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Resumo

A tecnologia de produção de mononitrobenzeno sofreu evolução ao longo de mais de um
século e actualmente o processo adiabático é adoptado pela maioria das empresas licen-
ciadoras. O ácido nítrico é o agente nitrante e o ácido sulfúrico actua como catalisador e
absorvedor de calor. A solução aquosa destes dois ácidos, o ácido misto, forma uma mis-
tura líquido-líquido heterogénea com a fase orgânica que, na alimentação, é constituída
essencialmente por benzeno. A natureza adiabática do processo, que envolve reacções
exotérmicas, origina um aumento da temperatura ao longo dos nitradores, contribuindo
para a extensão da reacção principal. Este é um dos processos industriais onde a forma-
ção de produtos indesejados deve ser minimizada. Contudo, ao contrário do que acontece
com a reacção principal, os mecanismos de formação destes subprodutos não estão bem
definidos e há ainda alguma incerteza acerca dos passos fundamentais que dão origem aos
nitrofenóis.

Este trabalho de doutoramento, realizado integralmente na instalação industrial da CUF-
-Químicos Industriais, pretende contribuir para a optimização da etapa de reacção da
fábrica de mononitrobenzeno utilizando o conhecimento disponível neste domínio para
desenvolver novos modelos matemáticos. Tendo como ponto de partida os modelos ma-
temáticos desenvolvidos antes, estes foram melhorados para descrever, tão bem quanto
possível, a realidade industrial. Ensaios de determinação da distribuição de tempos de
residência conduziram a um modelo para o escoamento da mistura no interior dos nitra-
dores industriais. Paralelamente, o histórico de dados operatórios da empresa permitiu
a construção de modelos estatísticos de previsão da formação de nitrofenóis. O modelo
matemático real dos nitradores, no qual foi incluída a informação fornecida pelos estu-
dos descritos anteriormente, encontra-se agora apto para uma optimização sistemática
da etapa reaccional do processo adiabático. As previsões do modelo matemático para
as variáveis operatórias de interesse foram confrontadas com os resultados obtidos em
ensaios industriais. Verificou-se que a temperatura ao longo da bateria é bem prevista
pelo modelo, assim como a percentagem mássica de benzeno na fase orgânica à saída
dos nitradores, ainda que com desvios ligeiramente superiores aos registados na tempe-
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ratura. Relativamente à previsão dos subprodutos confirmou-se um desempenho razoável
do modelo estatístico para o dinitrofenol e uma boa capacidade preditiva do modelo para
o trinitrofenol.

Ao longo desta tese fica patente que é possível optimizar o processo de nitração visando a
minimização dos subprodutos através da alteração da operação dos nitradores. Na confi-
guração actual, um aumento do caudal de fase orgânica e uma diminuição da temperatura
através do aumento do caudal de ácido misto promovem uma redução na formação dos
nitrofenóis; uma configuração alternativa com alimentação faseada de ácido nítrico e fase
orgânica ao longo da bateria, aumenta a selectividade do processo. Uma vez conhecida a
influência da temperatura, da composição do ácido misto e da razão de alimentação dos
dois reagentes sobre as reacções secundárias, o modelo matemático construído permite
estabelecer as condições operatórias que reduzem a formação de produtos secundários, e
que dependem do regime de produção da fábrica.

Os testes fabris para validação dos resultados dos modelos matemáticos não comprome-
teram a produção de mononitrobenzeno, tendo melhorado a qualidade do produto bruto
à saída dos nitradores. Nesses testes foi confirmada uma redução até cerca de 17 % na
quantidade total de nitrofenóis formada por quantidade de mononitrobenzeno produzida,
com maior destaque para o trinitrofenol, que chegou a atingir uma redução de cerca de
40 %. A implementação das condições operatórias óptimas na fábrica de nitração do ben-
zeno actual pode conduzir a uma poupança, em termos de matérias-primas, superior a
46 k¤/ano.

O modelo matemático agora disponível permitiu a síntese de uma nova rede de reactores
que minimiza a formação de subprodutos deste processo. A configuração seleccionada
consiste numa bateria de três reactores com alimentação faseada de fase orgânica que
proporcionaria uma redução de cerca de 32 % na quantidade total de NF formada quando
se compara com a situação actual.

A utilidade de modelos matemáticos que descrevam de forma rigorosa e precisa um pro-
cesso é indiscutível. Através destes é possível optimizar as condições operatórias que
satisfaçam uma determinada função objectivo, seja ela do foro produtivo ou económico,
tornando-se implícita a sua importância no contexto da optimização de processos quími-
cos.



Abstract

The industrial production of mononitrobenzene, MNB, started in the 19th century and over
the decades changes in equipment and technology led to the adiabatic process currently in
use. In this reaction, nitric acid is the nitrating agent, while sulfuric acid acts as a catalyst
and a heat sink, absorbing the heat of the exothermic reaction. The mixture of these
acids, the mixed acid, forms a heterogeneous liquid-liquid solution with the organic phase,
where benzene and mononitrobenzene are the main compounds. The adiabatic nature of
this process leads to a temperature rise along the reactors in series, which will increase
the main reaction extent. As in other reaction systems, formation of unwanted byproducts
occurs in the MNB’s production process. The main reaction, benzene nitration, has been
thoroughly studied, while the mechanism leading to the byproducts, the nitrophenols, is
not fully explored.

This study was carried out in the industrial plant of CUF-Químicos Industriais and aimed
at contributing to the optimization of MNB’s reaction section by using information alre-
ady available to develop new mathematical models. A residence time distribution study
was carried out to assess the mixture flow in the continuous reactors. Combined models
using plug flow and perfectly mixed regions, and exchange of fluid elements between
vessels, were tested to describe the flow by means of a good fit of experimental residence
time distribution data. In parallel, data collected in this mononitrobenzene industrial pro-
duction plant were used to provide information on the contribution of inlet process va-
riables and operating conditions upon the formation of nitrophenolic compounds, and
build regression models, based on partial least square regression. Using the available
mathematical models as the starting point, these were improved by including the flow
and byproducts prediction models to describe the industrial process. Model results were
validated with the industrial data and were confirmed to predict well the temperature in
the nitration reactors, as well as benzene content in the organic phase of the outlet stream.
It was also possible to confirm a reasonable performance of dinitrophenol’s model and
a good prediction capacity of trinitrophfenol’s model. A systematic optimization of the
reaction section of the MNB plant is now achievable, as the mathematical model proved
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to be adequate to describe it.

Throughout this work it became clear that byproducts reduction may be achieved by chan-
ging the operating conditions. With the current reactors configuration, increasing the or-
ganic phase flow rate and decreasing reaction temperature reduces nitrophenols formation.
Improved results on byproducts minimization were achieved when two inlet streams of
nitric acid were used. The larger flow rate stream feeds the first nitrator, while the second
inlet stream enables an improved molar ratio between reactants in the subsequent nitra-
tors, which increases process selectivity. Once the influence of temperature, mixed acid
composition and molar ratio between the raw materials has been established, the mathe-
matical models were used to define the operating conditions that improve selectivity and
yield.

The industrial tests performed to validate the mathematical models’ results did not com-
promise mononitrobenzene production, improving the quality of crude MNB at reactor
outlet. These tests confirmed a reduction in the total quantity of nitrophenols, about 17 %,
and trinitrophenol’s formation decreased by 40 %. Implementing these optimal operating
conditions in the benzene nitration process would lead to cost savings in raw materials
of more than 46 k¤/year. The mathematical model now available allowed the design of
a different reactor network which minimizes the formation of byproducts. This would
have three reactors in series, and the organic phase would be fed to the first and the third
reactor, enabling a reduction in nitrophenols formation of about 32 %.

Mathematical models that strictly describe a plant are of major importance. They play an
essential role in the optimization of the operating conditions of a chemical process.
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Capítulo 1

Introdução

As reacções de nitração têm sido estudadas desde início do século XIX, mas foi apenas no
século XX que se assistiu a uma significativa evolução no desenvolvimento de novas tec-
nologias neste domínio. O interesse pela nitração de compostos aromáticos deve-se, não
só à ’sede de conhecimento’ por parte dos investigadores dos fenómenos químicos e físi-
cos que estão por trás do processo, mas também devido à importância dos nitroaromáticos
no mercado global.

A nitração adiabática do benzeno na presença de uma mistura aquosa de ácidos nítrico e
sulfúrico, denominada ácido misto, é o processo químico actualmente vigente na CUF--
Químicos Industriais S.A. (CUF-QI) para obter mononitrobenzeno (MNB), matéria-prima
para a produção de anilina numa outra fábrica desta empresa. Tendo a CUF-QI sido o
quarto maior produtor de anilina no mercado europeu em 2007 (IAD, 2007), actualmente
com uma capacidade de produção de 300 kta, é evidente a importância da produção de
mononitrobenzeno para a empresa. A posição que a CUF-QI ocupa no ranking europeu
foi atingida com uma estratégia competitiva em relação aos concorrentes que deve ser
mantida, o que exige uma elevada qualidade do produto a um preço ajustado, normal-
mente definido pelo valor do mercado. Uma elevada competitividade deve ser sustentada
por um esforço ao nível de investigação e desenvolvimento.

Neste contexto surge este trabalho que se debruça sobre o actual processo de nitração
do benzeno na CUF-QI e que pretende ser um contributo para a sua optimização, sem
recorrer a investimento em novas tecnologias. Este estudo enquadra-se na estratégia da
empresa que, ao longo dos últimos anos, tem desenvolvido investigação na área da nitra-
ção adiabática através de projectos em consórcio com as universidades.

A reacção principal deste processo, que conduz a um elevado rendimento em mononi-
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trobenzeno, é acompanhada pela formação de subprodutos dinitrados e fenólicos. Estes,
apesar de em pequena concentração, devem ser removidos para que o mononitroben-
zeno atinja as especificações, e eliminados de acordo com a legislação em vigor. Assim,
entende-se ainda existir oportunidade para melhoria da etapa de reacção neste processo
de produção de mononitrobenzeno.

Ao longo dos anos surgiram na literatura estudos sobre a nitração do benzeno, mas ainda
não são completamente conhecidos e aceites os mecanismos de transferência de massa e
de reacção que dão origem aos nitrofenóis. Acresce ainda a falta de informação relativa
às propriedades fisícas destes compostos, que tem inviabilizado o desenvolvimento de
modelos mecanísticos envolvendo as reacções secundárias. Tendo como ponto de partida
o conhecimento adquirido em anteriores projectos em consórcio, considerou-se estarem
reunidas condições para neste trabalho ultrapassar esta lacuna, fazendo uso dos dados
do processo industrial para construir modelos empíricos que representem, de uma forma
eficaz, a quantidade de subprodutos fenólicos formada no processo de nitração da CUF--
QI.

Os modelos matemáticos são ferramentas fundamentais para dimensionar equipamento,
seleccionar as condições operatórias para atingir os objectivos da produção, analisar os
resultados obtidos na operação de instalações industriais, diagnosticar comportamentos
anómalos e optimizar o processo. A CUF-QI considerou ser de interesse dispor deste
tipo de instrumentos, havendo lugar para desenvolver novos modelos matemáticos para a
etapa de nitração aromática, na sequência do recente aumento da capacidade de produção
na fábrica de Estarreja. O âmbito deste trabalho estendeu-se para além da modelação do
sistema de reactores existente actualmente. Os modelos matemáticos permitiram a reali-
zação de ensaios fundamentados para avaliação das repercussões da alimentação faseada
de reagentes sobre a selectividade do processo.

Sistematizando o trabalho desenvolvido ao longo das várias etapas, é importante apresen-
tar desde já a designação que será utilizada para os diferentes modelos matemáticos:
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Designação Descrição

Modelo Mecanístico Ideal Engloba balanços mássicos e energéticos, cinética
da reacção principal e transferência de massa se-
gundo o modelo de filme. Considera-se que os re-
actores se comportam como reactores contínuos per-
feitamente agitados (RCPAs).

Modelo Matemático Ideal - MMI Modelo Mecanístico Ideal incluindo as reacções se-
cundárias segundo o modelo estatístico de Santos
(2005).

Modelo de Escoamento Modelo que descreve a hidrodinâmica de escoa-
mento do reactor industrial.

Modelos estatísticos para os nitrofe-
nóis

Modelos estatísticos para a formação dos compos-
tos secundários construídos com base nos dados da
fábrica (ano de 2011).

Modelos estatísticos para os nitrofe-
nóis (AF)

Modelos estatísticos para a formação dos compos-
tos secundários construídos com base nos resultados
dos ensaios de alimentação faseada.

Modelo Mecanístico Real Modelo mecanístico incorporando o Modelo de Es-
coamento.

Modelo Matemático Real - MMR Modelo Mecanístico Real incluindo o modelo esta-
tístico para os nitrofenóis.

A Figura 1.1 é apresentada com o objectivo de facilitar a interpretação dos diferentes
modelos e a forma como estão relacionados entre si.

Modelo Mecanístico

Real ou Ideal

Qj,e, Tj,e

%je Ti

%js

Modelo Estatístico

Com ou sem AF
DNFk, TNFk

Modelo Matemático (Real ou Ideal)

i=1,...,k

Figura 1.1: Representação esquemática do Modelo Matemático Ideal ou Real.
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O modelo mecanístico ideal descreve a reacção de nitração do benzeno para um reactor i,
considerando que este se comporta como um reactor contínuo perfeitamente agitado. As
variáveis de entrada deste modelo são os caudais e temperatura das matérias-primas (Q j,e

e Tj,e), assim como as composições mássicas destas correntes (% je). Como foi mostrado
anteriormente, a diferença entre o modelo mecanístico ideal e o real é a incorporação do
modelo de escoamento obtido com base nos ensaios de distribuição de tempos de residên-
cia. As variáveis de saída em cada reactor são as composições mássicas dos compostos
intervenientes (% js) e a temperatura à saída do reactor (Ti).

Acoplado ao modelo mecanístico está o modelo estatístico que recebe como variáveis
de entrada a temperatura, caudais e composições das matérias-primas, assim como as
temperaturas dos reactores. Este modelo é aplicado à bateria e as variáveis de resposta
são a quantidade de DNF e TNF por tonelada de MNB produzido na corrente da fase
orgânica à saída do conjunto de reactores. Foram construídos dois modelos estatísticos,
um deles com base em dados históricos da instalação e outro assente nos resultados dos
ensaios de alimentação faseada realizados durante esta tese. A incorporação do modelo
estatístico ao modelo mecanístico dá origem ao modelo matemático que permite descrever
a nitração do benzeno, bem como prever a quantidade de subprodutos fenólicos formada
durante a reacção de produção do mononitrobenzeno.

1.1 Organização da tese

A tese está estruturada em seis capítulos distintos, o primeiro dos quais, a introdução,
descreve a motivação para este trabalho.

O Capítulo 2 é dedicado ao estado da arte referente ao processo de nitração, onde é apre-
sentado um levantamento da evolução dos processos industriais acompanhado de quadros
resumo que permitem seguir o percurso percorrido a nível de patentes até 2013. Na úl-
tima secção deste capítulo são apresentadas as diferentes tecnologias de tratamento dos
nitrofenóis, produtos secundários da nitração do benzeno.

O modelo matemático que considera o sistema de reactores da CUF-QI como ideal, de-
senvolvido anteriormente, é apresentado no Capítulo 3. Na Secção 3.3 é descrito de forma
sucinta todo o processo industrial de nitração adiabática, sendo dada especial atenção à
etapa de reacção na Secção 3.3.1, onde são também apresentadas as variáveis processuais
utilizadas frequentemente ao longo de toda a tese.

Os modelos mecanísticos referidos antes consideram os reactores de nitração como reac-
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tores contínuos perfeitamente agitados (RCPA). Num processo industrial que decorre em
reactores de grande volume e onde o caudal total de alimentação dos reagentes é variável
consoante o regime de produção pretendido, o escoamento através das unidades de reac-
ção pode diferir do ideal, tornando assim importante a contabilização da hidrodinâmica
do escoamento nos modelos matemáticos. Assim, o Capítulo 4 é dedicado ao estudo da
hidrodinâmica dos reactores industriais, onde é feita uma breve introdução teórica à dis-
tribuição de tempos de residência, bem como à metodologia utilizada para a escolha do
traçador adequado ao sistema em estudo (Secções 4.2 e 4.3, respectivamente). O proce-
dimento experimental seguido durante os ensaios industriais está descrito na Secção 4.3,
seguido da análise dos resultados nas Secções 4.4 e 4.5. A validação do modelo de esco-
amento obtido com bases em dados industriais é efectuada na Secção 4.6.

A problemática da formação dos nitrofenóis é introduzida no Capítulo 5, onde é feito
um levantamento da influência das diversas variáveis processuais na formação destes sub-
produtos (Secção 5.1.1). Tendo como objectivo a construção de modelos estatísticos a
partir dos dados industriais, o pré-processamento destes dados é realizado na Secção 5.2,
seguida de uma breve apresentação do método de regressão aplicado na construção de
novos modelos de previsão da formação de subprodutos (Secção 5.3), cujos resultados e
desempenho são avaliados na Secção 5.4. Uma desvantagem inerente à utilização de da-
dos industriais é a reduzida gama de trabalho de certas variáveis de operação, em particu-
lar das que mais influenciam a quantidade de subprodutos formada. Para ultrapassar esta
situação tirou-se partido dos dados recolhidos durante os ensaios de alimentação faseada
de reagentes aos nitradores para obter modelos estatísticos para a previsão dos nitrofe-
nóis válidos numa gama mais alargada de condições. O desenvolvimento, a avaliação do
desempenho e a validação destes modelos estatísticos são apresentados na Secção 5.5.

A optimização da etapa de nitração da CUF-QI com base no modelo matemático real é
estudada ao longo de todo o Capítulo 6. Numa primeira fase (Secção 6.1) avaliou-se a
possibilidade de optimização das condições de operação da instalação, cujos resultados
promissores deram origem a ensaios industriais. O desempenho do modelo foi avaliado
por comparação das previsões para a redução de nitrofenóis com as reduções obtidas
nos testes na fábrica. Numa segunda abordagem (Secção 6.2), o modelo matemático foi
aplicado a uma configuração da instalação diferente em que foi considerado o faseamento
de um dos reagentes ao longo da bateria de reactores. Os resultados dos ensaios industriais
e a respectiva validação são apresentados na Secção 6.2. Estudou-se ainda a possibilidade
de reformular a etapa de reacção de nitração da CUF-QI com base na optimização de
superestruturas. Na Secção 6.3 é descrita a metodologia usada na síntese da rede de
reactores, a formulação matemática e os casos de estudo considerados.
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O Capítulo 7 desta dissertação inclui as conclusões gerais, que sintetizam as apresentadas
nos diferentes capítulos deste trabalho de doutoramento. São ainda apresentadas algumas
sugestões para trabalho futuro, bem como alterações na etapa de nitração da CUF-QI que
podem vir a contribuir para melhorar o processo de produção de MNB, referidas ao longo
da tese.



Capítulo 2

Estado da arte

2.1 Mecanismos de nitração

A primeira reacção de nitração reportada data de 1834 e, curiosamente, o produto obtido
foi nitrobenzeno através da reacção do benzeno com ácido nítrico fumegante (Urbanski,
1964; Hoggett et al., 1971). Ao longo do tempo ensaiaram-se outros agentes nitrantes
aptos para a introdução directa de um grupo nitro (-NO2), tais como: a mistura de ácidos
nítrico e sulfúrico, normalmente designada por ácido misto; o dióxido de azoto na pre-
sença e na ausência de catalisadores e o ácido nítrico (Urbanski, 1964). Existe ainda a
forma indirecta de nitração, onde primeiro é introduzido um grupo funcional no substrato
e este é rapidamente substituído pelo grupo nitro. Neste método de nitração indirecta
destacam-se duas alternativas: a adição de um grupo sulfónico (-SO3H), que é trocado
pelo grupo nitro quando entra em contacto com o ácido nítrico, ou a introdução de um
grupo nitroso (-NO) oxidado posteriormente (Urbanski, 1964).

As reacções de nitração são exotérmicas, sendo o calor de reacção libertado dependente
do composto aromático nitrado. A nitração pode ocorrer pelo mecanismo iónico ou pelo
mecanismo de radical-livre, conforme o composto e as condições operatórias. Usual-
mente, os compostos aromáticos, os compostos heterocíclicos, o glicerol e os glicóis são
nitrados através do mecanismo iónico, enquanto a nitração de alcanos, de cicloalcanos
e de alcenos se dá pelo mecanismo de radical-livre (Kirk-Othmer, 1998). Os compos-
tos aromáticos também podem ser nitrados através do mecanismo de radical-livre, mas
normalmente estas reacções nem sempre são bem sucedidas (Kirk-Othmer, 1998). Neste
trabalho apenas será abordada a nitração por mecanismo iónico, dado o interesse na ni-
tração de compostos aromáticos, nomeadamente do benzeno.
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2.1.1 Nitração do benzeno

De acordo com Urbanski (1964), Hoggett et al. (1971), Jones (1979) e Bansal (1998),
o agente nitrante do benzeno é o ião nitrónio NO+

2 proveniente da dissociação do ácido
nítrico (Equação (2.1)).

2HNO3 → NO+
2 +NO−

3 +H2O (2.1)

A velocidade de nitração depende da concentração do ião nitrónio (Kirk-Othmer, 1998;
Burns e Ramshaw, 2002; Santos, 2005) e verifica-se que a presença do ácido sulfúrico, em
concentrações suficientemente elevadas mas inferiores a 90 % (Urbanski, 1964), conduz
a uma maior dissociação em iões NO+

2 (Equação (2.2)) catalisando a reacção de nitra-
ção (Carey, 2001). O mecanismo de nitração do benzeno pode ser representado pelas
Equações (2.3) e (2.4).

H2SO4 +HNO3 → NO+
2 +HSO−

4 +H2O (2.2)

NO+
2 +C6H6 →C6H6NO+

2 (2.3)

C6H6NO+
2 +HSO−

4 →C6H5NO2 +H2SO4 (2.4)

O facto de a reacção ocorrer em meio heterogéneo dificulta o conhecimento exacto do
mecanismo de reacção. A baixa solubilidade do benzeno e dos compostos nitrados no
ácido misto, aliada ao facto de a reacção ser muito rápida, permite que esta ocorra na
interface entre a fase orgânica e a fase aquosa (Guenkel et al., 1996; Burns e Ramshaw,
2002). O mecanismo aceite é descrito pelos seguintes passos, ilustrados na Figura 2.1:

i O aromático é transferido através do bulk da fase orgânica para a interface e desta
para a fase aquosa.

ii Durante a difusão na fase aquosa, o aromático reage com o ião nitrónio.

iii O composto nitrado é transferido para o bulk da fase orgânica, através da interface.

Nos processos de produção industrial conhecidos identificam-se compostos dinitrados,
cuja reacção de formação é muito mais lenta que a reacção de mononitração e que ocorre
igualmente na fase aquosa (Guenkel et al., 1996), devido à solubilidade do MNB nesta
fase (Apêndice E). Por este motivo, os mecanismos de mono e dinitração competem
entre si pelos iões de NO+

2 . O subproduto dinitrado normalmente detectado é o 1,3 -
dinitrobenzeno (DNB), cuja reacção é representada na Equação (2.5).
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Figura 2.1: Ilustração das etapas do mecanismo de reacção de nitração do benzeno,
segundo mecanismo proposto por Guenkel et al. (1996) [adaptado de Santos (2005)].

C6H6 +2HNO3 →C6H4(NO2)2 +2H2O (2.5)

Para além da função nitrante, o ácido nítrico pode desempenhar uma função oxidante. A
função nitrante prevalece quando o ácido nítrico se encontra em concentrações elevadas,
diminuindo com a concentração. Quando a concentração de ácido nítrico tende para va-
lores residuais, a função oxidante é acentuada (Urbanski, 1964), promovendo a formação
de produtos secundários, os nitrofenóis (NF). Os compostos nitrados são, em geral, me-
nos reactivos que o substrato que lhes deu origem devido ao efeito desactivador do grupo
nitro. Assim, um núcleo aromático que ainda não tenha sido nitrado pode ser rapidamente
oxidado a fenol, dando origem aos nitrofenóis (Urbanski, 1964): mononitrofenol (MNF),
dinitrofenol (DNF) e trinitrofenol (TNF), segundo as Equações (2.6).

C6H6 +2HNO3 →C6H4(NO2)OH +H2O+HNO2 (2.6a)

C6H6 +3HNO3 →C6H3(NO2)2OH +2H2O+HNO2 (2.6b)

C6H6 +4HNO3 →C6H2(NO2)3OH +3H2O+HNO2 (2.6c)

Ao longo dos anos tem sido desenvolvida muita investigação nesta área, mas ainda ne-
nhum mecanismo de formação dos subprodutos está bem definido, existindo três possíveis
candidatos a agente oxidante que incluem: o ião nitrosónio (NO+), o ácido nítrico não
dissociado (HNO3) ou o ião nitrónio (NO+

2 ). É do conhecimento geral que a formação
dos nitrofenóis implica a oxidação do benzeno a fenol e só depois a sua nitração (Hanson
et al., 1976). Inicialmente, Titov (1958) propôs uma reacção entre o composto aromático
e o ião NO+ (Equação (2.7)), que veio a ser abandonada pelo mesmo autor, após alguns
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ensaios experimentais (Hanson et al., 1976).

2

(2.7)

De modo a estudar a influência do HNO3 não dissociado na produção dos compostos fe-
nólicos, Guenkel et al. (1996) prepararam duas soluções de ácido misto com diferentes
composições mássicas. Numa solução A (66,5 % H2SO4, 3 % HNO3, 30,5 % H2O), o
HNO3 não dissociado não era detectado e cerca de 75 % do ácido nítrico encontrava-se
dissociado em iões nitrónio, enquanto a solução B (63 % H2SO4, 4,5 % HNO3, 32,5 %
H2O) continha apenas 60 % de ácido nítrico na forma destes iões. Os resultados obtidos
indicam que a formação de trinitrofenol pode ser reduzida quase em 50 % se for selec-
cionada a solução A, cuja composição do ácido misto garante inexistência de HNO3 não
dissociado. No entanto, esta diminuição na concentração de TNF é acompanhada por um
aumento da quantidade de 2,6-DNF em cerca de 3 vezes, e de 15 % na quantidade de
2,4-DNF, o que se traduz numa redução de cerca de 8 % na quantidade total de nitrofe-
nóis formada face aos valores obtidos quando se utiliza a solução B. A importância destes
resultados, somada ao facto de a composição da solução de ácido misto utilizada no pro-
cesso adiabático da CUF-QI se situar fora da região considerada óptima por Guenkel et
al. (1996) espoletou o interesse em estudar a presença de ácido nítrico não dissociado no
ácido misto da CUF-QI.

Na literatura encontram-se diversos estudos sobre a dissociação do ácido misto nos seus
iões, tais como os efectuados por Edwards e Fawcett (1994). Edwards e Fawcett analisa-
ram por espectrometria de Raman várias soluções de ácido misto, com diferentes concen-
trações nos dois ácidos. Este estudo permitiu a construção do diagrama ternário a 20 ºC,
visível na Figura 2.2, onde estão representadas as linhas que indicam o grau de dissocia-
ção de ácido nítrico observado. Nesta figura comprova-se que a região onde o ácido misto
se encontra totalmente ionizado (abaixo da linha A) corresponde a composições molares
de H2SO4 muito elevadas e baixas em HNO3 e H2O. À medida que se diminui a com-
posição molar de ácido sulfúrico (e se aumenta a de ácido nítrico) a dissociação deixa de
ser completa. No limite, para elevadas composições molares em água, o ião NO+

2 deixa
de ser detectado espectroscopicamente (esquerda da linha H). Na Figura 2.2 a gama de
composições do ácido misto (I), definida por Guenkel et al. (1996) como a zona de ope-
ração mais vantajosa devido à ausência de ácido nítrico não dissociado, é sobreposta ao
diagrama ternário obtido por Edwards e Fawcett (1994). Como se pode observar, os re-
sultados obtidos por estes autores são contraditórios uma vez que a gama de composições
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Figura 2.2: Estudo do sistema ternário HNO3 −H2SO4 −H2O, a 20 ºC, por espectrosco-
pia de Raman. As linhas representam a percentagem de dissociação de HNO3 em NO+

2 :
A-100, B-80, C-60, D-40, E-20, F-10, G-5, H-limite de detecção e I-Guenkel et al. (1996)
[Adaptado de Edwards e Fawcett (1994)].

definidas por Guenkel et al. (1996) está contida na zona do diagrama onde o ião NO+
2 não

é detectado espectroscopicamente e o ácido nítrico encontra-se maioritariamente na sua
forma não dissociada.

Os resultados obtidos por Edwards e Fawcett (1994) podem ser confirmados em Ben-
nett et al. (1946). Destaca-se ainda o trabalho desenvolvido por Marziano et al. (1998),
onde é apresentada a relação entre a razão de concentrações molares [NO+

2 ]/[HNO3] e a
composição mássica de H2SO4. Esta relação mostra que para soluções com percentagem
mássica de H2SO4 entre 60 e 70 %, os valores estimados para a razão [NO+

2 ]/[HNO3]
são muitos baixos, indicando uma baixa concentração de NO+

2 nestas condições. Estes
resultados são surpreendentes uma vez que está provado que a reacção de mononitração
ocorre nesta gama de composições. Apesar disso, Edwards e Fawcett (1994) não põem
em causa o mecanismo aceite para a nitração do benzeno mas adiantam que poderá haver
outra espécie responsável pela formação do MNB, o H2NO+

3 .

Esta informação questiona a indubitável função do ácido nítrico molecular atribuída por
Guenkel et al. (1996) à formação de nitrofenóis, uma vez que o papel do NO+

2 na nitração
do benzeno ainda não foi rejeitado.
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Bennett e Grove (1945) propõem que a reacção do aromático com o ião NO+
2 decorra

através do ataque do átomo de oxigénio ao benzeno (Equação (2.8)). Este mecanismo é
diferente do sugerido na Equação (2.3) onde é o átomo de azoto que ataca o anel aromá-
tico.

C6H6 +NO+
2 →C6H5ONO+NO+ (2.8)

No entanto, Burns e Ramshaw (1999) e Dummann (2009) defendem que a formação do
fenol, precursor dos nitrofenóis, tem lugar na fase orgânica. A nitração do fenol dar-se-
-á na fase aquosa, como descrito nos seguintes passos e ilustrado na Figura 2.3, para a
formação de dinitrofenol:

i O agente oxidante é transferido através do bulk da fase aquosa para a interface da
fase orgânica.

ii Na interface da fase orgânica, o agente oxidante reage com o benzeno, formando
fenol.

iii O fenol é transferido através da interface para a fase aquosa onde reage com o ião
nitrónio, formando os compostos fenólicos nitrados.

iv Os compostos fenólicos nitrados difundem-se através da interface para o bulk da
fase orgânica.

Figura 2.3: Ilustração das etapas do mecanismo de reacção de formação de dinitrofenol,
segundo mecanismo proposto por Dummann (2009) [adaptado de Santos (2005)].

Será importante referir que o carácter oxidante do ácido sulfúrico presente no ácido misto
não contribui para a formação dos nitrofenóis. Esta conclusão foi obtida no trabalho
efectuado por Dummann (2009), onde se verificou que a reacção do benzeno apenas na
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presença de ácido sulfúrico não conduz à formação do fenol.

A minimização da formação de compostos fenólicos é um dos principais objectivos para
os investigadores do processo de nitração. Para além dos efeitos nefastos destes subpro-
dutos no catalisador utilizado para a produção da anilina a jusante na cadeia processual,
o investimento e os custos de operação necessários ao tratamento e remoção destes com-
postos são significativos.

2.2 Patentes

A crescente importância do mononitrobenzeno na indústria química desencadeou um
enorme interesse pelo processo de nitração de compostos aromáticos, que pode ser com-
provado pelo elevado número de patentes registadas nos últimos anos. Tratando-se de
uma reacção em meio heterogéneo líquido-líquido, a transferência de massa entre as duas
fases influencia a velocidade e extensão da reacção. Assim, com vista à optimização do
processo têm vindo a ser desenvolvidas várias tecnologias de nitração, focando a aten-
ção essencialmente na formação de pequenas gotículas de fase dispersa de modo a obter
uma elevada área interfacial e assim melhorar a transferência de massa entre as fases.
Na indústria, o agente nitrante mais utilizado é uma mistura de ácido nítrico e sulfúrico,
designada por ácido misto. As condições operatórias da produção de MNB, como por
exemplo, a composição de entrada do ácido misto, a temperatura de reacção, a percen-
tagem de excesso de benzeno, entre outras, são também abordadas nestas patentes dada
a sua influência na formação dos produtos secundários. Por outro lado, as desvantagens
associadas à operação com ácido sulfúrico incentivaram o estudo da aplicação de outros
agentes nitrantes, como o ácido nítrico e o dióxido de azoto (Urbanski, 1964). Contudo,
apesar destes agentes nitrantes alternativos apresentarem bons resultados em termos de
rendimento e formação de subprodutos, a sua utilização à escala industrial ainda não é
conhecida. Um levantamento das patentes registadas até 2013, acompanhado por uma ta-
bela resumo para cada agente nitrante, permite acompanhar a evolução cronológica neste
domínio.

Ácido misto como agente nitrante

O processo adiabático de nitração empregando ácido misto desenvolvido por Castner, em
1941, é considerado o mais vantajoso e é actualmente o mais utilizado. Nesta patente, o
processo contínuo de produção de MNB recorre a reactores agitados, operando nas con-
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dições resumidas na Tabela 2.1, sendo de salientar as baixas percentagens mássicas de
ácido nítrico no ácido misto, 2 a 8,5 %, face às percentagens mássicas de 20 a 50 %,
normalmente utilizadas nos processos isotérmicos, na época os mais divulgados (Castner,
1941). À semelhança de Castner, Dubois et al. (1956) recorrem também a reactores agita-
dos no processo de nitração do benzeno. No entanto, estes inventores retomam a nitração
isotérmica operando com uma composição mássica em ácido nítrico entre 25 e 50 % e a
uma temperatura de reacção na gama 46 - 93 °C.

A criação de uma emulsão homogénea nos vários reactores agitados é fundamental para
garantir a qualidade do MNB formado e este é um objectivo difícil de alcançar. Por este
motivo Shinichiro e Tadashi (1964) optaram pelo projecto de um reactor cilíndrico com-
posto por várias secções agitadas, que opera em regime isotérmico e que atinge conversões
de benzeno na ordem dos 90 a 98 %. De modo a completar a reacção, é possível acoplar
um outro reactor do mesmo tipo, em série. Este reactor apresenta um menor investimento
devido à construção mais simples e conduz a um produto final mais puro.

A reutilização da fase aquosa obtida no final da reacção é considerada uma desvantagem
dos processos de nitração do benzeno propostos anteriormente, dada a necessidade de re-
concentração e purificação do ácido sulfúrico fraco (Mares, 1945). Com o objectivo de
evitar este tratamento do ácido sulfúrico, Mares (1945) sugeriu a nitração azeotrópica do
benzeno onde o calor libertado pela reacção é aproveitado para evaporar uma mistura aze-
otrópica de água e benzeno. No processo patenteado por este investigador, a temperatura
é mantida abaixo dos 100 °C, porém é indispensável a utilização de um sistema de vácuo
para possibilitar a evaporação do azeótropo água/benzeno. Passados alguns anos, Dassel
e Alloway (1975) retomaram a ideia anterior e sugeriram um processo de nitração azeo-
trópica optimizado, onde a temperatura podia chegar a 160 °C, dispensando a utilização
de um sistema de vácuo e, consequentemente, diminuindo o investimento associado. O
facto de este sistema operar acima de 120 ºC (Dassel e Alloway, 1975), facilita a evapora-
ção do azeótropo à pressão atmosférica e aumenta a produtividade em mononitrobenzeno,
dado que a separação das duas fases, por decantação líquido-líquido, é melhorada devido
à elevada temperatura a que a mistura reaccional se encontra.

Anos mais tarde, Alexanderson et al. (1977, 1978) patentearam trabalhos semelhantes
ao de Castner (1941), onde utilizavam reactores mecanicamente agitados, alterando as
condições de entrada dos reagentes (Tabela 2.1) com vista à diminuição da formação dos
subprodutos. Num primeiro trabalho, em 1977, Alexanderson et al. sugeriram uma gama
de percentagens mássicas de ácido nítrico no ácido misto entre 5 e 8,5 %, e o facto de
este processo operar à pressão atmosférica implica que a temperatura do ácido misto não
possa ser superior a 80 °C, temperatura de ebulição do benzeno. De modo a garantir uma
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conversão completa do ácido nítrico, Alexanderson et al. aconselharam a utilização de um
excesso de benzeno à saída do reactor entre 1 e 5 %. Um ano mais tarde, Alexanderson
et al. (1978) melhoraram a proposta anterior sugerindo uma pressão de operação superior
à atmosférica, aumentando assim a velocidade de reacção que passa a poder ocorrer a
uma temperatura superior. A quantidade de benzeno a adicionar na reacção passou a um
excesso de 10 %, em massa.

Aos reactores com agitação mecânica, para promover o aumento da área interfacial, estão
associados elevados consumos energéticos e a existência de partes móveis é de evitar de-
vido à necessidade de uma manutenção regular. De forma a ultrapassar estas dificuldades,
outros investigadores desenvolveram novas tecnologias recorrendo a reactores tubulares,
onde a formação de pequenas gotículas da fase dispersa é atingida de diferentes modos:
injectores (Evans, 1990; Hermann e Gebauer, 1998), orifícios (Rae e Hauptmann, 1991;
Guenkel et al., 1994) ou elementos de mistura (Morisaki et al., 1998; Chrisochoou et al.,
2003; Gillis et al., 2003; Denissen et al., 2013; Munnig et al., 2013). A vantagem da utili-
zação destes novos equipamentos é o aumento do grau de mistura face ao conseguido pela
agitação mecânica. Evans (1990) conseguiu obter gotículas de benzeno, com um tamanho
médio de 2 µm, através da utilização de um injector/atomizador do tipo nozzle. Contudo,
Hermann e Gebauer (1998) afirmam que a melhor forma de misturar o ácido misto com
um composto aromático de baixa densidade como o benzeno, consiste em adicionar o
ácido através de um injector inserido no eixo de uma corrente contínua de aromático. Em
1991, Rae e Hauptmann patentearam um reactor munido de múltiplos sistemas jet im-

pingement, que é actualmente utilizado pela NORAM Engineering & Construction Ltd.
(NORAM) no processo de produção de mononitrobenzeno. O jet impingement é atingido
ao fazer passar a mistura reaccional por chicanas com múltiplos orifícios colocados ao
longo do reactor. Estes orifícios encontram-se optimamente espaçados de modo a pro-
mover a dispersão da fase orgânica e, consequentemente, o aumento da velocidade da
reacção. Em 1994, Guenkel et al. utilizaram o mesmo reactor patenteado por Rae e
Hauptmann (1991), onde adicionaram sistemas de alimentação à entrada do reactor. Es-
tes sistemas de alimentação da fase dispersa são tubos de pequeno diâmetro, fechados
numa das extremidades, com orifícios que promovem a formação de pequenas gotículas
de reagente e uma distribuição uniforme de benzeno na corrente de ácido misto.

Em 1998, surgiu a patente de Morisaki et al. que descreve um reactor tubular com ele-
mentos internos retorcidos, cuja configuração colmata muitos problemas associados à efi-
ciência da mistura e a baixa velocidade de reacção. A presença de elementos de mistura a
preencher todo o interior do reactor permite que a vaporização do benzeno no seu interior
seja minimizada, possibilitando uma melhoria em termos de segurança da instalação. Em
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2003, Gillis et al. desenharam um reactor tubular com elementos de mistura estáticos no
seu interior, separados por zonas de coalescência. Os misturadores estáticos criam uma
dispersão, promovendo o contacto entre as fases, enquanto a zona de coalescência reduz
a área interfacial. Uma menor área de transferência entre fases a meio da reacção reduz a
formação de compostos dinitrados.

O reactor patenteado por Chrisochoou et al., em 2003, é um reactor mais simples que os
referidos previamente, e consiste num reactor tubular dividido por meio de pratos per-
furados em 7 a 12 câmaras de reacção. Nesta configuração há ainda a possibilidade de
alimentar os reagentes ao longo do reactor, nas várias câmaras que o constituem. Dez
anos mais tarde, surgiu a patente de Munnig et al. (2013), onde foi utilizado um reactor
idêntico ao patenteado por Chrisochoou et al. (2003), mas agora a operar a uma pressão
elevada. Estes investigadores propõem a utilização do reactor com uma perda de carga
entre 20 a 25 bar, permitindo a formação de uma menor quantidade de subprodutos apesar
do elevado gradiente de temperatura observado entre a entrada e a saída do reactor. A di-
minuição da quantidade de subprodutos registada é decorrente de uma elevada produção
horária por unidade de volume de reactor, denominada space-time yield (STY).

Para garantir uma boa mistura entre o benzeno e o ácido misto, Denissen et al. (2013)
construíram um reactor tubular com vários elementos de dispersão distribuídos axial-
mente ao longo deste. Estes elementos de dispersão consistem em tubos torcidos (em
forma de cotovelo), posicionados verticalmente, que dividem o reactor em 10 a 12 câ-
maras de reacção. Esta configuração suporta ainda a existência de elementos de mistura
estáticos que, juntamente com os tubos, promovem a dispersão da fase orgânica na fase
ácida. Para evitar correntes de retorno são preferencialmente utilizados pratos perfurados,
como elementos estáticos, que originam uma perda de carga de 0,08 a 0,8 bar por prato.

As patentes referidas anteriormente sugerem uma operação em regime turbulento de modo
a criar uma intensa mistura dos reagentes. Contudo, Harston et al. patentearam, em 2003,
um microreactor onde os reagentes entram em contacto em regime laminar. O microreac-
tor foi desenhado para que as duas fases se desloquem em canais diferentes e só entrem em
contacto directo num determinado período de tempo, necessário à obtenção do produto
desejado. A utilização deste microreactor em regime laminar aumenta o rendimento e a
pureza do produto final e exclui a necessidade de separação da mistura reaccional. Nesta
patente os investigadores apresentam dois exemplos elucidativos da enorme influência da
concentração do ácido sulfúrico na formação de dinitrobenzeno e de dinitrofenol. De uma
forma sucinta, a nitração do benzeno foi processada no mesmo microreactor, a uma tem-
peratura de reacção de 90 ºC e com uma percentagem mássica de ácido nítrico de 4,5 %,
alterando-se apenas a percentagem mássica de ácido sulfúrico de 78 % para 73 %. A di-
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minuição da composição do ácido sulfúrico originou uma redução de 3000 ppm para 500
ppm em DNB e de 300 ppm para 100 ppm de DNF. O facto de o estudo ser efectuado em
pequena escala não é uma desvantagem pois, segundo os inventores, um ’scale-up’ não
iria provocar alterações nas condições de reacção, contrariamente ao que acontece nos
reactores convencionais. Contudo, para a operação em escala industrial seria necessário
um elevado número de microreactores de forma a obter a produção desejada.

Em 2001, König et al. analisaram o efeito da adição de uma pequena quantidade de agente
tensioactivo, na ordem dos ppm, sobre a velocidade da reacção e registaram um aumento
da velocidade e do rendimento da reacção. Os tensioactivos podem ser aniónicos ou ca-
tiónicos. Para a nitração de compostos aromáticos são recomendados os tensioactivos
aniónicos, por exemplo os alquilsulfatos, com 10 a 22 átomos de carbono. Estas subs-
tâncias podem ser adicionadas nas correntes de entrada de ácido misto ou do composto
aromático em qualquer tipo de reactor.

Em 2010, Berretta apresentou uma patente de produção de mononitrobenzeno, garantindo
uma significativa redução dos subprodutos fenólicos e dinitrados face ao patenteado até
à data, mantendo uma velocidade de reacção elevada. O processo de produção recorre a
reactores tubulares, a reactores agitados em série ou a uma combinação de ambos. Ape-
sar de ser bastante genérico e semelhante ao trabalho anteriormente descrito por Castner
(1941), Alexanderson et al. (1977, 1978) e Guenkel et al. (1994), será dada alguma aten-
ção a este trabalho devido à reduzida quantidade de subprodutos formados. A temperatura
média nos reactores, que influencia a quantidade de subprodutos, é determinada pela per-
centagem mássica de ácido nítrico no ácido misto e pela temperatura do ácido misto à
entrada do reactor. Berretta (2010) afirma que uma baixa percentagem mássica em ácido
nítrico, compreendida entre 2 e 2,9 %, aumenta a eficiência do reactor, pois implica um
caudal mássico de benzeno mais baixo, aumentando a quantidade de ácido misto rela-
tivamente ao benzeno. Assim, a dispersão do aromático na fase ácida é melhorada e a
velocidade de coalescência é reduzida, aumentando a eficiência do reactor. Associada à
baixa composição de ácido nítrico, a percentagem mássica de ácido sulfúrico no ácido
misto deverá estar compreendida entre 60 a 73 %, com uma temperatura do ácido misto
entre os 70 e 90 °C. O benzeno, que pode ser pré-aquecido ou introduzido na reacção à
temperatura ambiente, é alimentado num excesso mássico de 6 a 8 %. O tempo de re-
sidência necessário à reacção completa é de 5 minutos. Nestas condições de operação é
possível obter um MNB bruto com uma quantidade de nitrofenóis inferior a 1500 ppm e
100 ppm em dinitrobenzeno.

Posteriormente, em 2012, Hassan et al. patentearam um método para produzir mononi-
trobenzeno onde é utilizado um equipamento que promove uma fina dispersão, ou nano-
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emulsão, do benzeno no ácido misto, o High Shear Device - HSD, que origina gotículas
de fase dispersa com um diâmetro inferior a 1 µm. Segundo os inventores, a principal
vantagem do HSD é a diminuição das limitações à transferência de massa, que possibi-
litam maiores conversões em tempos de passagem inferiores. Com este equipamento a
produção do MNB pode ocorrer a temperatura e pressão entre 20 a 230 ºC e 2 a 60 bar,
contudo os autores preferem operar entre 155-160 ºC a 6 bar. No processo patenteado por
Hassan et al., o baixo tempo de passagem no HSD pode não ser suficiente para atingir a
conversão completa do ácido nítrico. Para contornar esta situação, estes inventores suge-
riram a utilização de um reactor acoplado ao HSD para completar a reacção. No entanto,
no caso de existirem vários HSD em série, a presença do reactor pode ser desnecessária.

A Tabela 2.1 condensa a informação coligida nestas patentes de reactores de nitração
indicando ainda as condições de operação e os resultados obtidos a nível de subprodutos.
Salvo indicação em contrário, as percentagens nesta tabela são ponderais. A apresentação
das vantagens referidas pelos inventores e alguns comentários visa facilitar a apreciação
e comparação dos diferentes trabalhos.

Tabela 2.1: Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando ácido misto como
agente nitrante (ND - Valores não disponíveis.).

Patente
Processo/ Tipo

reactor
Condições
operatórias

Sub-
produtos

(ppm)
Vantagens/ Observações

Castner, 1941

Adiabático.
Quatro reactores

agitados em
paralelo.

TAM=90 ºC
Tf inal=110 ºC
%ANe=2-8,5

tr=10 min

ND

Menor consumo energia
face ao processo

isotérmico. Aumento da
capacidade de produção

face operação descontínua
e isotérmica.

Mares, 1945

Isotérmico.
Nitração

azeotrópica da
mistura

água/benzeno.

T = 40 - 90 °C ND

Desnecessária a etapa de
reconcentração do ácido
sulfúrico. Esta é feita nos

reactores.

Dubois et al.,
1956

Isotérmico.
Reactores
agitados.

%ANe=25-50
%ASe=45-62

FAN/FB=0,63-1,30
T=46-93 °C

ND -

Continua na página seguinte
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Tabela 2.1 - Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando ácido misto como
agente nitrante - continuação (ND - Valores não disponíveis.).

Patente
Processo/ Tipo

reactor
Condições
operatórias

Sub-
produtos

(ppm)
Vantagens/ Observações

Shinichiro e
Tadashi, 1964

Isotérmico.
Reactor

cilíndrico
composto por
várias secções
agitadas. Pode

ser acoplado um
2º reactor do
mesmo tipo.

%ANe=30-50
%ASe=50-60
%Age=5-15
FAM/FB=1-3
T=30-80 °C

X1°reactor = 90-98 %

ND

A temperatura no 2º
reactor deve ser 3-20 °C

superior à temperatura no
1º, para uma conversão
total. Menos produtos
dinitrados do que os

obtidos pelo processo
convencional, em

descontínuo.

Dassel e
Alloway,

1975

Isotérmico.
Nitração

azeotrópica da
mistura de

água/benzeno.

T = 120-160 °C
%ASe = 65
%ANe=25

DNF = 73

Excesso de água no
reactor é removido com o

azeótropo evitando
reconcentração do AS. T >

120 °C favorece a
vaporização do azeótropo

à Patm.

Alexanderson
et al., 1977

Adiabático.
Reactores

tubulares, um ou
mais reactores

agitados em série
ou reactor
cilíndrico
agitado.

TAM=40-80 °C
Tf inal<145 °C
%ANe = 5-8,5
%ASe = 60-70

tr=0,5 - 7,5 min
%Bs= 1-5

DNB <500

%ANe<5 - volume de AM
muito elevado. %ANe>8,5

- formação de produtos
dinitrados. %ASe<64 -
reacção muito lenta e

incompleta. %ASe> 72 -
formação de produtos
dinitrados excessiva.

Alexanderson
et al., 1978

Adiabático.
Reactores

agitados em
série.

T= 80 - 120 °C
%ANe= 3 - 7,5

%ASe= 58,5-66,5
%Bs= 10

DNB <500 -

Evans, 1990

Adiabático.
Reactor tubular

com injec-
tor/atomizador
do tipo nozzle.

%ANe = 3-8,5
%ASe = 58,5-70

%Age>25
%Bs<10

Tf inal<145 °C

ND

Processo económico a
nível de construção e
operação. Operação
segura e simples de

controlar. Produto com
elevada pureza.

Rae e
Hauptmann,

1991

Adiabático.
Micromistura
proporcionada
por múltiplas

chicanas
perfuradas ao

longo do reactor.

- ND

Grau de mistura maior que
o obtido num reactor

agitado ou num misturador
estático. Equipamento

compacto.

Continua na página seguinte
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Tabela 2.1 - Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando ácido misto como
agente nitrante - continuação (ND - Valores não disponíveis.).

Patente
Processo/ Tipo

reactor
Condições
operatórias

Sub-
produtos

(ppm)
Vantagens/ Observações

Guenkel et
al., 1994

Adiabático.
Reactor tubular
com sistemas de
alimentação de

benzeno.

T = 97 - 120 °C
T <135 °C

%ANe = 2,8
%ASe = 69,5
%Age = 27,7

%Bs = 0,5 - 25
Patm

DNB= 50
DNF= 1700

TNF não
detectado

Mesma conversão que
processos clássicos, num

tempo de residência
menor, reduzindo

formação de subprodutos.
%ASe elevada promove

uma maior dissociação do
AN em NO+

2 conduzindo à
diminuição dos
subprodutos.

Morisaki et
al., 1998

Adiabático.
Reactor tubular
com elementos

internos
retorcidos

alinhados ao
longo do reactor

T <160 °C
%ANe=1-8

%ASe=55-70
%Age=28-37

ND

Aumento da eficiência de
mistura e da velocidade de

reacção. Redução de
subprodutos.

Hermann e
Gebauer,

1998

Adiabático.
Reactor tubular
com um injector
no centro de uma
corrente contínua

axial de
aromático.

%ANe=3-5
%ASe=63-68
%Bs = 10-15

FA
FO

= 7-8

DNB <200
NF <2000

TNF =
200-1000

Injector à entrada de um
reactor tubular onde se

completa a reacção. Este
promove uma dispersão

homogénea entre o
benzeno e o MNB,

diminuindo subprodutos.

König et al.,
2001

Adiabático.
Reactores
tubulares/

agitados em
série/tubulares
com elementos

estáticos.

Tensioactivo=
5-150 ppm

%ANe=2,5-5
%ASe=64-79

TAM=40-90 °C
FO
FA

=1,05-1,2

ND

Aumento na velocidade da
reacção e no rendimento,
associados a uma maior

selectividade.

Chrisochoou
et al., 2003

Adiabático.
Reactor tubular

dividido em
câmaras por

pratos
perfurados.

%ANe = 3
TAM = 80 ºC

Tf inal = 110 ºC
ND

Nitração do tolueno.
Conversão completa.

Possibilidade de
distribuição da

alimentação nas câmaras
ao longo do reactor.

Gillis et al.,
2003

Adiabático.
Reactor tubular

com
misturadores

estáticos e com
zonas de

coalescência.

%Bs (molar)=5-15
%ANe=2,5-6
%ASe=62-68
%Age=28-35

TAM=60-100 °C
Tf inal=120-150 °C

η=98,5 %

DNB <200
DNF <1650
TNF <500

Elevados rendimentos
associados a baixos níveis
de produtos dinitrados e
NF. Baixa perda de carga
reduz consumo de energia

e investimento.

Continua na página seguinte
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Tabela 2.1 - Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando ácido misto como
agente nitrante - continuação (ND - Valores não disponíveis.).

Patente
Processo/ Tipo

reactor
Condições
operatórias

Sub-
produtos

(ppm)
Vantagens/ Observações

Harston et al.,
2003

Nitração em
regime laminar

usando
microreactores.

T=90-120 °C
%ASe=70-75
%ANe=3-5

VO=10 %Vtotal

DNB <500
DNF <100

Não requer separação das
duas fases.

Berretta,
2010

Adiabático.
Reactores
tubulares,

agitados em
série, ou uma

combinação de
ambos.

TAM = 70-90 °C
%ANe = 2-2,9
%ASe = 60-73

%Bs = 6-8
tr = 5 min

NF <1500
DNB <100

%ANe mais baixa:
melhora a dispersão do
benzeno e aumenta a

dissociação do AN em
NO+

2 .

Hassan et al.,
2012

Adiabático. High
Shear Device
com reactor

agitado acoplado.

%ANe=3
T=155-160 ºC

P<6 atm
ND

Diminui as limitações à
transferência de massa.
Melhores rendimentos.

Fina dispersão, ou
nanoemulsão, do benzeno

na mistura ácida.

Denissen et
al., 2013

Adiabático.
Reactor tubular

com tubos
torcidos como
elementos de
dispersão e

elementos de
mistura estáticos

%ANe=2,5-4
%ASe=64-67

FB/FAN=1,05-1,2
tr=0,5-2 min
P=2-5 atm

TAM=55-95 ºC
Tf inal<130 ºC

NF=1000-
5000

Possibilidade de
distribuição dos reagentes

ao longo do reactor.

Munnig et al.,
2013

Adiabático.
Reactor tubular

idêntico ao
patenteado por
Chrisochoou et

al., 2003

%ANe=3-5
%ASe=66-69

FAM/FB= 12/1-18/1
Tf inal=130-140 ºC

STY=7 tonMNB
m3h

DNB=180
NF=2000

Conversão superior a
99 %. Gradiente de

temperatura da reacção
entre 20 a 60 ºC e elevada

perda de carga (20 a 25
bar).

Uma comparação ilustrativa das condições utilizadas pelos vários investigadores está pre-
sente nas Figuras 2.4 a 2.6. As Figuras 2.4 e 2.5 apresentam condições de operação,
nomeadamente a composição do ácido misto e a gama de temperatura nos reactores. Os
resultados obtidos a nível de subprodutos, quando disponíveis, foram compilados na Fi-
gura 2.6.

A Figura 2.4 mostra duas tendências distintas na evolução da composição do ácido misto
à entrada do processo. A percentagem mássica em ácido nítrico tem vindo a diminuir
enquanto a percentagem mássica em ácido sulfúrico aumentou, uma vez que é consensual
a sua influência positiva sobre a dissociação do ácido nítrico. A temperatura do processo
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Figura 2.4: Comparação da composição do ácido misto à entrada do reactor, em patentes.
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Figura 2.5: Comparação da temperatura de reacção, em patentes.

influencia a velocidade da reacção principal e das reacções secundárias e nas patentes
mais recentes, referentes a um modo de operação adiabático, essa temperatura pode ul-
trapassar os 100 ºC (Figura 2.5). Todavia, Gillis et al. (2003) referem um valor máximo
de 150 °C, que surpreende face à baixa concentração de subprodutos formados que indi-
cam. Uma vez que a redução dos subprodutos é uma preocupação, é possível comparar
essa informação na Figura 2.6. Aí se evidencia que o dinitrobenzeno apresenta baixas
concentrações, padrão que não é seguido pelos nitrofenóis, nomeadamente o DNF, cujo
teor pode chegar aos milhares de ppm. Apenas as patentes de Harston et al. (2003) e
de Dassel e Alloway (1975) invertem este padrão. Contudo, a pequena quantidade de
dinitrofenol obtida na patente de Dassel e Alloway (1975) é esperada dado o carácter
isotérmico do seu processo. As baixas concentrações de DNF alcançadas no trabalho de
Harston et al. (2003) merecem uma atenção especial, sendo de referir que foram obtidas
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Figura 2.6: Comparação da quantidade de subprodutos formada, em patentes.

num microreactor. As comparações de desempenho em termos de subprodutos formados
devem ser feitas cuidadosamente, dada a enorme influência da extensão da reacção do
benzeno na formação dos nitrofenóis. A avaliação do processo em termos de formação de
subprodutos não tem significado se a conversão em mononitrobenzeno for diferente entre
processos pois, apesar de ser muito importante a minimização da quantidade de compos-
tos fenólicos, é imprescindível que estes se mantenham competitivos no que respeita à
produção alcançada. Assim, as comparações devem ser efectuadas entre processos que
apresentem valores de conversão idênticos, o que nem sempre é possível, dada a falta
desta informação nas patentes referidas.

Ácido nítrico como agente nitrante

A utilização do ácido sulfúrico como catalisador da reacção de nitração tem associada
uma grande variedade de problemas. A reconcentração de um grande caudal de ácido sul-
fúrico envolve um consumo energético que se traduz numa factura significativa; do ponto
de vista técnico a elevada corrosividade exige materiais de construção adequados sendo
ainda um composto tóxico. De forma a evitar a sua utilização, vários investigadores têm
focado a sua atenção no desenvolvimento de tecnologia onde este composto é dispensado.
O emprego de uma solução de ácido nítrico como agente nitrante é possível, mas é reque-
rido um excesso molar de ácido relativamente ao composto orgânico, pois a concentração
dos iões nitrónio numa solução de ácido nítrico é menor do que numa solução de ácido
misto (Thiem et al., 1978). Normalmente, estes processos operam em regime isotérmico.

O processo de nitração usando uma solução de ácido nítrico patenteado por Thiem et al.
(1978) recorre a reactores agitados em cascata equipados com serpentinas e camisa de
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arrefecimento, a reactores tubulares ou a uma combinação destes, com uma percentagem
mássica em ácido nítrico de 40 a 68 %. A nitração de uma mistura de benzeno e tolu-
eno com vista à obtenção de mononitrobenzeno e dinitrotolueno (DNT) foi apresentada
por Carr e Toseland (1990). A nitração desta mistura de aromáticos pode ser efectuada
com recurso a uma solução concentrada de ácido nítrico numa gama entre os 86 e 92 %.
Os processos patenteados por Thiem et al. (1978) e Carr e Toseland (1990) operam a
temperaturas baixas, por questões de segurança, minimizando o risco de explosividade
associado a misturas de ácido nítrico e mononitrobenzeno. Segundo Mason et al. (1965)
a 80 °C, esta zona de explosividade é delimitada por três pontos no diagrama ternário
(HNO3-H2O-MNB), em massa: (90, 0, 10), (45, 35, 20) e (15, 0, 85).

Existem outros processos de nitração em que o ácido sulfúrico é substituído por catalisa-
dores sólidos. O agente nitrante comummente utilizado nestes processos heterogéneos é
o ácido nítrico em fase gasosa (Bakke e Liaskar, 1983; Sato et al., 1991a,b; Kouwenho-
ven et al., 1994b; Dongare et al., 2004), mas a sua aplicação em fase líquida também é
possível (Kouwenhoven et al., 1994a; Lakshimi et al., 2002).

Earle e Katdare (2005) sugeriram a adição de líquidos iónicos em substituição do ácido
sulfúrico. Os líquidos iónicos podem ser bem sucedidos na reacção de nitração se a forma
ácida do anião for mais forte que o ácido nítrico, favorecendo a autoionização em vez da
protonação do anião do líquido iónico. Assim, o ácido nítrico protonado (H2NO+

3 ) perde
uma molécula de água e transforma-se em NO+

2 . Segundo os autores, a utilização de
um líquido iónico hidrofóbico conduz a um rendimento perto dos 99 % em mononitro-
benzeno. A separação dos produtos de reacção dos líquidos iónicos pode ser feita por
destilação sob vácuo, extracção por solvente ou por destilação com injecção de vapor a
uma temperatura entre 120 e 140 ºC e à pressão atmosférica.

Tabela 2.2: Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando ácido nítrico
como agente nitrante.

Patente Processo
Condições
operatórias

Vantagens/Observações

Thiem et al.,
1978

Isotérmico. Reactores
agitados em série e/ou

reactores tubulares.

T=50-90 °C
%ANe=40-68
%ANs=2-25

FAN/FB=7-30
X=90-98%

Necessário excesso de AN.

Bakke e
Liaskar, 1983

Catalisador
sílica-alumina.

Benzeno (g). AN (g).

T = 120-250 °C
%ANe (g) = 65
Gás arraste: N2

A reacção dá-se na interface
gás-sólido. Catalisador estável

e fácil de regenerar.
Continua na página seguinte
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Tabela 2.2 - Patentes para processos de nitração de aromáticos utilizando ácido nítrico
como agente nitrante - continuação.

Patente Processo
Condições
operatórias

Vantagens/Observações

Carr e Toseland,
1990

Isotérmico. Produção de
MNB e DNT.

T=40-70 °C
%B=20-80

%ANe=86-92
tr=2-8 min

A presença de AS interfere na
selectividade do processo e

conduz a um produto com mais
mononitrotolueno e DNB.

Sato et al.,
1991a

Catalisadores compósitos
de óxidos ácidos ou
’acidic sheet clay

minerals’. Benzeno (g).
AN (g)

%ANe=20-30 ou 98
FAN/FO=2/1-1/5
T=120-200 °C

Catalisadores com elevada
actividade e com boa

selectividade. Materiais de
construção menos dispendiosos

e exigentes devido ao uso de
ácido diluído.

Sato et al.,
1991b

Benzeno (g). AN (g)
Transportadores, tais

como silica impregnado
com AS.

FAN/FO=2/1-1/5
T=120-200 °C

AN concentrado ou diluído. O
AS é adicionado

intermitentemente, não se
observando diminuição da
actividade do catalisador.

Kouwenhoven
et al., 1994a

Catalisador zeólito
clinoptilolite.

Benzeno (g). AN (aq).

T = 50-250 °C
%ANe (aq)>50

-

Kouwenhoven
et al., 1994b

Catalisador zeólito
mordenite. Benzeno (g).

AN (g)

T = 127-250 °C
%ANe (g)> 50

-

Lakshimi et al.,
2002

Catalisador modificado
com metais. Benzeno (l).

AN fumegante.

T=25-155 °C
FAN/FO=0,3-1,2
tr=15-120 min

Suporte do catalisador barato.

Dongare et al.,
2004

Catalisador de
MoO3/SiO2.

Benzeno (g). AN (g)
T=100-250 °C

Rendimento elevado sem
formação de subprodutos.

Earle e Katdare,
2005

Nitração na presença de
um líquido iónico.

%ANe = 68
T = 20-80 °C

Patm

Sem formação de subprodutos.
O líquido iónico não é

consumido.

Dióxido de azoto como agente nitrante

Um outro composto que, a nível laboratorial, também tem tido sucesso a desempenhar o
papel de agente nitrante é o dióxido de azoto. Estudos efectuados por Urbanski (1964) de-
monstraram que é possível nitrar o benzeno usando este agente, normalmente com baixa
selectividade, dependendo da temperatura a que ocorre a reacção. Estes resultados podem
ser melhorados se for adicionado um catalisador que favoreça a reacção. A utilização do
dióxido de azoto na presença de sílica activada, a temperaturas perto dos 300 °C, pode
conduzir a valores de rendimento de cerca de 83,6 % (Urbanski, 1964).
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A aplicação do NO2 ou do N2O5 como agente nitrante tem vindo a ser alvo de vários
estudos laboratoriais para analisar a influência de diferentes catalisadores na velocidade
de reacção de nitração do benzeno tendo estes estudos conduzido a patentes (Tabela 2.3).
A nitração em fase gasosa é vantajosa porque é simples, não implica o manuseamento do
ácido sulfúrico, e o NO2 não é caro.

Tabela 2.3: Patentes para o processo de nitração do benzeno utilizando dióxido de azoto
como agente nitrante (ND - Valores não disponíveis.).

Patente Processo
Condições
operatórias

Vantagens/Observações

Wilhelm,
1938

Leito de sílica gel.
Benzeno (g).

NO2 (g).

tr=60 min
Tsilica=300 ºC

ηB=32 %.

A sílica absorve a água formada
na reacção. O excesso de

benzeno pode ser reciclado.
Possibilidade do NO formado ser

oxidado a NO2 e reciclado.

Schumacher
et al., 1984

Peneiros
moleculares.
Benzeno (g).

NO2 (g)

T=150-175 °C
FNO2/FB=5

Pré-tratamento do catalisador
durante 5 a 30 min com NO2.

Elevada conversão e
selectividade em MNB. Baixo

consumo energético.

Sato e
Nakamura,

1985

Catalisador óxido
metálico contendo
pelo menos dois

metais. NO2 (g) ou
N2O4 (g).

Mistura de NO
e O2

%Bs (molar)=0,1-3
T=80-250 °C

Actividade catalítica superior ao
dos catalisadores de sílica-gel.

Maior selectividade.

Lee et al.,
2001

Activação do O2

pressurizado por um
catalisador

inorgânico, que por
sua vez activa o

NO2.

ND
Possibilidade de recuperar o

catalisador devido à sua
insolubilidade.

Eiermann e
Ebel, 2002

Aromático em fase
líquida, reage com
um óxido de azoto

numa corrente
gasosa que contém
O2, na presença de

um catalisador.

T=40-80 °C
P>Patm

Agentes nitrantes: NO, N2O3,
NO2. Processo em leito fixo ou
fluidizado. A reacção deve ser
iniciada na presença de água.

A Tabela 2.3 mostra ainda que a nitração em fase gasosa é comum a algumas destas
patentes onde a aplicação de catalisadores sólidos é a técnica mais usual. Normalmente,
estes processos ocorrem a temperaturas elevadas e, por vezes, a pressões altas. Apesar
das vantagens da utilização de agentes nitrantes na ausência de ácido sulfúrico, a hipótese
da sua aplicação industrial é afastada pois as características que são importantes a nível
comercial, como por exemplo a conversão, encontram-se aquém do requerido. Assim
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sendo, os processos de nitração que recorrem ao ácido misto ainda são os que melhor
satisfazem as necessidades actuais dos produtores de mononitrobenzeno.

2.3 Processos Industriais

A nível industrial são conhecidos dois processos de produção de mononitrobenzeno utili-
zando ácido nítrico como agente nitrante e ácido sulfúrico como catalisador que diferem
no modo de operação: o processo isotérmico, onde a temperatura da reacção é mantida
constante, e o processo adiabático onde as trocas de calor com o exterior são muito redu-
zidas. O processo de produção de MNB conduzido de modo isotérmico é o mais antigo
e pode ser operado em descontínuo ou em contínuo, sendo a produção em contínuo pre-
ferida pelos produtores mundiais (Nexant, 2003) por ser mais rentável, com um menor
custo de capital e maior produtividade. O processo adiabático foi concebido como um
processo contínuo. As principais diferenças entre estes processos estão sintetizadas na
Tabela 2.4.

Tabela 2.4: Condições de operação para os processos de nitração do benzeno com ácido
misto (Kirk-Othmer, 1998).

Isotérmico Adiabático
Descontínuo Contínuo Contínuo

Composição do
ácido misto

(%m/m)
ASe / ANe 50-60 / 27-32 50-65 / 20-50 55-79 / 2-8,5

Temperatura de reacção (ºC) Inicial: 50-55
Final: 90

50-100 40-150

Tempo de reacção 2-4 h 10-30 min 30-450 s
Rendimento (%mMNB/mHNO3) 95-98 96-99 99,3-99,8

Apesar de ter caído em desuso, o processo isotérmico contínuo foi utilizado pela Biazzi,
líder em tecnologia da nitração há mais de 50 anos, até um passado recente (Nexant,
2011). Este processo isotérmico utilizava três reactores agitados com arrefecimento in-
terno existindo um separador líquido-líquido entre o segundo e o terceiro reactores. Se-
gundo a Nexant (2003), a tecnologia utilizada por esta empresa envolve a entrada do ácido
misto fresco no terceiro nitrador sendo a introdução do benzeno feita no primeiro, como
exemplifica a Figura 2.7. Este desfasamento na introdução dos reagentes implica que o
benzeno reaja, numa primeira fase, com ácido misto pobre em ácido nítrico e que apenas
no último nitrador entre em contacto com o ácido misto fresco, de modo a completar a
reacção. A entrada do benzeno fresco no primeiro reactor possibilita a extracção do mo-
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nonitrobenzeno residual que está presente no ácido misto fraco, proveniente do terceiro
nitrador, dada a sua maior afinidade com o benzeno (Chauvel e Lefebvre, 1989). O tempo
de reacção é de 15-20 minutos, mantendo-se a temperatura a 50 °C. Após separação, o
mononitrobenzeno é lavado com água para retirar o ácido dissolvido na fase orgânica,
seguindo-se uma lavagem com soda cáustica para remoção dos nitrofenóis e, por fim, é
novamente lavado com água. Dependendo da pureza pretendida, o MNB pode ainda ser
sujeito a uma separação gás-liquido, para remover água residual, e a uma operação de
destilação, de modo a obter um MNB refinado. No final da reacção, o ácido sulfúrico
diluído é enviado para um concentrador por onde passam, em contracorrente, gases de
combustão a uma temperatura elevada (≈ 680 °C) que removem parte da água presente,
originando uma solução de ácido sulfúrico com concentração superior a 93 % (Nexant,
2003).

 

Separador Liquido- liquido

Benzeno

Mistura 
reaccional

Ácido misto fresco

Fase
orgânica

Separador Líquido-líquido-

Mistura
reaccional

e purificação

1º nitrador

2º nitrador

3º nitrador

Concentrador

Fase AquosaÁcido sulfúrico concentrado

Misturador

HNO3

H2SO4

Ácido misto fraco

MNB para lavagem 

Figura 2.7: Esquema da etapa de reacção do processo de produção da Biazzi (Nexant,
2003).

Em 1941, Castner sugeriu o processo de nitração adiabático que tira partido do ácido sul-
fúrico presente no ácido misto para absorver a água formada e o calor da reacção. Este
processo dispensa a utilização de arrefecimento, permitindo que a temperatura de reacção
aumente até um máximo que é normalmente definido de acordo com níveis de segurança.
De facto, tanto a reacção de nitração do benzeno como a de formação dos produtos secun-
dários são reacções exotérmicas que, na ausência de um eficiente controlo da temperatura,
podem desencadear o fenómeno de runaway térmico (Mannan e Lees, 2005). É ainda de
salientar que uma temperatura muito elevada promove reacções indesejadas (Chauvel e
Lefebvre, 1989), representando uma desvantagem do processo adiabático pois favorece
a formação de subprodutos fenólicos, praticamente inexistente no processo isotérmico
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(Nexant, 2003). A temperatura da fase aquosa à saída do último reactor permite redu-
zir o consumo energético associado à operação de reconcentração do ácido sulfúrico, no
final da reacção. Dadas as vantagens do processo adiabático relativamente ao processo
isotérmico, muitos dos produtores de MNB alteraram o seu processo de produção.

A NORAM é detentora de tecnologia de produção de mononitrobenzeno utilizada por
várias empresas, tais como a CUF-QI, em Portugal, a First Chemical Corp. nos Esta-
dos Unidos da América e a Bayer na Bélgica, entre outras (NORAM, 2011). Focando a
sua atenção na criação de uma elevada área interfacial líquido-líquido, o último modelo
de reactor adiabático desenvolvido pela NORAM, descrito na Secção 2.2 recorre a sis-
temas jet impingement, optimamente espaçados ao longo do reactor, para promover uma
fina dispersão da fase orgânica no ácido misto (Rae e Hauptmann, 1991). Os tempos de
residência neste reactor chegam a ser da ordem dos 2 a 3 segundos (Nexant, 2003). A
elevada velocidade de reacção obtida com os jet impingement permite a utilização de um
ácido misto com uma baixa percentagem mássica em ácido nítrico, reduzindo assim a ve-
locidade de formação dos subprodutos (Nexant, 2003). A elevada percentagem mássica
do ácido sulfúrico no ácido misto aliada à baixa percentagem mássica de ácido nítrico
e às condições de escoamento pistão conduzem a uma redução de 50 % na quantidade
de subprodutos fenólicos formada neste processo, face à obtida no primeiro processo de
produção adiabático (NORAM, 2011), chegando mesmo a alcançar quantidades vestigi-
ais de trinitrofenol. A mistura reaccional é enviada para um separador líquido-líquido,
onde ocorre a separação da fase orgânica da fase aquosa, sendo que a corrente orgânica,
constituída por MNB, benzeno não reagido e impurezas formadas, é posteriormente di-
reccionada para a etapa de lavagem onde os nitrofenóis e os ácidos minerais são extraídos
com soda cáustica. O excesso de benzeno é retirado da fase orgânica numa coluna de
stripping e reutilizado na etapa de reacção (Nexant, 2003).

Knauf et al. (2013) propuseram uma pequena alteração ao processo de nitração adiabá-
tico convencional, que consistiu na remodelação da etapa de lavagem e de purificação
do MNB com vista à redução dos custos operatórios. Estes investigadores constataram
a existência de um desperdício de energia no processo quando, à entrada da etapa de la-
vagem, o MNB era arrefecido para, posteriormente, ser aquecido novamente na etapa de
stripping de benzeno. De forma a reduzir a quantidade de vapor adicionada à coluna de
stripping, Knauf et al. (2013) aproveitam a energia contida no MNB bruto para evaporar
o benzeno em excesso. Para além da poupança em vapor, referem ainda como vantagem
a possibilidade de diminuir a capacidade dos lavadores de MNB, uma vez que a remo-
ção prévia do benzeno em excesso permite uma redução da carga hidráulica na etapa de
lavagem. O MNB lavado é enviado para um separador líquido-líquido onde se remove a
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água em excesso. A desvantagem apontada por estes autores é a necessidade de construir
a coluna de stripping num material resistente ao ácido, o que encareceria o investimento.
No entanto, Knauf et al. (2013) garantem que a diminuição nos custos de operação de-
correntes da modificação sugerida compensa o custo de investimento na nova coluna de
stripping.

A formação dos subprodutos fenólicos é, obviamente, indesejável. A sua obtenção im-
plica um menor rendimento e selectividade do processo. A remoção dos nitrofenóis do
MNB bruto até à obtenção de um produto com a pureza desejada requer o emprego de
equipamentos, utilidades e reagentes exteriores ao processo, cuja utilização seria minimi-
zada se a sua formação fosse controlada na origem. Há ainda que ter em atenção o destino
a dar a estes compostos, cuja eliminação deve ter em consideração a legislação ambiental,
cada vez mais restritiva e preocupada com a pegada ecológica dos processos.

2.4 Tecnologia para tratamento dos nitrofenóis

Em tempos, na indústria de mononitrobenzeno a água residual rica em nitrofenóis era
submetida a tratamento biológico. Devido à sua toxicidade, esta corrente era misturada
com outra corrente de água residual do processo com o objectivo de diminuir a concentra-
ção em nitrofenóis e, consequentemente, a sua toxicidade (Boyd et al., 2001). Contudo,
a eficiência de remoção dos nitrofenóis por tratamento biológico era baixa e não permitia
atingir os níveis legalmente aceites, necessitando de um tratamento posterior (Boyd et al.,
2001), como por exemplo com carvão activado ou outro tratamento secundário. À es-
cala industrial, a utilização do carvão activado torna-se bastante dispendiosa apesar de ser
bastante eficiente (Boyd et al., 2001). Os inconvenientes associados a estes processos im-
pulsionaram o desenvolvimento de outras tecnologias com vista à remoção dos compostos
fenólicos. Actualmente, existem patentes de vários processos de tratamento de correntes
aquosas ricas em nitrofenóis, mas ainda nenhum deles é usado, de modo generalizado,
pelos vários produtores de mononitrobenzeno (Boyd et al., 2001). O leque de opções é
vasto, incluindo a destruição destes compostos ou a sua recuperação e comercialização,
e a solução adoptada depende sobretudo de factores económicos e ambientais. As técni-
cas mais utilizadas podem ser divididas em duas categorias: métodos químicos e físicos,
onde se incluem a extracção e a precipitação, e métodos térmicos, do qual fazem parte a
incineração e a oxidação supercrítica.
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Métodos químicos e físicos

Hanson et al. (1976) propuseram dois métodos de tratamento dos nitrofenóis. Um dos mé-
todos é a neutralização do efluente aquoso alcalino rico em NF com uma solução ácida,
seguida da extracção com um solvente orgânico imiscível em água que, após a separação
das duas fases, é recuperado através de uma operação de destilação. Contudo, este método
não traz vantagens a nível económico pois exige um elevado consumo de ácido e origina
também alguma perda de solvente. A outra opção sugerida por Hanson et al. (1976) im-
plica a utilização de uma solução aquosa de uma base fraca, como por exemplo um sal
de fosfato. O contacto entre esta solução aquosa e o MNB contaminado com nitrofenóis
promove a formação de iões nitrofenolatos com uma maior afinidade para a fase aquosa.
A fase orgânica é separada da fase aquosa, sendo esta última posta em contacto com um
solvente orgânico para extrair os nitrofenóis. No final do tratamento a solução aquosa
de fosfato é regenerada e reciclada e o solvente orgânico é submetido a uma destilação
para remoção dos nitrofenóis. Apesar dos custos de operação serem mais reduzidos de-
vido à recuperação contínua dos compostos utilizados, a necessidade de recorrer a vários
estágios de extracção torna este processo mais dispendioso.

Em 1990, Adams e Barker patentearam um processo de extracção semelhante ao refe-
rido em Hanson et al. (1976). À fase aquosa rica em NF adiciona-se uma solução ácida
para precipitação dos compostos orgânicos fenólicos sendo a sua recuperação feita com
recurso a um solvente orgânico. A fase aquosa resultante desta etapa de extracção contém
menos de 100 ppm de nitrofenóis (Adams e Barker, 1990). Um ano mais tarde, em 1991,
Adams et al. sugeriram a recuperação selectiva dos compostos nitrofenólicos para comer-
cialização através do mesmo método de extracção ácido-base, cuja aplicação só é possível
devido à diferença nos valores de pKa dos diversos subprodutos fenólicos. A principal
diferença entre este método e o sugerido em 1990 consiste na recuperação selectiva dos
compostos fenólicos. De facto, no método anterior a fase aquosa rica em nitrofenóis era
acidificada até garantir uma total precipitação dos nitrofenóis existentes, nomeadamente
do 2,4-dinitrofenol, do 2,6-dinitrofenol e do trinitrofenol. Contudo, no trabalho apresen-
tado por Adams et al. (1991) o ácido sulfúrico é adicionado até se obter um determinado
pH da solução, que é definido pelo pKa do composto que se quer recuperar. Assim, ape-
nas ocorre a precipitação do isómero que se pretende separar. Neste método a recuperação
do composto fenólico e do solvente é feita por evaporação.

Miyagi et al. (1993) descrevem um processo onde a corrente aquosa alcalina rica em
nitrofenóis é concentrada através da destilação, que pode ser operada em contínuo ou
descontínuo, à pressão atmosférica e a temperatura entre 95 e 125 °C. Após condensação
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e separação da corrente de destilado, composta predominantemente por água e compostos
aromáticos voláteis, a fase aquosa obtida pode sofrer tratamento biológico ou ser reci-
clada ao processo, enquanto os compostos orgânicos são valorizados após tratamento. À
medida que a destilação em modo descontínuo progride, a remoção de água aumenta a
concentração em nitrofenóis até 20 vezes, bem como a alcalinidade do resíduo. Nestas
condições de alcalinidade e temperatura, os nitrofenóis são convertidos a ácidos oxálicos
podendo assim ser enviados para tratamento biológico, pois não são nocivos para os mi-
crorganismos. Uma alternativa é o envio da corrente da base da coluna de destilação para
incineração.

Métodos térmicos

A aplicação de tratamentos térmicos, a pressão e temperatura elevadas, para a destruição
dos compostos fenólicos foi estudada por Larbig (1980), Baur et al. (1993) e Sawicki et al.
(1993). Em 1980, Larbig propôs a decomposição dos nitrofenóis, na ausência de qualquer
substância oxidante, numa autoclave ou num reactor tubular, a operar a temperatura entre
150 e 500 °C, e pressão entre 50 e 150 bar, durante 5 a 120 minutos. A quantidade total de
nitrofenóis obtida após este tratamento é inferior a 20 ppm. A utilização de equipamento
menos complexo e de baixo consumo de energia comparativamente à incineração, torna
o processo mais barato e simples. Atentos às potencialidades do método térmico, Baur
et al. (1993) sugeriram uma melhoria do processo patenteado por Larbig (1980). Neste
novo método a corrente aquosa rica em nitrofenóis é submetida a temperaturas compre-
endidas entre 180 e 350 ºC e pressões de 40 a 250 bar, durante 4 a 8 min. A adição de
uma pequena quantidade de ácido nítrico permite a redução da quantidade de nitrofenóis
até 1 ppm através da sua transformação em ácidos carboxílicos. A corrente final pode ser
enviada para tratamento biológico onde estes ácidos são decompostos em dióxido de car-
bono. Sawicki et al. (1993) sugeriram a aplicação da oxidação com ar húmido, expondo a
corrente aquosa de nitrofenóis ao contacto directo com uma fonte de oxigénio molecular,
em condições de alta pressão e temperatura (220 a 345 bar e 325 a 370 °C).

Também a NORAM adoptou o método térmico para a eliminação dos nitrofenóis. O sis-
tema de oxidação supercrítica da água comercializado por esta empresa destrói os com-
postos nitrofenólicos sem a formação dos gases nitrosos e permite a descarga do efluente
aquoso na estação de tratamento, sem qualquer outro tipo de procedimento (Boyd et al.,
2001). O efluente alcalino rico em nitrofenóis é enviado para um concentrador, aumen-
tando a concentração de nitrofenóis de 2 % até 6 ou 8 %, por evaporação da água. A
corrente concentrada resultante é enviada para um sistema de oxidação supercrítica, onde
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os compostos orgânicos são oxidados a dióxido de carbono, em condições onde a água se
encontra no estado supercrítico (250 bar e 600 °C) (Boyd et al., 2001). Segundo os inven-
tores, esta tecnologia veio colmatar algumas falhas existentes na tecnologia utilizada até
à data, descritas acima, no que se refere à pegada ecológica do processo de nitração.

Nomenclatura

A Fase aquosa

Ag Água

AM Ácido misto

AN Ácido nítrico

AS Ácido sulfúrico

B Benzeno

DNB Dinitrobenzeno

DNF Dinitrofenol

DNT Dinitrotolueno

Fi Caudal molar de alimentação do composto (ou fase) i

MNB Mononitrobenzeno

NF Nitrofenóis

O Fase orgânica

P Pressão, atm

STY Produção horária por unidade de volume, tMNB
m3h

T Temperatura, ºC

TAM Temperatura da corrente de ácido misto, ºC

Tf inal Temperatura da corrente à saída do sistema reaccional, ºC

T NF Trinitrofenol

tr Tempo de passagem da mistura nos reactores

V Volume, m3

X Conversão, %

Índices inferiores e superiores
e Entrada

s Saída

Letras Gregas
η Rendimento, %

%i j Percentagem mássica do composto i na corrente j do sistema

reaccional, %





Capítulo 3

Modelo da bateria de reactores
contínuos agitados

3.1 Introdução

A construção de modelos matemáticos é fundamental para o desenvolvimento e optimiza-
ção de processos industriais. Em conjunto com dados operatórios, estes modelos matemá-
ticos podem ser muito úteis no diagnóstico de comportamentos anómalos do equipamento.
A principal vantagem associada ao desenvolvimento deste tipo de modelos é a optimiza-
ção das variáveis de operação com vista à maximização da produção e à minimização
da formação de subprodutos, de forma a permitir um aumento na qualidade do produto
e diminuir o impacto ambiental do processo. Um modelo matemático pode ser cons-
truído para qualquer unidade, mas é o reactor químico que recebe especial atenção pois
um correcto funcionamento deste equipamento pode influenciar todo o processo. Assim,
no âmbito deste trabalho a atenção será focada no estudo do sistema de reactores actu-
almente existente na instalação industrial da CUF-QI, na avaliação do seu desempenho e
no aperfeiçoamento do modelo matemático disponível que traduz o seu funcionamento e
permite apontar para modificações que visem a optimização do processo.

3.2 Modelos mecanísticos

A modelação de reacções heterogéneas, onde se incluem as reacções líquido-líquido,
líquido-gás ou líquido-sólido, é uma tarefa delicada dada a quantidade e complexidade
dos fenómenos físicos e químicos que ocorrem simultaneamente no decurso do processo

35
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(por exemplo: reacção, transferência de massa, etc). No caso concreto da nitração do ben-
zeno, que se enquadra nas reacções heterogéneas líquido-líquido, a construção e validação
de um modelo exige a recolha de um grande conjunto de dados, requerendo informação
a nível dos fenómenos de transferência de massa e de reacção química que ocorrem em
simultâneo.

Vários modelos descrevem o fenómeno de transferência de massa entre fases distintas, de
onde se destacam, segundo Coulson e Richardson (1977) e Asano (2006), o modelo dos
dois filmes, o modelo de penetração de Higbie, o modelo de penetração de Danckwerts e
o modelo de penetração dos filmes.

O modelo dos dois filmes foi introduzido por Whitman (1923) e foi a primeira descrição
dos fenómenos de transferência de massa através da interface. O autor considerou que na
interface de cada uma das fases que constitui a mistura heterogénea existe um filme de
espessura δ , onde se concentra a resistência à transferência de massa. Segundo Whitman
(1923), a transferência de massa ocorre por difusão molecular em estado estacionário,
enquanto o bulk de cada fase se encontra em regime turbulento, resultando num perfil de
concentrações constante (Coulson e Richardson, 1977; Asano, 2006).

A teoria de penetração foi inicialmente proposta por Higbie (1935) e veio a ser alterada,
anos depois, por Danckwerts (1951). Higbie (1935) assumiu que os elementos de fluido
chegavam à interface, provenientes do bulk, e que aí permaneciam durante um período de
tempo, ao fim do qual regressariam ao bulk. Este modelo considera que a renovação da
interface é periódica e que quando os elementos aí chegam o equilíbrio químico é esta-
belecido. O processo de difusão molecular ocorre em estado não-estacionário durante o
período de tempo que o elemento de fluido permanece na interface (Coulson e Richardson,
1977). Mais tarde, em 1951, Danckwerts sugeriu uma melhoria ao modelo de penetra-
ção de Higbie, onde assumiu que a renovação da interface não ocorria a uma velocidade
constante, mas era aleatória e independente do tempo de permanência na interface (Coul-
son e Richardson, 1977). Neste âmbito, Danckwerts (1951) calculou uma distribuição de
idades dos elementos de superfície e incluiu-a no modelo. Ambos os modelos definidos
por Higbie e Danckwerts caracterizam o processo de transferência de massa como um
processo não-estacionário, ao contrário do modelo dos dois filmes.

Em 1958, Toor e Marchello sugeriram a teoria de penetração dos filmes que incorpora os
conceitos básicos das duas teorias: dos dois filmes e de penetração. O modelo considera
que existe uma resistência à transferência de massa no filme que envolve a interface, mas
que o processo de difusão ocorre em estado não-estacionário. Segundo este modelo, a
renovação dos elementos de fluido no filme ocorre conforme a teoria de penetração, para
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pequenos tempos de exposição, enquanto para tempos de exposição mais prolongados
considera-se que a renovação ocorre como na teoria dos dois filmes.

3.2.1 Modelo da bateria de reactores contínuos agitados

Em 2005, no decorrer do seu trabalho, Santos construiu um modelo de natureza predomi-
nantemente mecanística para descrever a nitração. A modelação do nitrador passou por
um estudo de avaliação da aplicação das teorias do modelo de filme e do modelo de pe-
netração de Danckwerts à reacção heterogénea de nitração do benzeno, que se considera
ocorrer apenas na fase aquosa. Os resultados dos ensaios efectuados à escala piloto foram
comparados com os valores previstos por estes modelos. Verificou-se que, apesar de estes
modelos serem baseados em pressupostos diferentes, ambos resultam numa boa previsão
do desempenho do sistema reaccional do processo de nitração de benzeno nas condições
ensaiadas por Santos (2005). Para descrever a cinética da reacção de nitração do benzeno
foram adoptadas as propostas de Deno e Stein (1956) e Marziano et al. (1998).

Mais tarde, foi aplicado o modelo de natureza predominantemente mecanística aos re-
actores actualmente utilizados no processo de nitração do benzeno da CUF-QI (Silva,
2006). Este modelo engloba balanços mássicos e energético, tem em consideração a apli-
cação da teoria de filme e as cinéticas de Deno e Stein (1956) e Marziano et al. (1998)
(Apêndice F), e ainda o conhecimento das propriedades físicas dos compostos presentes
e respectivas misturas (Apêndice E). As equações de balanço que compõem o modelo
matemático para o reactor de nitração são apresentadas de seguida e baseiam-se nos se-
guintes pressupostos:

• Existe um filme na fase aquosa junto à interface onde se situa a resistência à trans-
ferência de massa. O filme na fase orgânica é desprezado.

• A reacção de nitração do benzeno ocorre apenas na fase aquosa, tanto no filme
como no bulk.

• A transferência de massa do benzeno no filme ocorre por um processo de difusão
molecular em estado estacionário e isotérmico.

• Não há resistência à transferência de massa do MNB na fase aquosa para a fase
orgânica.

• Considera-se que o bulk da fase orgânica e o bulk da fase aquosa são perfeitamente
agitados.

• A reacção de nitração é de pseudo-primeira ordem em relação ao benzeno.
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• Ocorre perda de calor do reactor para o exterior por condução.

A Figura 3.1 ilustra as correntes de alimentação e de saída do reactor, tendo em considera-
ção os pressupostos do modelo de filme, e pretende auxiliar a interpretação das equações
de balanço.

Fase 
orgânica

Bulk

Fase aquosa
Filme

Fase orgânica (O) Ácido Misto (AM)

Fase orgânica (O) Fase aquosa (A)

Corrente de saída

Q
O,e

Q
O,s

Q
A,s

C
B

C
bulk,B

C
f,B

(x)

Q
AM,e

δ

Figura 3.1: Representação das correntes no reactor líquido-líquido agitado incluindo os
pressupostos do modelo de filme.

Equações do modelo mecanístico do reactor de nitração

• Balanço mássico global ao sistema

ρO,eQO,e +ρAM,eQAM,e −ρO,sQO,s −ρA,sQA,s = 0

• Balanço molar parcial ao benzeno na fase orgânica

QO,eCB,e −QO,sCB,s − J(B|x=0)aV = 0

• Balanço molar parcial ao benzeno no bulk da fase aquosa

−εbulk

εA
QA,sCbulk,B + J(B|x=δ )aV − εbulkkCbulk,BV = 0

• Balanço molar parcial ao benzeno no filme da fase aquosa

D
d2C f ,B(x)

dx2 − kC f ,B(x) = 0
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Condições fronteira:

C f ,B(0) = H CB,s

C f ,B(δ ) =Cbulk,B

A solução analítica desta equação diferencial conduz à equação para a concentração
do benzeno ao longo do filme, C f ,B(x). A partir desta expressão é possível obter o
valor médio para a concentração do benzeno no filme:

C̄ f ,B =
1
δ

∫ δ

0
C f ,B(x)dx

• Balanço molar parcial ao ácido sulfúrico na fase aquosa

QAM,eCAS,e −QA,sCAS,s = 0

• Balanço molar parcial à água na fase aquosa

QAM,eCAg,e −QA,sCAg,s + εbulkkCbulk,BV + ε f kC̄ f ,BV = 0

• Balanço molar parcial ao ácido nítrico na fase aquosa

QAM,eCAN,e −QA,sCAN,s − εbulkkCbulk,BV − ε f kC̄ f ,BV = 0

• Balanço molar parcial ao mononitrobenzeno na fase orgânica

−QO,sCMNB,s + εbulkkCbulk,BV + ε f kC̄ f ,BV = 0

• Balanço mássico à fase orgânica

ρO,eQO,e−ρO,sQO,s+MMMNB(εbulkkCbulk,BV +ε f kC̄ f ,BV )−J(B|x=0)aV MMMNB = 0

• Balanço energético

HO,eρO,eQO,e +HAM,eρAM,eQAM,e −HO,sρO,sQO,s −HAM,sρA,sQA,s

+∆H(εbulkkCbulk,BV + ε f kC̄ f ,BV )−UAt(T −Text) = 0

O modelo matemático da bateria de nitradores deve também incluir a formação de nitro-
fenóis, subprodutos do processo, tendo em consideração a cinética das reacções em jogo
e os fenómenos de transferência de massa. Contudo, a juntar à notória falta de informa-
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ção sobre estes compostos existe ainda a incerteza sobre o mecanismo de formação dos
compostos fenólicos, referida no Capítulo 2. Para ultrapassar estas dificuldades, Santos
(2005) obteve modelos estatísticos de previsão de formação de dinitrofenol e trinitrofenol,
com base em resultados de ensaios à escala piloto, aplicando metodologias de regressão,
nomeadamente a regressão linear multivariada (RLM). Os modelos estatísticos desenvol-
vidos por Santos (2005) revelaram-se muito satisfatórios e foram mais tarde revistos por
Portugal et al. (2009) passando a usar como variáveis do modelo as condições no interior
do reactor e não as variáveis de entrada. No entanto, quando estes modelos são aplicados
às condições industriais, a previsão da formação dos subprodutos não é consistente com
os valores obtidos no processo. Esta lacuna poderá estar associada ao facto das condições
operatórias industriais se encontrarem para além do intervalo de validade deste modelo
estatístico, que tem por base os valores da nitração do benzeno à escala piloto.

Estas dificuldades deram origem à necessidade de novos modelos estatísticos, com base
em dados industriais, que descrevam melhor a realidade do processo de nitração da CUF-
-QI. A construção destes modelos estatísticos baseados em dados operatórios industriais
exige uma certa familiaridade com o processo industrial, nomeadamente da etapa de reac-
ção, bem como o conhecimento das diversas variáveis processuais que possam contribuir
para a formação dos subprodutos. Na secção seguinte encontra-se uma breve descrição
do processo de produção do MNB da CUF-QI, e uma descrição mais detalhada da etapa
de nitração.

3.3 Apresentação do processo de nitração

O processo de produção de mononitrobenzeno na CUF-QI é ilustrado na Figura 3.2. Os
reagentes são alimentados, através de correntes separadas, e misturados em reactores con-
tínuos agitados em série, obtendo-se no final da bateria uma mistura reaccional heterogé-
nea constituída essencialmente por ácido sulfúrico fraco e por MNB bruto, que segue para
um decantador para a separação das fases.

A corrente de ácido sulfúrico fraco separado no decantador (fase ácida) é encaminhada
para a unidade de reconcentração (Sulfuric Acid Concentrator - SAC), onde é evaporada
a água proveniente da corrente de alimentação de ácido nítrico e a formada durante a
reacção, dando origem a ácido sulfúrico concentrado que é reciclado ao processo. A
água removida nos SACs é posteriormente enviada para uma coluna de stripping, onde os
orgânicos dissolvidos são removidos e a solução aquosa é encaminhada como efluente.
Este, vulgarmente denominado efluente pobre, contém iões nitrato cuja concentração não
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deverá exceder o limite imposto pela legislação em vigor.

A fase orgânica, MNB bruto, composta por MNB contaminado com nitrofenóis (NF) e
dinitrobenzeno (DNB) como subprodutos principais, e benzeno que não reagiu, segue
para a etapa de lavagem onde os nitrofenóis são removidos. O efluente resultante, rico
em nitrofenóis, é enviado para incineração. A purificação do MNB já lavado é efectuada
numa coluna de stripping, onde se separa o benzeno em excesso que é reenviado para
a etapa de nitração, e numa etapa de centrifugação, onde é removida alguma água ainda
dissolvida no produto. Normalmente, a quantidade de DNB produzida encontra-se abaixo
do limite de especificação, não se justificando um esforço adicional para a sua eliminação
do processo. O MNB final é comercializado com elevada pureza podendo conter no
máximo 50 ppm de nitrofenóis e 100 ppm de dinitrobenzeno (CUF, 2010).

3.3.1 Variáveis Processuais

O modelo matemático apresentado na Secção 3.2.1 descreve a etapa reaccional de nitração
do benzeno. A sua solução exige o conhecimento dos valores das variáveis de entrada do
processo, normalmente adquiridas no sistema de controlo distribuído (DCS), enquanto a
sua validação implica a comparação entre os valores das variáveis de resposta do modelo
e os valores registados na instalação. Na Figura 3.3 é apresentada com maior detalhe a
etapa reaccional, sendo também enumeradas todas as variáveis do modelo matemático de
nitração. Esta figura é dividida em quatro zonas: 1 - Alimentação da fase orgânica; 2 -
Alimentação do ácido misto; 3 - Reacção; 4 - Separação de fases.

Na Tabela 3.1 encontra-se a lista das variáveis relativas às diferentes zonas da etapa de
reacção e a sua origem. A matéria-prima orgânica alimentada, em excesso, à etapa de
reacção resulta da mistura de duas correntes de proveniência diferente. No tanque, na
zona 1 da Figura 3.3, dão entrada duas correntes: benzeno puro e benzeno reciclado. Esta
última corresponde ao benzeno removido do MNB lavado na etapa de stripping, referida
anteriormente. Idealmente, a composição desta última corrente seria de 100 % evitando
a introdução de MNB nos reactores de nitração. Para tal, seria necessário um apertado
controlo da temperatura do topo da coluna de stripping. Porém, uma vez que este con-
trolo é feito por um ajuste manual no caudal de vapor adicionado à coluna podem surgir
perturbações que afectam a composição da corrente de topo. A composição desta corrente
não é conhecida com exactidão e não são recolhidas amostras para a sua determinação em
laboratório. Por conseguinte, a composição da corrente alimentada à reacção também não
é conhecida. Como não são efectuadas análises regulares a esta corrente, considera-se
que a composição mássica da fase orgânica alimentada à reacção é de 98 % em benzeno
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e 2 % em MNB, com base nos balanços de massa do diagrama processual da instalação.

O ácido nítrico é alimentado aos reactores em mistura com o ácido sulfúrico. Na zona 2
encontra-se o tanque de ácido nítrico, onde se juntam as correntes de ácido nítrico con-
centrado e uma corrente de ácido nítrico fraco, que é também reutilizada no processo. A
composição da corrente de ácido nítrico à saída do tanque é determinada diariamente no
laboratório de análises da CUF-QI. Este reagente é misturado com uma solução concen-
trada de ácido sulfúrico armazenada no tanque na zona 2 da Figura 3.3. Este tanque é
alimentado por uma corrente de make-up, que consiste numa solução com 98 % (m/m)
de H2SO4 e pela corrente de ácido sulfúrico resultante da etapa de reconcentração nos
SACs, cuja composição é determinada através das condições de funcionamento destes
equipamentos. Actualmente, esta corrente não é analisada no laboratório de análises, no
entanto com base nas condições operatórias dos SACs é possível estimar a composição
desta corrente.

A entrada da fase orgânica e do ácido misto na bateria é efectuada em correntes separadas.
Os reagentes e catalisador são alimentados a um conjunto de reactores contínuos agita-
dos onde ocorre a conversão praticamente completa do ácido nítrico (zona 3). A etapa
de reacção possui quatro pontos de amostragem colocados ao longo da bateria, de onde
são retiradas amostras no decorrer dos vários ensaios efectuados neste trabalho. Próximo
de cada ponto de amostragem existe um sensor de temperatura, à excepção do ponto de
amostragem k− 2. Na etapa de reacção não existem caudalímetros nem são efectuadas
análises de rotina. As amostras recolhidas durante os ensaios foram analisadas no la-
boratório de desenvolvimento e os caudais mássicos das fases orgânica e aquosa foram
calculados por balanços mássicos ao sistema. No final da reacção a mistura é encami-
nhada para um separador de fases (zona 4). A fase aquosa é enviada para os SACs, como
foi referido anteriormente, e a fase orgânica denominada por MNB bruto, constituída es-
sencialmente por MNB e benzeno em excesso é enviada para a lavagem. Diariamente são
recolhidas e analisadas pelo laboratório de análises várias amostras da corrente de MNB
bruto para determinação da percentagem mássica de benzeno à saída dos reactores e das
quantidades de DNF, TNF e DNB formadas.

As amostras recolhidas nos ensaios foram analisadas no laboratório de desenvolvimento.
Os dados industriais referentes à percentagem mássica de DNF e TNF no MNB bruto,
utilizados na construção e validação dos modelos estatísticos de previsão de nitrofenóis,
correspondem a análises de rotina efectuadas pelo laboratório de análises da CUF-QI. Os
métodos de análise dos nitrofenóis são idênticos entre laboratórios, diferindo apenas o
equipamento e o analista.
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Tabela 3.1: Variáveis do modelo matemático de nitração do benzeno.

Zona Variável Designação Origem

1
MO,e

Caudal mássico de fase orgânica à
entrada conjunto reactores.

Caudalímetro mássico.

%B
%MNB

% (m/m) de benzeno ou MNB na fase
orgânica à entrada conjunto reactores.

Percentagem mássica de MNB de
2 % (valor baseado no diagrama

processual).

2

%AN
% (m/m) de ácido nítrico da solução

concentrada.
Titulação potenciométrica no

laboratório de análises.

%AS
% (m/m) de ácido sulfúrico da solução

concentrada.
Determinada através condições

funcionamento SAC (P e T).

MAN
Caudal mássico de ácido nítrico à

entrada conjunto reactores.
Caudalímetro mássico.

TAN
Temperatura da corrente ácido nítrico

à entrada conjunto reactores.
Sensor de temperatura.

QAM,e
Caudal volumétrico de ácido misto à

entrada conjunto reactores.
Caudalímetro volumétrico.

TAM
Temperatura da corrente de ácido

misto à entrada conjunto reactores.
Sensor de temperatura.

%ANe
% (m/m) de ácido nítrico no ácido

misto.
Balanço mássico.

%ASe
% (m/m) de ácido sulfúrico no ácido

misto.
Balanço mássico.

3

Tn
Temperatura ao longo da etapa de

reacção.
Sensores de temperatura.

QO,n
Caudal volumétrico de fase orgânica

ao longo da etapa de reacção.
Balanço mássico.

QA,n
Caudal volumétrico de fase aquosa ao

longo da etapa de reacção.
Balanço mássico.

%Bn

%MNBn

%DNBn

% (m/m) de benzeno/MNB/DNB na
fase orgânica nos vários pontos de

amostragem.
CG - laboratório desenvolvimento.

%DNFn

%T NFn

% (m/m) de DNF e TNF na fase
orgânica nos vários pontos de

amostragem.

HPLC - laboratório
desenvolvimento.

%ANn

% (m/m) de ácido nítrico na fase
aquosa nos vários pontos de

amostragem.

Titulação de oxidação-redução -
laboratório desenvolvimento.

4

%BBr

%MNBBr

% (m/m) de benzeno e DNB no MNB
bruto.

CG - laboratório análises.

%DNFBr

%T NFBr

% (m/m) de DNF e TNF no MNB
bruto.

HPLC - laboratório análises.

TSAC Temperatura funcionamento do SAC. Sensores de temperatura.
PSAC Pressão funcionamento do SAC. Medidores de pressão.
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O trabalho apresentado ao longo dos seguintes capítulos é fortemente dependente das
análises laboratoriais aos diversos compostos que constituem a mistura heterogénea reac-
cional. De facto, são estas análises químicas que sustentam grande parte das modificações
aos modelos matemáticos, que têm em vista a optimização da etapa reaccional da nitração
do benzeno. É por isso importante ter confiança nas medições efectuadas e garantir que o
método analítico utilizado é adequado para a análise pretendida. A descrição das técnicas
utilizadas e os resultados do estudo de repetibilidade e reprodutibilidade (R&R) a cada
um dos métodos analíticos encontra-se no Apêndice A.

Nomenclatura

a Área interfacial efectiva, m2/m3

Ag Água

AN Ácido nítrico

AS Ácido sulfúrico

At Área de transferência de calor, m2

B Benzeno

Cbulk,B Concentração molar do benzeno no bulk da fase aquosa, mol/m3

C f ,B(x) Concentração molar do benzeno no filme da fase aquosa na

posição x, mol/m3

C̄ f ,B Concentração molar média do benzeno no filme da fase aquosa, mol/m3

Ci, j Concentração molar do composto (ou fase) i na corrente j, mol/m3

D Coeficiente de difusão, m2/s

DCS Sistema de controlo distribuído

Hi, j Entalpia do composto (ou fase) i na corrente j, kJ/kg

J(B|x) Fluxo molar de benzeno na distância x da interface, mol/(m2s)

k Constante cinética de primeira ordem, s−1

MMi Massa molar do composto i, g/mol

P Pressão, bar

Mi, j Caudal mássico do composto (ou fase) i na corrente j do sistema

reaccional, kg/s

Qi, j Caudal volumétrico do composto (ou fase) i na corrente j do sistema

reaccional, m3/s

Qi,n Caudal volumétrico do composto (ou fase) i à saída do reactor n, m3/s

T Temperatura, ºC

Tn Temperatura no reactor n, ºC

T R Tempo de retenção

U Coeficiente global de transferência de calor, kJ/(m2s°C)

V Volume do reactor, m3
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x Distância à interface, m

Índices inferiores
A Fase aquosa

AM Ácido misto

bulk Bulk da fase aquosa

O Fase orgânica

Br Corrente de MNB bruto

e Entrada

ext Exterior

f Filme da fase aquosa

s Saída

Letras Gregas e Simbolos
∆H Calor de reacção, kJ/mol

δ Espessura do filme, m

εi Fracção volumétrica da fase i relativamente ao volume do reactor

H Coeficiente de partição

λ Comprimento de onda, nm

λmáx Comprimento de onda máximo, nm

ρi Massa volúmica do composto (ou fase) i, kg/m3

%i j,n Percentagem mássica do composto i na corrente j do reactor n, %(m/m)

%iBr Percentagem mássica do composto i na corrente de MNB bruto, %(m/m)





Capítulo 4

Estudo da hidrodinâmica do
escoamento dos reactores industriais

4.1 Introdução

Na indústria muito dificilmente se encontra um reactor que funcione de forma ideal. Ape-
sar de ter sido dimensionado para uma determinada produção, em funcionamento o re-
actor pode ter um desempenho diferente do esperado. Uma das causas que normalmente
está associada a este problema é a discrepância existente entre o padrão de escoamento
no reactor real e a mistura ideal assumida no dimensionamento.

O conceito de distribuição de tempos de residência (DTR) foi introduzido por Danckwerts
nos anos 50 (Danckwerts, 1953) ao qual Zwietering, em 1959, associou o conceito de
esperança de vida.

Existem algumas aplicações da avaliação da distribuição de tempos de residência para
diagnosticar o escoamento em sistemas industriais variados: em unidades de tratamento
de águas residuais (Nardi et al., 1997; IAEA, 2008; Pérez e Torres, 2008; Salgado, 2008),
na indústria mineira (Stegowski e Leclerc, 2002; Lima et al., 2005; IAEA, 2008; Ken-
nedy, 2008; Diaz e Yianatos, 2010; Stegowski et al., 2010) e na indústria da refinação
(Sokolichin et al., 2000; Santos e Dantas, 2003; IAEA, 2008), entre outras. Os reacto-
res do processo de produção de ácido fosfórico, bem como os quatro leitos catalíticos
existentes na produção de ácido sulfúrico, foram alvo de estudos através de ensaios com
radiotraçadores (IAEA, 2008). Aplicações desta técnica estenderam-se ainda a aparelhos
de extrusão (Mélo e Canevarolo, 2002; Carneiro et al., 2004) e cristalizadores (Yu et al.,
2009).
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4.2 Distribuição de tempos de residência

A obtenção de informação acerca de possíveis problemas de escoamento e mistura e a
previsão do desempenho do reactor real são duas das aplicações mais comuns da distri-
buição de tempos de residência (Levenspiel, 1999). A antevisão de possíveis problemas
de escoamento em reactores industriais pode ser efectuada tendo por base uma análise
preliminar da sua configuração. Nos reactores instalados na fábrica de mononitrobenzeno
da CUF-QI, a localização da entrada e saída das correntes não deverá facilitar a existência
de caminhos preferenciais, ou curto-cirtuito, já que os reagentes entram na base do reactor
e a mistura reaccional sai pelo topo. Por outro lado, embora o agitador tenha sido dimen-
sionado para atingir mistura perfeita, a possibilidade de presença de zonas estagnantes no
interior dos reactores não deve ser excluída, dado o seu volume. Estas previsões vão ser
comprovadas através de ensaios de injecção de traçador à entrada do primeiro nitrador.

Uma análise correcta dos resultados obtidos nos ensaios com traçadores é baseada no
conhecimento da curva esperada para a concentração de traçador à saída do sistema no
caso de comportamento ideal, de modo a identificar e caracterizar as diferenças obtidas
nos reactores reais. A metodologia que se segue para a determinação da função DTR
pressupõe um sistema em estado estacionário e uma mistura de massa volúmica constante.

4.2.1 Determinação da distribuição de tempos de residência

Como se verá de forma mais detalhada na Secção 4.3, a determinação experimental de
distribuição de tempos de residência recorre a traçadores introduzidos no sistema por um
impulso instantâneo ou em degrau (concentração constante no intervalo de tempo), sendo
a concentração de traçador à saída do reactor, Cs(t), monitorizada ao longo do tempo. No
caso da injecção em impulso, a função densidade de tempos de residência, E(t), pode ser
obtida a partir dos valores de Cs(t), de forma quase directa (Levenspiel, 1999), através da
equação:

E (t) =
C (t)∫ ∞

0 C (t)dt

desde que o caudal volumétrico seja constante entre a entrada e saída do sistema estudado.

Neste tipo de injecção é adicionada uma quantidade de traçador conhecida no menor
período de tempo possível (no limite, a adição deve ser instantânea). Como regra empírica
(Teefy, 1996), o tempo de injecção do impulso deve ser 1 % do tempo de residência
teórico. Em sistemas de grandes volumes, onde é requerida a introdução de uma elevada
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quantidade de traçador num curto intervalo de tempo, a injecção em impulso pode ser
difícil de implementar.

No caso do método de injecção em degrau, a função E(t) é obtida de uma forma indirecta.
Os dados experimentais de concentração de traçador à saída são normalizados com a
concentração de traçador à entrada, Ce, obtendo-se uma função de distribuição cumulativa
de tempos de residência, F(t):

F (t) =
Cs (t)

Ce
, (4.1)

que se relaciona com a função E(t), através da equação:

E (t) =
dF (t)

dt
.

A injecção em degrau requer que uma determinada quantidade de traçador seja intro-
duzida no processo a uma velocidade constante. Normalmente esta quantidade é muito
superior à usada num teste em impulso, resultando num maior custo. Contudo, a in-
trodução do traçador com uma concentração constante tem a vantagem de diagnosticar
mais facilmente alguns problemas de funcionamento dos reactores do que no método de
injecção em impulso (Teefy, 1996).

Num sistema como o da fábrica de mononitrobenzeno, a introdução de traçador em im-
pulso é inviável pela elevada quantidade de traçador que seria necessário injectar de modo
instantâneo. Assim, o estudo hidrodinâmico dos reactores de nitração recorrerá à intro-
dução do traçador com uma concentração constante durante um determinado período de
tempo - injecção em degrau.

4.2.2 A função distribuição de tempos de residência e tempo de resi-
dência médio

A determinação da distribuição de tempos de residência impõe a utilização de alguns
conceitos, tais como a função densidade de tempos de residência, E(t), e o tempo de
residência médio, tr. A função E(t) é definida como a fracção de elementos de volume à
saída do reactor com tempos de residência entre t e t + dt. Sabendo que se trata de uma
função densidade de probabilidade, e que todos os elementos de volume que entram no
reactor acabam por sair (Danckwerts, 1953), tem-se que:∫ ∞

0
E (t)dt = 1
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O tempo de residência médio é definido como o tempo total que o elemento de fluido
permaneceu dentro do reactor e pode ser dado pelo tempo de passagem, V

Qe
, onde V é o

volume do reactor e Qe é o caudal volumétrico à eentrada, se este for igual à entrada e à
saída do sistema. O tempo de residência médio pode ser calculado pela Equação (4.2).

tr =
∫ ∞

0
t.E (t)dt (4.2)

correspondendo à média ponderada dos tempos de residência das várias fracções de vo-
lume à saída do reactor. Em Levenspiel (1999) é provado que o tempo de residência
médio também pode ser calculado através da Equação (4.3).

tr =
∫ ∞

0
[1−F(t)]dt (4.3)

Para sistemas onde o caudal volumétrico não é constante, a função distribuição cumulativa
de tempos de residência é calculada tendo em consideração as correntes de entrada e saída.
Para o caso dos nitradores da bateria, F(t) pode ser determinada segundo a Equação (4.4),
que foi deduzida no Apêndice B.1.

F(t) =
(ρAM,eQAM,e +ρO,eQO,e)

(ρA,sQA,s +ρO,sQO,s)

QO,s Cm,s(t)
QO,e Cm,e

(4.4)

onde Cm é a concentração mássica de traçador.

4.2.3 Reactor contínuo perfeitamente agitado - perturbações em de-
grau

O reactor contínuo perfeitamente agitado (RCPA) descrito nesta secção caracteriza-se
por uma mistura perfeita e homogénea em todo o volume do sistema. A expressão da
função Cs(t), para uma introdução de traçador em degrau, pode ser deduzida do balanço
molar ao traçador em estado não-estacionário, tendo em atenção que a massa volúmica
nas correntes de entrada e de saída do sistema são diferentes:

V
dCs(t)

dt
= QeCe −QsCs(t) (4.5)

Considerando a injecção em degrau unitário, a perturbação é dada pela função Heaviside

(H(t)):

H (t) =

0 t < 0,

1 t ≥ 0
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pois a partir do instante t = 0 a concentração do traçador na corrente de entrada no reactor
aumenta instantaneamente para um valor constante.

A solução da Equação (4.5) implica o recurso às transformadas de Laplace, obtendo-se:

trsCs (s)−Cs (0) =Ce (s)−Cs (s)

com a condição inicial: t = 0; Cs (0) = 0.

Admitindo que a concentração de entrada, Ce é dada por C0.H(t), a concentração de saída,
Cs(t), vem:

Cs (t) =C0 −C0e−t/t̄r (4.6)

A Figura 4.1 ilustra uma perturbação em degrau introduzida na concentração de traçador,
Ce(t), e a resposta correspondente Cs(t), para um reactor perfeitamente agitado.

C (t)

t

Cs (t)

Ce (t)

0

C
0

Figura 4.1: Perturbação em degrau num reactor perfeitamente agitado e respectiva res-
posta [adaptado de Simões (2006)].

A informação fornecida pela função experimental Cs(t), aliada ao conhecimento do pa-
drão de escoamento dos reactores ideais, permite a detecção de problemas associados ao
mau funcionamento do reactor através da aplicação dos testes de consistência.

4.2.4 Identificação preliminar de desvios ao escoamento ideal

A análise do perfil de concentração de traçador à saída do sistema permite, através de dois
cálculos rápidos e simples, identificar a existência de zonas estagnantes, volumes mortos
ou curto-circuito. Os resultados qualitativos fornecidos por estes testes de consistência
podem servir de ponto de partida para a interpretação dos resultados obtidos.

O primeiro teste de consistência verifica a existência de zonas estagnantes através da
comparação entre a quantidade de traçador injectada e a quantidade de traçador medida à
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saída do reactor, se a introdução do traçador tiver sido efectuada em impulso. O segundo
teste pode ser aplicado aos dois tipos de injecção referidos e consiste na comparação entre
o valor do tempo de residência médio experimental e o esperado. Uma vez que o caudal
volumétrico à entrada do reactor é diferente do caudal à saída, o tempo de residência
médio esperado (ou teórico) é calculado através das Equações (4.3) e (4.4). O perfil da
concentração do traçador à saída é obtido por balanços molares ao reactor considerando
que este é perfeitamente agitado. Esta comparação permite inferir acerca da existência de
volumes mortos e/ou curto-cirtuito (Levenspiel, 1999; Simões, 2006).

Se o resultado do primeiro teste apontar para uma diferença entre os valores da quanti-
dade de traçador introduzida e a detectada positiva significativa (Himmelblau e Bischoff,
1968), é possível concluir sobre a existência de zonas estagnantes caracterizadas por uma
retenção ou estagnação de fracções de fluido, que sairão do reactor num tempo de residên-
cia superior ao esperado. O resultado do teste pode ser interpretado recorrendo ao traçado
da curva Cs(t), que apresentará uma evolução semelhante à ilustrada na Figura 4.2a. To-
davia há que ter em conta que a diferença entre a quantidade de traçador medida à saída
do reactor face à introduzida, pode ter origem na escolha de um traçador não adequado
e/ou em erros experimentais de análise.

O primeiro teste de consistência não permite identificar a existência de volumes mortos
pois espera-se que toda a quantidade de traçador injectada seja detectada à saída. Contudo,
esta anomalia pode ser confirmada pelo segundo teste de consistência através de uma
diminuição do tempo de residência em relação ao esperado (Levenspiel, 1999), pois o
volume efectivo do reactor será menor que o volume total uma vez que na zona morta
o fluido está completamente estagnado. Graficamente, a existência de volumes mortos
reflecte-se no alcance antecipado da concentração constante de traçador relativamente ao
que seria expectável num reactor contínuo perfeitamente agitado (Figura 4.2b).

Uma fracção da corrente de entrada no sistema pode ter um percurso mais curto até à
saída, ou curto-circuito, o que se traduz numa redução significativa do tempo de residên-
cia dessa fracção e, consequentemente, do tempo de residência médio. Numa perspectiva
matemática, o curto-circuito é representado por uma diminuição do caudal que efectiva-
mente entra no reactor, resultando num valor de tempo de residência superior ao esperado.
Porém, a fracção de fluido que se considera não entrar no reactor, dirige-se imediatamente
para a saída e por isso, a concentração de traçador nos instantes iniciais é superior ao es-
perado para um comportamento ideal. O aspecto da função Cs(t) para um reactor que
apresente curto-circuito é ilustrado na Figura 4.2c. Verifica-se também que para valores
de tempo elevados a concentração nunca atinge o valor da concentração à entrada, pois
uma parte do traçador nunca chegou a contactar com o sistema em estudo (Fogler, 2006).
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Para melhor compreender a diferença entre as curvas Cs(t) para situações em que exis-
tem volumes mortos ou curto-circuito relativamente ao traçado da função Cs(t) ideal, é
apresentada na Figura 4.2d uma sobreposição destas três funções. A aplicação dos testes

C
s 
(t)

t

Zona estagnante

Ideal

C
s
 (t)

t

Zonas mortas

Ideal

a b

C
s 
(t)

t

Curto-circuito

Ideal

C
s 
(t)

t

Curto-circuito

Ideal

Zonas mortas

c d

Figura 4.2: Curva Cs(t) para reactores agitados e perturbações em degrau com a) zona
estagnante [Adaptado de Lemos et al. (2002)], b) zonas mortas, c) curto-circuito e d)
comparação entre problemas de funcionamento e o comportamento ideal [Adaptado de
Fogler (2006)].

de consistência aos dados experimentais permite uma detecção fácil de certas anomalias,
como curto-circuitos e zonas mortas. Os reactores cujo escoamento se assemelhe ao de
um RCPA com qualquer uma destas anomalias poderá ser modelado através de mode-
los de um parâmetro ajustável. Na literatura (Himmelblau e Bischoff, 1968; Levenspiel,
1999; Fogler, 2006) existem também os modelos de dois parâmetros e de múltiplos parâ-
metros ajustáveis. O modelo de dois parâmetros ajustáveis reflecte a existência simultâ-
nea de curto-circuitos e zonas mortas, enquanto que os últimos consistem em diferentes
arranjos de reactores ideais. De facto, à curva Cs(t) podem ser ajustadas diferentes confi-
gurações, onde se incluem os modelos de k reactores perfeitamente agitados em série ou
em paralelo, com volumes iguais ou diferentes. Também é possível a combinação de um
reactor pistão em paralelo e/ou em série com um reactor contínuo perfeitamente agitado
(Himmelblau e Bischoff, 1968; Levenspiel, 1999; Fogler, 2006).
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Os resultados obtidos no estudo da hidrodinâmica de escoamento vão permitir construir
um modelo matemático que traduza o comportamento real do reactor em estado estacio-
nário.

4.3 Procedimento experimental

4.3.1 Características dos traçadores

Como foi referido na Secção 4.2.1, a determinação experimental da função DTR é efec-
tuada com base nos resultados dos testes de estímulo-resposta, recorrendo à introdução
de um traçador (Muhr et al., 1999), que pode ser qualquer composto químico que não
reaja com os compostos constituintes do sistema. O traçador não deve interferir com a hi-
drodinâmica do sistema e, caso seja injectado directamente numa unidade industrial, não
deve alterar a qualidade do produto final (Muhr et al., 1999). Os traçadores podem ser
químicos, fluorescentes ou radioactivos. Efectivamente, os mais utilizados são os que se
inserem nas duas primeiras categorias, e do primeiro grupo fazem parte compostos desde
iónicos a orgânicos. Comparativamente às outras categorias, é necessário utilizar maior
quantidade de traçadores químicos para atingir o nível de detecção. Contudo, o seu preço
moderado permite um bom compromisso entre sensibilidade e custo de análise (Silva et
al., 2009). Os corantes fluorescentes conciliam a detecção em baixa concentração com
o baixo custo, constituindo excelentes candidatos a traçadores (Silva et al., 2009). Os
compostos radioactivos estão, à partida, fora do leque de escolha neste trabalho devido à
dificuldade de manipulação e à possibilidade de contaminação do meio ambiente.

4.3.2 Selecção do traçador

Apesar de a técnica da injecção de traçadores ser bastante usada é notória a escassez de
informação no que respeita à aplicação deste método em reactores industriais. A selec-
ção de traçadores para estudar os reactores industriais de produção de mononitrobenzeno
exige o conhecimento, não só da reacção de nitração, mas também de todo o processo,
sendo fundamental a escolha de um traçador para cada uma das fases envolvidas. Outra
condição importante a ter em conta neste processo é a recirculação de ambas as fases, que
reduz o leque de opções, já que o composto escolhido deverá sair em alguma corrente do
processo para evitar a sua acumulação na instalação.
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Traçador para a fase orgânica

Os compostos que são nitrados através do mecanismo iónico estão à partida excluídos
da lista de traçadores para este processo, dada a facilidade em nitrarem na presença de
ácido misto. Numa primeira fase foram considerados vários compostos orgânicos, lista-
dos na Tabela 4.1, escolhidos com base na semelhança entre as suas características e as
do benzeno. Através de uma análise comparativa das propriedades físicas destes compos-
tos e do benzeno (Tabela 4.1) alguns foram excluídos devido às diferenças significativas
assinaladas a negrito. Da análise à Tabela 4.1 o n-heptano, o metilciclohexano e o 1,3--
ciclopentadieno preenchem, à partida, todos os requisitos definidos anteriormente.

O metilciclohexano (MCH) é uma das impurezas do benzeno fornecido à CUF-QI. O
facto de o MCH já estar presente no processo evitaria a introdução de outras substâncias
desconhecidas, o que fundamentou a sua pré-selecção para traçador da fase orgânica. Ti-
rando partido da presença do MCH na instalação industrial, durante um período alargado
de tempo foram recolhidas amostras da corrente de entrada e de saída dos reactores de
nitração da CUF-QI. As análises das amostras confirmaram que o metilciclohexano não
reage durante a nitração do benzeno o que viabilizou a sua utilização como traçador.

Tabela 4.1: Propriedades físicas do benzeno e dos compostos orgânicos avaliados para
traçador da fase orgânica.

Compostos Número CAS
Solubilidade em água Teb a 1 bar ρ a 25°C

(mg/L) (°C) (g/cm3)
Benzeno 71-43-2 1600 80 0,877

n-Heptano 142-82-5 Imiscível 98 0,684
Metilciclohexano 108-87-2 Imiscível 101 0,770

Clorofórmio 67-66-3 Solúvel 61 1,470
1,3-Ciclopentadieno 542-92-7 676 42 0,800

3-Cloropropeno 107-05-1 3600 45 0,940
1,2-Dicloroetano 107-06-02 8400 84 1,250

2-Etilhexanol 104-76-7 1000 185 0,830
Cloroacetona 78-95-5 100000 120 1,100

*Nota: Dados recolhidos nas fichas de informação de segurança de produtos químicos
(Sciencelab, 2010a,b,c,e,f,g; SIRI, 2010a,b,c)

Traçador para a fase aquosa

A pesquisa de um traçador para a fase aquosa confirmou a dificuldade em encontrar um
composto inerte num meio tão agressivo como é o ácido misto.

Uma característica que é usualmente utilizada nos traçadores de soluções aquosas é a
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condutividade. O ácido clorídrico tem condutividade superior à da solução de ácidos sul-
fúrico e nítrico (Figura 4.3) numa determinada gama de valores de concentração. Porém,
a adição de ácido clorídrico ao ácido misto é um processo muito exotérmico que, segundo
Kleffmann et al. (2000), conduz à formação de gases nocivos. Adicionalmente, o ácido
clorídrico é muito corrosivo, mesmo a baixas concentrações, o que coloca em risco os
equipamentos fabris e exclui a sua selecção como traçador.
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Figura 4.3: Dependência da condutividade com a concentração mássica (Sartorius, 2010).

Outros tipos de traçadores, onde se incluem os indicadores ácido-base e os corantes flu-
orescentes, foram também investigados (Tabela 4.2). Para o caso em estudo interessam
os indicadores que apresentam mudança de cor a um pH > 2 e cuja cor em meio ácido se
sobreponha à cor esverdeada do ácido misto.

Tabela 4.2: Indicadores candidatos a traçador da fase aquosa.

Azul de
Bromofenol

Alaranjado
de Metilo

Púrpura de
Bromocresol

Vermelho de
Metilo

Carmim de
Indigo

Número
115-39-9 547-58-0 115-40-2 493-52-7 860-22-0

CAS
Cor em

Amarelo Vermelho Amarelo Vermelho Azul
meio ácido

Solubilidade Quase
5000 < 0,1% Solúvel 10000

em água
(mg/L)

insolúvel

Solvente Etanol Água Água
Água ou

Água
Etanol

*Nota: Dados recolhidos nas fichas de informação de segurança dos compostos
(Mallinckrodt Baker, 2010a,b,c,d; Sciencelab, 2010d)

Dada a solubilidade do etanol no benzeno são excluídos o azul de bromofenol e o verme-
lho de metilo. De entre os restantes corantes na Tabela 4.2 seleccionou-se o alaranjado
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de metilo e realizou-se um estudo da sua detectabilidade num espectrofotómetro Jasco
V-530. Num ensaio com ácido misto a 80 ºC observou-se o total desaparecimento da cor,
o que inviabiliza a utilização deste corante como traçador da fase aquosa dos nitradores
de benzeno que operam a temperatura superior a 80 °C. Os traçadores fluorescentes tam-
bém não são aplicáveis neste processo visto que a fluorescência é quase nula em soluções
ácidas (Wilson et al., 1986; Kola e Amataj, 2006).

Uma opção completamente diferente das que têm sido elencadas é a utilização da água
deuterada (D2O). Esta é viável se não existirem trocas entre deutério e hidrogénio pre-
sente nos compostos orgânicos da mistura reaccional. Segundo Lauer et al. (1958) esta
troca isotópica não ocorre nas reacções de nitração pois a substituição electrofílica do
NO+

2 é mais rápida que a troca de hidrogénios, resultando num produto inerte por efeito
desactivador do grupo nitro. Todavia não foi possível confirmar este resultado em labora-
tório.

A cromatografia iónica viabiliza analisar vários iões e avaliar o percurso do traçador.
Todavia, nitratos, nitritos, sulfatos e sulfitos não podem ser utilizados por já estarem pre-
sentes na mistura reagente, com concentração variável ao longo do tempo e das condi-
ções de operação. Os cloretos são excluídos pelos motivos apresentados antes. O ácido
fluorídrico é também eliminado devido ao ataque dos fluoretos ao material com sílicio,
principalmente o vidro, que reveste os reactores de nitração. Iões brometo ou fosfato po-
deriam ser bons candidatos a traçador da fase aquosa, mas seria necessário garantir que
não haveria sobreposição dos picos dos iões nitratos e sulfatos presentes na fase aquosa,
o que implicaria custos. Por sua vez, os fosfatos apresentam como vantagem poderem ser
determinados por espectrofotometria UV/VIS. No entanto, este é um método indirecto,
com vários passos de preparação de amostra (Jarvie et al., 2002), que podem conduzir a
erros significativos.

A espectroscopia de absorção atómica e a fotometria de chama permitem quantificar iões
metálicos (Na+, Ca2+, K+, Mn2+, Fe3+, Zn2+ e Cu2+) mas, na presença de ácido misto,
muitos destes metais podem precipitar na forma de sulfatos. A utilização do ião metálico
Na+ também está excluída uma vez que na etapa de incineração seria reduzido a sódio
metálico, Na0, conduzindo à destruição do refractário do incinerador. Como referido, a
injecção de um composto já presente no sistema é valorizada. Estudos anteriores efectu-
ados à fase aquosa da mistura reaccional detectaram a existência de vários metais, entre
eles, o ião ferro e potássio. Entre estes dois candidatos, o ião ferro é aquele que existe
em maior quantidade e, por isso, foi eliminado devido ao elevado risco de precipitação de
sulfato de ferro. Para além disso, a solubilidade deste composto numa solução de ácido
sulfúrico a 60 % é de cerca de 0,6 % a 23 ºC (Wise et al., 2003). Estudos efectuados em
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laboratório determinaram que a solubilidade do sulfato de potássio no ácido misto utili-
zado na fábrica de mononitrobenzeno é cerca de 8 %, valor muito elevado que reduz o
risco de precipitação.

Apesar de ser reconhecida a importância do estudo hidrodinâmico à fase aquosa, em com-
plemento à fase orgânica, não houve possibilidade de concluir este estudo no decorrer
deste trabalho de doutoramento. Uma das causas foi a incompatibilidade entre o tempo
requerido para os ensaios industriais e a actividade da instalação que não pode ser com-
prometida. Num trabalho futuro poderá ser dada continuidade a este estudo, utilizando o
sulfato de potássio como traçador para a fase ácida. É importante relembrar que o traba-
lho aqui desenvolvido foi efectuado em meio empresarial, com ensaios numa instalação
fabril, onde é necessário garantir que a produção de mononitrobenzeno não é afectada.

4.3.3 Sistema de injecção de traçador e de recolha de amostras - fase
orgânica

Num sistema como o da fábrica de mononitrobenzeno onde o volume dos reactores e os
caudais em jogo são elevados, a injecção instantânea do apreciável volume de traçador ne-
cessário é inviável, como foi referido na Secção 4.2.1 e, consequentemente, foi adoptada
a injecção em degrau. A realização do estudo da hidrodinâmica aos reactores de nitração
adiabática obrigou à introdução de alterações na instalação industrial que permitissem a
recolha de amostras. Apesar de reconhecida a relevância deste estudo, foi importante
encontrar um compromisso entre a preservação da instalação industrial e a recolha de
informação.

Para a execução prática dos testes de estímulo-resposta nos nitradores da instalação fabril
construiu-se um sistema de injecção de traçador e de recolha de amostras (Figura 4.4). O
sistema para a injecção do traçador na fase orgânica é composto por uma bomba dosea-
dora (P2) e por uma tubagem flexivel em aço inox, ligada ao ponto de amostragem (V2)
existente na linha de alimentação de benzeno ao primeiro nitrador (Figura 4.4). Entre o
primeiro e o segundo nitrador foi introduzida uma tubagem para amostragem estando as
válvulas V3 e V6 abertas durante toda a duração do teste, encaminhando a corrente de
amostragem para o tanque de drenagem, como representado na Figura 4.4. A recolha
efectiva do elevado número de amostras foi efectuada alternadamente nas válvulas V4 e
V5, ao nível do solo, por dois operadores, dado que o intervalo de tempo entre recolhas
era muito curto. Para material de construção da secção de amostragem foi seleccionado
o PFA, material flexível e resistente ao ácido sulfúrico a elevada temperatura e pressão
(Parker, 2008).
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Na conduta de saída do último nitrador da bateria montou-se uma secção de amostra-
gem em tudo análoga à descrita antes e que permite analisar a distribuição de tempos de
residência no conjunto de nitradores.

No Apêndice B.2 está descrito o estudo preliminar que serviu de base para definir a me-
todologia de introdução do traçador e a frequência de amostragem e que foi confirmada
em teste industrial preliminar.

FV

Entrada de Benzeno
 do 1ºNitrador

P1

Tanque
 Benzeno

Metilciclohexano

Ácido misto

2º nitrador (200-009)

1º 
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FT
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Legenda:
P   – Bomba
PI  – Indicador de pressão
FT – Transmissor de caudal
TE – Medidor de temperatura
FV – Válvula de controlo de caudal
V   – Válvula manual
RV – Válvula de retenção
HV - Válvula de corte rápido
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Figura 4.4: Representação do sistema de injecção de traçador e de recolha de amostras.

4.4 Distribuição de tempos de residência experimentais
no primeiro nitrador

Perante a dificuldade em realizar o estudo hidrodinâmico a cada nitrador, que obrigaria
à injecção de traçador e recolha de amostras em cada unidade, o plano de testes indus-
triais foi programado para dois conjuntos de ensaios: ao primeiro nitrador e a toda a
bateria. A decisão de não avaliar apenas o sistema global e incluir uma análise individual
ao primeiro nitrador foi fundamentada no conhecimento de que este tem características
distintas que se prendem com o facto de as fases ácida e orgânica serem alimentadas em
separado, sendo a composição no seu interior muito diferente da composição das corren-
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tes de entrada. Nos restantes reactores é já a mistura líquido-líquido que é transferida
entre nitradores, sabendo-se que a variação de composição é menos significativa nestes
estágios, o que pode tornar mínimas as diferenças no escoamento hidrodinâmico nestes
tanques. As conclusões deste estudo podem vir a validar esta decisão.

4.4.1 Ensaios de hidrodinâmica no primeiro reactor

Os ensaios industriais para avaliação da hidrodinâmica do escoamento no primeiro reactor
por injecção de traçador na fase orgânica tiveram início em Maio de 2011. Na paragem
anual realizada em Novembro de 2011 constataram-se problemas no sistema de agitação,
o que exigiu a realização de novos testes industriais neste reactor. No total foram efec-
tuados oito ensaios no primeiro nitrador, em dias distintos (Tabela 4.3). Para assegurar
a confidencialidade da informação do processo todos os parâmetros foram normalizados.
O caudal volumétrico de entrada do ácido misto (QAM,e) e o caudal mássico de entrada da
fase orgânica foram registados pelos caudalímetros e este último convertido em caudal vo-
lumétrico (QO,e). Na Tabela 4.3 o caudal médio de metilciclohexano injectado (QMCH,in j),
determinado de acordo com o procedimento descrito no Apêndice B.2, é idêntico em to-
dos os ensaios mas a concentração à entrada do primeiro nitrador (CMCH,e), calculada por
balanço molar (Apêndice B.3), diminui à medida que o caudal de alimentação da fase or-
gânica (QO,e) aumenta. Para facilitar a análise dos resultados, os ensaios são apresentados
por ordem crescente de regime de produção.

Tabela 4.3: Parâmetros de operação em cada ensaio experimental de injecção de traçador
na fase orgânica.

Ensaio Dia
Regime

QAM,e QO,e
QMCH,in j CMCH,e t̄r(%) (×104)

1 27 Dezembro 2011 50 0,87 0,096 2,63 21,1 1,90
2 31 Agosto 2011 67 1,10 0,129 2,75 16,4 1,51
3 18 Abril 2012 67 0,96 0,126 2,75 17,2 1,70
4 10 Maio 2011 72 0,92 0,136 1,38 13,4 1,76
5 25 Agosto 2011 78 1,17 0,151 2,63 13,7 1,40
6 12 Janeiro 2012 78 1,16 0,150 2,75 14,1 1,42
7 19 Março 2012 94 1,33 0,183 2,75 11,9 1,23
8 21 Julho 2011 100 1,44 0,190 2,75 11,1 1,15

Na Tabela 4.3 apresentam-se os valores dos tempos de residência médios no primeiro
nitrador, t̄r, calculados com base na Equação (4.3). A diferença entre os tempos de resi-
dência nos ensaios com o mesmo regime de produção, ensaios 2 e 3 por exemplo, advém
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do caudal de ácido misto utilizado. No ensaio 4 a fábrica estava a operar com ácido ní-
trico fresco a 60 % (m/m), enquanto nos restantes ensaios se utilizou ácido nítrico a 66 %
(m/m) o que se repercute no caudal de ácido misto e, consequentemente, no tempo de
residência médio teórico. Na Figura 4.5 apresentam-se os perfis experimentais de con-
centração do traçador (Cexp,SE) na fase orgânica à saída do primeiro nitrador em todos os
ensaios, bem como a evolução temporal da concentração esperada (Cteorica) considerando
que o reactor se comportava como um reactor contínuo perfeitamente agitado de acordo
com os balanços molares apresentados no Apêndice B.3. É visível, em todos os ensaios,
que a concentração teórica do traçador à saída do nitrador não tende para a concentração
de entrada registada na Tabela 4.3, devido à conversão do benzeno em mononitrobenzeno,
que altera o caudal volumétrico da fase orgânica.

A diferença registada entre os valores experimentais e teóricos de concentração de MCH
à saída, visíveis na Figuras 4.5, pode ser devida a uma perda de traçador por reacção,
evaporação ou solubilização na fase ácida. A hipótese de reacção química foi eliminada
por ser um composto saturado de natureza cíclica e, por isso, pouco reactivo. O valor da
solubilidade do MCH em água, na Tabela 4.1, permite desprezar a perda de traçador por
dissolução na fase ácida. Adicionalmente, testes de solubilidade efectuados com amos-
tras da fase ácida da instalação permitiram confirmar que o MCH é praticamente insolúvel
nesta fase, mesmo à temperatura de funcionamento dos reactores. Uma fracção desta dife-
rença pode ser explicada pela evaporação observada durante a recolha de amostras, devido
à pressão e temperatura de funcionamento dos reactores industriais. Dada a impossibili-
dade de determinar experimentalmente a quantidade de MCH evaporada recorreu-se ao
simulador AspenPlus para obter uma relação entre a quantidade de traçador na amostra re-
colhida e aquela que existiria no reactor (Apêndice B.4). Este estudo mostrou que apenas
nos ensaios 2, 4, 5, 7 e 8, a temperatura e a concentração de benzeno da mistura reaccional
podem explicar a evaporação do MCH durante a recolha de amostra. Nesses ensaios foi
introduzida uma correcção no perfil de concentração de MCH tendo em consideração a
evaporação, que corresponde à curva Cexp,CE também representada.

À saída do reactor e em estado estacionário, a concentração experimental de traçador
corrigida (Cexp,CE) apresenta valores mais próximos dos valores teóricos, à excepção do
ensaio 4.

Nas Figuras 4.5b, 4.5d, 4.5e e 4.5h, ensaios 2, 4, 5 e 8, é visível uma oscilação acentuada
da concentração de traçador, especialmente na região do patamar, que pode ter origem nos
problemas detectados no sistema de agitação, anteriormente referidos. Porém, os dados
experimentais do ensaio 7, inicialmente com uma dispersão pouco acentuada, sofrem um
aumento da oscilação quando a correcção da evaporação é introduzida (Figura 4.5g). Esta
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Figura 4.5: Evolução temporal da concentração de MCH, teórica e experimental para
todos os ensaios.
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situação evidencia uma influência directa da correcção da evaporação na dispersão dos
dados experimentais.

4.4.2 Testes de consistência aos dados recolhidos à saída do primeiro
nitrador

O conjunto discreto de dados experimentais obtidos, a que já foi assinalada alguma oscila-
ção em vários ensaios, vai ser alvo de ajuste a uma função do tipo f (t)= a+(b+ ct) e−dt .
O tempo de residência médio experimental, t̄r,exp, foi determinado através da Equação (4.7)
(Levenspiel, 1999), utilizando a função anterior que descreve a evolução da concentração
de traçador à saída dos reactores, onde Cmáx corresponde à concentração de MCH no
estado estacionário.

t̄r,exp =
1

Cmáx

∫ Cmáx

0
tdC (4.7)

Estes valores são comparados na Tabela 4.4 com o tempo de residência médio teórico, tr

calculado pela Equação (4.3).

Tabela 4.4: Comparação dos tempos de residência médio teóricos, tr e experimentais,
tr,exp .

Ensaio t̄r t̄r,exp Diferença Desvio (%)
1 1,90 3,13 1,23 -64,6
2 1,51 2,28 0,77 -51,0
3 1,70 2,40 0,71 -41,6
4 1,76 1,99 0,23 -13,1
5 1,40 1,72 0,32 -23,1
6 1,42 2,01 0,59 -41,7
7 1,23 1,93 0,70 -56,5
8 1,15 2,16 1,02 -88,7

Uma breve análise à Tabela 4.4 para avaliar a consistência dos dados experimentais per-
mite concluir que os tempos de residência médio experimentais, t̄r,exp, são sempre supe-
riores ao teórico, t̄r, podendo esta diferença ter origem no atraso nos primeiros instantes
dos ensaios. Segundo Teefy (1996), a introdução do traçador devia ocorrer tão próximo
da entrada do reactor quanto possível. Na realidade industrial nem sempre esta recomen-
dação é exequível e é expectável que existam atrasos inerentes ao sistema de injecção e de
recolha de amostras. Considerando na Figura 4.4 que o circuito de injecção do traçador
na fase orgânica já contém MCH até à válvula de purga, V1, o atraso corresponderá aos
seguintes troços: a) entre as válvulas V1 e V2, b) de V2 até à entrada do reactor, c) entre
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a saída do reactor e V3 e d) entre as válvulas V3 e V4 ou V5. Os atrasos em cada troço
dependem do caudal e são apresentados na Tabela 4.5. No troço d, de recolha de amostra,
a quantificação do reduzido caudal é difícil pelo que se arbitrou um atraso normalizado
de 0,02, que terá sido estimado por excesso.

Tabela 4.5: Atrasos normalizados do sistema de injecção e de recolha de amostras.

Ensaio a b c d Total
1 0,16 0,04 0,07

<0,02

0,27
2 0,13 0,02 0,04 0,20
3 0,13 0,02 0,07 0,22
4 0,16 0,02 0,07 0,24
5 0,16 0,02 0,04 0,22
6 0,13 0,02 0,04 0,20
7 0,13 0,02 0,04 0,20
8 0,13 0,02 0,04 0,20

A soma dos atrasos normalizados em todos os troços, Tabela 4.5, resulta num valor má-
ximo de cerca de 0,27. Comparando os atrasos, na Tabela 4.5, com as diferenças entre
os tempos de residência médio teóricos e experimentais, na Tabela 4.4, só se verifica a
mesma ordem de grandeza nos ensaios 4 e 5. Tempos de residência médio experimen-
tais superiores ao previsto podem indicar a presença de curto-circuito e, simultaneamente
excluem a hipótese de presença de zonas mortas. Todavia, os dados experimentais na
Figura 4.5 não evidenciam picos na concentração de traçador nos instantes iniciais, o que
afasta a possibilidade de ocorrência de curto-circuito. A análise da Figura 4.5 e dos re-
sultados dos testes de consistência, Tabela 4.4, permite verificar que nos instantes iniciais
se observa um atraso na resposta do reactor industrial, que não é prevista pelo modelo do
reactor ideal. Este resultado aponta para a utilização de modelos de escoamento não ideal
a um ou dois parâmetros ajustáveis de forma a traduzir a resposta do reactor industrial à
introdução de traçador na fase orgânica utilizando uma injeção em degrau.

4.4.3 Validação da aplicação de modelos de escoamento de um e dois
parâmetros ajustáveis

Um modelo de escoamento de um parâmetro ajustável para reactores não ideais permite
avaliar a ocorrência de volumes mortos ou de curto-circuito no escoamento através do sis-
tema (Fogler, 2006). Quando estas duas anomalias ocorrem simultaneamente, impõe-se a
utilização de modelos com dois parâmetros ajustáveis. Nos dois modelos, dependendo do
tipo de anomalia, o parâmetro ou parâmetros ajustáveis podem ser a fracção de volume



4.4 Distribuição de tempos de residência experimentais no primeiro nitrador 67

morto no reactor γ , e/ou a fracção de caudal β que apresenta tempo de residência expe-
rimental muito menor que os restantes elementos de fluido (curto-circuito). Neste estudo
foi também incluída a anomalia zona estagnante, onde o parâmetro de ajuste é a fracção
de volume correspondente à zona estagnante ω .

A validade dos modelos de um e de dois parâmetros ajustáveis para descrever o perfil de
concentração de traçador à saída do reactor foi testada recorrendo aos dados dos ensaios
1 a 8. No modelo de escoamento de um parâmetro avaliou-se a possibilidade de ocorrer
curto-circuito ou zona estagnante. No modelo de dois parâmetros ajustáveis analisou-
-se a coexistência de curto-circuito e zonas mortas. A Figura 4.6 ilustra os perfis de
concentração de traçador à saída do primeiro nitrador para o modelo ideal, para os dois
modelos de um parâmetro e no caso de curto-circuito e zonas mortas comprovando que
nenhum destes modelos ajusta bem os dados experimentais do ensaio 1, em particular
na fase inicial do ensaio (Figura 4.6a). Nos restantes ensaios a qualidade do ajuste dos
modelos é semelhante, o que traduz os resultados obtidos no ajuste dos parâmetros, γ =

ω = β = 0 pelo que se pode concluir que o reactor industrial não é descrito por um RCPA
com qualquer tipo de anomalia.
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Figura 4.6: Valores experimentais da concentração de traçador à saída do reactor e perfis
de concentração esperados para um RCPA e com desvio de escoamento ideal (zona estag-
nante, ZE, curto-circuito, CC ou/e zonas mortas, ZM) - ensaio 1: a) zoom dos primeiros
instantes de ensaio, b) perfil durante todo o ensaio.

Uma vez que os parâmetros dos diferentes modelos foram sempre nulos, na Tabela 4.6
apresenta-se o valor do coeficiente de determinação, R2, para cada ensaio. Os baixos
valores de R2 confirmam que nenhum destes modelos descreve eficazmente a realidade
do escoamento sugerindo a avaliação do desempenho através dos modelos de parâmetros
múltiplos.
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Tabela 4.6: Coeficientes de determinação dos ajustes dos modelos de um e dois parâme-
tros ajustáveis para todos os ensaios.

Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8
Um parâmetro β

0,654 0,741 0,696 0,638 0,708 0,782 0,695 0,664
ajustável ω

Dois parâmetros
β + γ

ajustáveis

4.4.4 Validação da aplicação de modelos de escoamento de parâme-
tros múltiplos

O escoamento não ideal pode ser descrito por uma combinação de vários reactores ideais,
contínuos perfeitamente agitados e/ou pistão, em paralelo ou em série, ligados entre si por
correntes de fluido (Levenspiel, 1999). Cada associação de reactores traduz os desvios de
escoamento ideal que não são explicados pelos curto-circuitos, zonas estagnantes e vo-
lumes mortos, estudados anteriormente. Os parâmetros que caracterizam esta associação
de reactores ideais que traduzirá o escoamento no sistema em estudo são vários, o que
conduziu à designação de modelos de parâmetros múltiplos.

Nas próximas secções serão ensaiadas várias combinações de reactores para avaliar se o
modelo correspondente permite ajustar os resultados dos ensaios de adição de traçador à
fase orgânica do nitrador.

As características da instalação e do processo não permitem a medição em linha de to-
das as variáveis, em que se fundamenta este estudo. A análise química da fase orgâ-
nica é efectuada por cromatografia gasosa e os desvios podem ascender até cerca de ±
6 % (Apêndice A.1.1). A concentração dos diferentes compostos presentes na fase orgâ-
nica das amostras recolhidas à saída do nitrador vão ser utilizadas nos balanços mássicos
apresentados no Apêndice B.3 para calcular o caudal volumétrico de saída da fase orgâ-
nica. O caudal mássico da fase orgânica à entrada do reactor é medido por caudalímetro
(Figura 3.3) e a concentração de traçador à entrada é obtida por balanço molar (Apên-
dice B.3) ao ponto de injecção.

Por estes motivos, para além dos parâmetros dos modelos também os valores de caudal
de entrada (QO,e) e de saída do primeiro nitrador (QO,1) da fase orgânica, bem como a
concentração de entrada do traçador (CMCH,e) serão alvo de ajuste. Esta situação permite
colmatar erros de medição e de aplicação de médias aritméticas a estas medições, bem
como erros provenientes da utilização de correlações para calcular a densidade da mistura.

Segundo os fabricantes, em condições normais de funcionamento, os caudalímetros ins-
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talados na unidade industrial de produção de mononitrobenzeno apresentam desvios infe-
riores a ± 1 %. Contudo, dada a importância da segurança da instalação fabril é crucial a
existência de caudalímetros redundantes nas correntes das matérias-primas. As medidas
do caudal de entrada do benzeno apresentam, por vezes, um desvio de aproximadamente
± 5 % entre si. Esta observação levou a assumir um desvio máximo de ± 5 % para as
variáveis ajustadas, QO,e, QO,1 e CMCH,e, em todos os modelos propostos. Este desvio
corresponde a 200 g de MCH injectado durante todo o ensaio, o que é aceitável tendo em
consideração o erro de pesagem da balança (± 100 g) e os erros experimentais associados
à determinação do caudal de MCH injectado.

Modelo 0: Reactor contínuo perfeitamente agitado precedido de um reactor pistão

Uma das características comuns aos dados experimentais na Figura 4.5 é o atraso entre
a evolução temporal da concentração experimental de MCH à saída do nitrador e a es-
perada, que na Secção 4.4.2 se considerou consequência das características do sistema
de injecção do traçador. Num modelo de parâmetros múltiplos avalia-se a tradução deste
comportamento pela adição de um primeiro reactor, do tipo pistão, onde não ocorre reac-
ção. A maior contribuição para este subsistema (Ver Tabela 4.5) será do troço de conduta
entre as válvulas V1 e V2 na Figura 4.4, onde apenas circula uma mistura de MCH e ben-
zeno, e o tempo de passagem corresponderá ao valor do atraso no sistema, θ . A validade
deste modelo está condicionada a que nenhum elemento de volume saia do reactor antes
do tempo θ (Lemos et al., 2002).

A Tabela 4.7 compila os resultados do ajuste deste Modelo 0 aos dados experimentais.
Observa-se que em todos os ensaios o caudal volumétrico de fase orgânica e a concentra-
ção de traçador, duas variáveis de entrada, tendem para valores inferiores aos medidos.
Contudo, o mesmo não é registado para o caudal volumétrico de fase orgânica à saída,
que apresenta valores superiores aos determinados pelos balanços, excepto no ensaio 2 e
8. Para a maioria dos ensaios, os valores das variáveis QO,e, QO,1 e CMCH,e tendem para
os limites impostos.

O tempo de passagem no reactor pistão, ou atraso θ , vai diminuindo com o aumento do
caudal volumétrico total de alimentação ao reactor, QTotal , mantendo-se constante a partir
do ensaio 5. De notar, na Figura 4.7, que a utilização do reactor pistão para traduzir o
atraso melhora o ajuste do modelo aos valores experimentais relativamente aos modelos
de um e dois parâmetros e, em qualquer dos ensaios, o traçador nunca sai do reactor antes
do tempo estimado para o atraso θ .

Porém, analisando a Figura 4.7 em conjunto com os valores do coeficiente de determina-
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Tabela 4.7: Ajuste do Modelo 0 aos dados experimentais para todos os ensaios.

Valores Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8
E

xp
er

im
en

ta
is CMCH,e 21,1 16,4 17,2 13,4 13,7 14,1 11,9 11,1

QO,e 0,096 0,129 0,126 0,136 0,151 0,150 0,183 0,190
QO,1 0,119 0,156 0,154 0,164 0,184 0,184 0,221 0,229

QAM,e 0,87 1,10 0,96 0,92 1,17 1,16 1,33 1,44
t̄r 1,90 1,51 1,70 1,76 1,40 1,42 1,23 1,15

A
ju

st
ad

os

θ 0,78 0,64 0,69 0,29 0,40 0,40 0,40 0,40
QO,e 0,091 0,123 0,120 0,130 0,144 0,144 0,174 0,183
% 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0 4,2 5,0 3,7

QO,1 0,125 0,149 0,161 0,173 0,189 0,193 0,233 0,218
% -5,0 4,4 -5,0 -5,0 -2,4 -5,0 -5,0 5,0

CMCH,e 20,0 15,6 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,5
% 5,0 5,0 10,0* 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0
R2 0,888 0,891 0,910 0,736 0,800 0,913 0,820 0,797

*falha no sistema de controlo distribuído (DCS) impediu o registo das medições
das variáveis processuais pelo que foi assumido um desvio máximo de 10 % na
concentração de traçador à entrada do reactor.

ção na Tabela 4.7, conclui-se que o Modelo 0 ainda não ajusta bem os resultados, existindo
uma falha na evolução da curva de concentrações nos primeiros instantes de ensaio.

Modelo 1: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série precedidos por
um reactor pistão

De acordo com Fogler (2006), quando num reactor contínuo agitado se obtêm perfis de
concentração à saída com a forma dos registados na Figura 4.5, este poderá ser aproxi-
mado a dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série - Modelo 1 (Figura 4.8).
Seguindo a estratégia adoptada na secção anterior o atraso continuará a ser descrito por
um reactor pistão onde não ocorre reacção.

P-12QO,e, CMCH,e QO,e, C
*

MCH,e Q, CMCH,1
QO,1, CMCH,s

θ

αV (1-α)V

Figura 4.8: Modelo 1: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série prece-
dido por um reactor pistão.

No Apêndice B.5.1 é apresentada a dedução da Equação (4.8) que traduz a concentração
molar de traçador à saída do sistema, CMCH,s(t).
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Figura 4.7: Modelo 0 e valores experimentais para todos os ensaios.
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CMCH,s (t) = L −1

{
QQo,eCMCH,e (s)e(−θs)

[ (αV εos+Q) ((1−α)V εos+Qo,1)]

}
(4.8)

onde CMCH,e (s) é a concentração de traçador à entrada do reactor no domínio de Laplace
que, para uma perturbação em degrau, é definida como CMCH,e (s) =

CMCH,e
s . Os dados ex-

perimentais foram ajustados à Equação (4.8) usando a linguagem de programação GAMS
23.5 e a biblioteca GAMS/CONOPT.

Neste Modelo 1, os parâmetros de ajuste são a fracção de volume do primeiro RCPA (α),
o caudal volumétrico entre reactores (Q) e o atraso no sistema, que corresponde ao tempo
de passagem no reactor pistão (θ ). Na Tabela 4.8 são apresentados os valores obtidos
para os parâmetros ajustáveis e na Figura 4.9 comparam-se os dados experimentais e a
evolução da concentração de traçador de acordo com o Modelo 1. Durante o ajuste deste
modelo voltaram a ser impostos os limites de ±5 % nos caudais volumétricos de fase
orgânica à entrada e à saída e na concentração de traçador, tendo sido introduzida uma
restrição adicional de forma a garantir que o valor de Q se encontra compreendido entre
QO,e e QO,1, para satisfazer o balanço mássico ao MNB.

Tabela 4.8: Ajuste do Modelo 1 aos pontos experimentais para todos os ensaios.

Valores Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8

E
xp

er
im

en
ta

is CMCH,e 21,1 16,4 17,2 13,4 13,7 14,1 11,9 11,1
QO,e 0,096 0,129 0,126 0,136 0,151 0,150 0,183 0,190
QO,1 0,119 0,156 0,154 0,164 0,184 0,184 0,221 0,229

QAM,e 0,87 1,10 0,96 0,92 1,17 1,16 1,33 1,44
t̄r 1,90 1,51 1,70 1,76 1,40 1,42 1,23 1,15

A
ju

st
ad

os

θ 1,36 0,78 0,91 0,60 0,47 0,60 0,73 0,91
α 0,88 0,84 0,92 0,92 0,51 0,95 0,93 0,92
Q 0,101 0,135 0,133 0,144 0,158 0,159 0,191 0,200

QO,e 0,093 0,134 0,120 0,130 0,148 0,144 0,174 0,200
% 4,4 -3,9 5,0 5,0 2,5 4,2 5,0 -5,0

QO,1 0,125 0,164 0,161 0,173 0,193 0,193 0,233 0,233
% -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -1,7

CMCH,e 20,1 15,8 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,5
% 4,6 3,8 10,0* 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0
R2 0,987 0,915 0,955 0,826 0,825 0,965 0,852 0,891

*falha no DCS

Comparando os valores experimentais de caudais volumétricos e concentrações com os
obtidos pelo ajuste ao Modelo 1 (Tabela 4.8) salienta-se que: os caudais de fase orgânica
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à saída ajustados tendem para valores superiores aos caudais calculados e verifica-se o
contrário com a concentração de MCH e o caudal da fase orgânica à entrada. Os valores
de α obtidos no ajuste indicam que, dos dois reactores contínuos perfeitamente agitados,
o primeiro ocupa um maior volume, superior a 84 % do volume do nitrador industrial, à
excepção do ensaio 5. Não é visível um padrão regular entre este parâmetro α e o regime
de produção ou o caudal volumétrico total. A discrepância observada entre o valor de α
do ensaio 5 e os dos restantes ensaios, poderá indicar uma alteração do comportamento
do reactor industrial.

Os valores do tempo de passagem no reactor pistão, ou atraso do sistema θ , Tabela 4.8,
não apresentam qualquer relação com o caudal volumétrico total que alimenta o reactor,
ao contrário do que seria de esperar e verificado no Modelo 0. De notar ainda que nos
ensaios 1 e 4, Figura 4.9a e 4.9d o valor de θ ajustado pelo Modelo 1 excede o intervalo
de tempo registado experimentalmente até à saída do traçador da fase orgânica do reactor.

A análise dos coeficientes de determinação para os modelos testados é sempre condicio-
nada pela dispersão dos dados experimentais que, como as Figuras 4.5 e 4.9 ilustram, não
é a mesma em todos os ensaios. Assim, o coeficiente de determinação deve ser comentado
em conjunto com a qualidade do traçado da curva de ajuste face aos valores experimen-
tais. A análise da Figura 4.9 em conjunto com os valores de R2 na Tabela 4.8 mostra que
o menor valor de R2 obtido para os ensaios 2, 4, 5, 7 e 8 pode ser explicado pela oscilação
da concentração de traçador na fase final dos testes, já referida na Secção 4.4.1. Face aos
resultados obtidos decidiu-se estudar uma variante desta associação de reactores.

Modelo 2: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série, com comunica-
ção entre eles, precedidos por um reactor pistão

O Modelo 2 agora proposto introduz uma corrente de recirculação entre os dois reactores
contínuos perfeitamente agitados (Figura 4.10).

QO,e, CMCH,e QO,e, C
*

MCH,e

QR, CMCH,s

Q, CMCH,1

QO,1, CMCH,s

θ

αV (1-α)V

Figura 4.10: Modelo 2: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série, com
comunicação entre eles, precedidos por um reactor pistão.

Recorrendo mais uma vez à linguagem de programação GAMS 23.5 e à biblioteca GAMS/
CONOPT os valores experimentais de concentração do traçador à saída do reactor foram
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Figura 4.9: Modelo 1 e valores experimentais para todos os ensaios.
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ajustados à Equação (4.9) que resulta do balanço molar ao traçador no sistema de reacto-
res da Figura 4.10 (Apêndice B.5.2).

CMCH,s (t) = L −1

{
QQo,eCMCH,e (s)e(−θs)

[(αV εos+Q) ((1−α)V εos+Qo,1 +QR ) −QQR]

}
(4.9)

Os parâmetros de ajuste do Modelo 2 são comuns aos do Modelo 1 acrescidos do caudal
volumétrico de recirculação entre os dois reactores contínuos perfeitamente agitados (QR).
Uma vez que ocorre reacção no interior do primeiro reactor agitado, o caudal volumétrico
da fase orgânica entre os RCPAs, Q, será sempre igual ou superior à soma dos caudais
QO,e e QR. Assim, na resolução do Modelo 2 foi adicionada a restrição: Q ≥ QO,e +QR.
Os parâmetros de maior interesse para este modelo são a fracção de volume ocupada
pelo primeiro RCPA e o caudal de recirculação entre reactores. Os valores obtidos são
apresentados na Tabela 4.9, bem como todos os outros parâmetros ajustáveis.

Tabela 4.9: Ajuste do Modelo 2 aos pontos experimentais para todos os ensaios.

Valores Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8

E
xp

er
im

en
ta

is CMCH,e 21,1 16,4 17,2 13,4 13,7 14,1 11,9 11,1
QO,e 0,096 0,129 0,126 0,136 0,151 0,150 0,183 0,190
QO,1 0,119 0,156 0,154 0,164 0,184 0,184 0,221 0,229

QAM,e 0,87 1,10 0,96 0,92 1,17 1,16 1,33 1,44
t̄r 1,90 1,51 1,70 1,76 1,40 1,42 1,23 1,15

A
ju

st
ad

os

θ 1,27 0,80 0,73 0,69 0,44 0,58 0,58 0,93
α 0,88 0,95 0,91 0,99 0,50 0,99 0,99 0,99
Q 0,101 0,135 0,133 0,144 0,159 0,159 0,191 0,200

QR (×102) 0,88 0,00 1,25 1,38 0,50 1,50 1,38 0,00
QO,e 0,093 0,135 0,120 0,130 0,148 0,144 0,175 0,200
% 4,4 -4,7 5,0 5,0 2,5 4,2 4,2 -5,0

QO,1 0,125 0,164 0,161 0,173 0,193 0,193 0,233 0,233
% -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -1,5

CMCH,e 20,0 15,6 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,5
% 5,0 5,0 10,0* 5,0 5,0 5,0 5,0 5,0
R2 0,989 0,915 0,959 0,839 0,825 0,973 0,860 0,894

*falha no DCS

Comparando a qualidade dos Modelos 1 e 2 através da informação nas Tabelas 4.8 e
4.9 verificam-se ajustes muito semelhantes dos caudais volumétricos de fase orgânica à
entrada e à saída do sistema, assim como da concentração de MCH à entrada. Tal como no
Modelo 1, o primeiro RCPA tem maior volume que o segundo, com excepção do ensaio 5
e, no Modelo 2, o primeiro RCPA atinge 99 % do volume do nitrador industrial em vários
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ensaios. Nos ensaios 2 e 8 o caudal volumétrico de recirculação é igual a zero resultando
numa configuração semelhante à do Modelo 1. As diferenças entre os valores do atraso
nos Modelos 1 e 2 chegam a 0,18 sendo, na maioria dos ensaios, inferiores no Modelo 2
(Tabela 4.9).

Na Figura 4.11 comparam-se os dados experimentais e a evolução da concentração de
traçador prevista pelo Modelo 2. Nos ensaios 1 e 4 observa-se uma melhoria no ajuste
da curva aos valores experimentais nos instantes iniciais, comparativamente ao Modelo 1.
Porém, o atraso no ensaio 1 não traduz o tempo que decorre até à saída de traçador. Nos
restantes ensaios o Modelo 2 descreve bem a evolução da concentração experimental de
traçador à saída do sistema, situação que é confirmada pelos elevados valores de R2. Uma
comparação entre a Tabela 4.8 e a Tabela 4.9 permite registar uma ligeira melhoria no
coeficiente de determinação na maioria dos ensaios relativamente ao Modelo 1. Apesar
da qualidade do ajuste já atingido, ainda há possibilidade de melhoria e na secção seguinte
irá ser avaliado o ajuste de um outro modelo de parâmetros múltiplos.

Modelo 3: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados com zona estagnante no
primeiro.

Uma vez que o primeiro RCPA do Modelo 2 representa mais de 99 % do volume do
nitrador industrial, procurou-se testar a existência de anomalias neste primeiro RCPA.
A presença de zonas estagnantes no nitrador em estudo não deve ser excluída dado o vo-
lume dos reactores industriais. Assim, surge o Modelo 3 que contempla a possibilidade de
presença de uma zona estagnante perfeitamente agitada no primeiro RCPA, como repre-
sentado na Figura 4.12, em que a corrente de recirculação entre os dois RCPAs principais
foi desprezada dados os baixos caudais obtidos no ajuste do Modelo 2. Para facilitar a
identificação das diferentes zonas deste modelo, o primeiro RCPA foi dividido em duas
secções: a zona 1 corresponde à zona principal de reacção enquanto a zona 2 se refere à
zona estagnante.

Os valores experimentais de concentração do traçador na fase orgânica à saída do reactor
foram ajustados à Equação (4.10), obtida através do balanço molar ao traçador no sis-
tema de reactores representado na Figura 4.12 (Apêndice B.5.3), usando a linguagem de
programação GAMS 23.5 e a biblioteca GAMS/CONOPT.
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Figura 4.11: Modelo 2 e valores experimentais para todos os ensaios.
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QO,e, CMCH,e QO,e, C
*

MCH,e Q, CMCH,z1 QO,1, CMCH,s

θ

αz1V (1-αZ1-αz2)V

Qz1, CMCH,z1 Qz2, CMCH,z2

αz2V

αz1V

αz2V

Zona 1

Zona 2

Figura 4.12: Modelo 3: Dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série, com
uma zona estagnante no primeiro RCPA, precedido por um reactor pistão.

CMCH,s (t) =

L −1

{
(αz2V εos+Qz2) QQo,eCMCH,e (s)e(−θs)

[(1−αz1 −αz2)V εos+Qo,1] [(αz2V εos+Qz2) (αz1V εos+Qz1 +Q)−Qz1Qz2]

}
(4.10)

O número de parâmetros de ajuste do Modelo 3, nove no total, é superior ao dos modelos
anteriores incluindo agora como novos parâmetros: a fracção de volume total ocupado
pelas zonas 1 e 2 do primeiro reactor (αz1 e αz2), os caudais volumétricos de entrada e
saída da zona 2 (Qz1 e Qz2, respectivamente), para além de parâmetros comuns aos outros
modelos e já apresentados antes. Num reactor contínuo agitado com zona estagnante,
as duas zonas perfeitamente agitadas, podem ocorrer duas situações limite: o caudal Qz1

tender para infinito promovendo uma mistura perfeita entre as duas zonas ou este caudal
ser nulo e o volume αz2V corresponder a uma zona morta.

Na Tabela 4.10 apresentam-se os resultados do ajuste do Modelo 3 aos dados experimen-
tais. Os valores ajustados dos caudais volumétricos de fase orgânica à entrada e saída
do sistema proposto, bem como da concentração molar do traçador à entrada do sistema,
são semelhantes aos obtidos pelo Modelo 2, com excepção do ensaio 8. Neste ensaio, o
caudal volumétrico de fase orgânica à saída é superior aos valores obtidos nos Modelos
1 e 2. Todavia, esta diferença é compensada por uma maior concentração de MCH à en-
trada face à obtida nos Modelos 1 e 2. Também o caudal Q, comum em todos os modelos
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propostos, apresenta valores idênticos.

Tabela 4.10: Ajuste do Modelo 3 aos pontos experimentais para todos os ensaios.

Valores Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8
E

xp
er

im
en

ta
is CMCH,e 21,1 16,4 17,2 13,4 13,7 14,1 11,9 11,1

QO,e 0,096 0,129 0,126 0,136 0,151 0,150 0,183 0,190
QO,1 0,119 0,156 0,154 0,164 0,184 0,184 0,221 0,229

QAM,e 0,87 1,10 0,96 0,92 1,17 1,16 1,33 1,44
t̄r 1,90 1,51 1,70 1,76 1,40 1,42 1,23 1,15

A
ju

st
ad

os

θ 1,38 0,80 0,93 0,58 0,47 0,60 0,58 0,93
αz1 0,98 0,93 0,93 0,75 0,51 0,97 0,94 0,81
αz2 0,01 0,01 0,06 0,25 0,003 0,03 0,05 0,18
Q 0,101 0,135 0,133 0,144 0,159 0,159 0,191 0,200

Qz1 0,071 0,148 0,134 0,110 0,134 0,185 0,203 0,209
Qz2 0,080 0,148 0,146 0,124 0,145 0,193 0,210 0,209
QO,e 0,093 0,135 0,120 0,130 0,148 0,144 0,175 0,200
% 4,4 -4,7 5,0 5,0 2,5 4,2 4,2 -5,0

QO,1 0,125 0,163 0,161 0,173 0,193 0,193 0,233 0,239
% -5,0 -4,3 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -5,0 -4,4

CMCH,e 20,1 15,6 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,9
% 5,0 5,0 10,0* 5,0 5,0 5,0 5,0 1,5
R2 0,989 0,915 0,955 0,839 0,825 0,973 0,860 0,894

*falha no DCS

Como pode ocorrer reacção em qualquer zona do sistema, o caudal volumétrico de entrada
na zona 2, Qz1, deve ser menor ou igual ao caudal volumétrico de saída, Qz2, uma vez que
o caudal da fase orgânica aumenta com a reacção de nitração. Da análise da Tabela 4.10,
onde estão compilados os resultados do ajuste do Modelo 3, verifica-se que Qz1 tende a
aumentar com o regime de produção e que este é, em geral, inferior a Qz2, sugerindo a
ocorrência de reacção na zona estagnante. Porém, nos ensaios 2 e 8 este padrão não é
observado.

Nos ensaios 1, 2 e 3 as fracções de volume correspondentes ao primeiro RCPA (αz1 +
αz2) obtidas com o Modelo 3 aumentaram face aos valores de α obtidos com o Modelo
2 (Tabela 4.9). Por outro lado, a fracção de volume correspondente ao primeiro RCPA
no ensaio 5 é muito baixa, concordando com o resultado obtido com os Modelos 1 e 2.
De um modo geral, a fracção de volume ocupado pelo segundo RCPA é baixa, represen-
tando apenas cerca de 0,1 % do volume total do reactor industrial. Em face deste resul-
tado testou-se uma simplificação do Modelo 3 em que o segundo RCPA foi removido,
reduzindo o modelo a um reactor contínuo perfeitamente agitado com zona estagnante
precedido por um reactor pistão. Os resultados mostraram que esta simplificação não
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representa bem a hidrodinâmica do reactor industrial (Apêndice B.5.4), aproximando-se
do Modelo 0. A semelhança entre os valores dos parâmetros e dos coeficientes de de-
terminação de ambos os modelos apresentados na Tabela 4.7 e Tabela B.3 corrobora esta
afirmação.

A Figura 4.13 contrasta a evolução experimental da concentração molar do traçador com
os perfis obtidos pelo Modelo 3. Apenas a Figura 4.13d, ensaio 4, denuncia uma pequena
falha no ajuste dos pontos experimentais nos instantes iniciais, que já tinha sido detectada
no Modelo 1. Esta falha é traduzida por um abaixamento no valor do R2, em relação ao
obtido no Modelo 2. Todavia, não é possível apontar diferenças significativas entre os
valores de R2 dos Modelos 2 e 3.

A Tabela 4.11 foi construída para permitir comparar a capacidade dos diferentes modelos
em ajustar o atraso registado na resposta à introdução de traçador na fase orgânica tradu-
zido, em todos os modelos, por um primeiro reactor pistão com tempo de passagem igual
ao atraso, θ . Na Tabela 4.11 é evidente que em todos os modelos, a maior diferença entre
os tempos de residência médio teórico e experimental corrigido pelo atraso (t̄r,exp − θ )
é registado no ensaio 4 que, nas Tabelas 4.8, 4.9 e 4.10, também apresenta os valores
mais baixos de coeficiente de determinação, R2. Apesar de as diferenças entre os valores
do atraso nos diferentes modelos dependerem do ensaio e nem sempre serem notórias, o
Modelo 2 apresenta os menores desvios entre o tempo de residência médio experimental
corrigido pelo atraso e o tempo de residência médio teórico, t̄r.

Tabela 4.11: Desvio relativo entre os tempos de residência médio teóricos, tr e experi-
mentais sem atraso, tr,exp −θ .

Ensaio t̄r t̄r,exp
Desvio (%)

Modelo 1 Modelo 2 Modelo 3
1 1,90 3,13 6,7 2,0 7,9
2 1,51 2,28 0,4 1,9 1,9
3 1,70 2,40 12,1 1,7 13,4
4 1,76 1,99 21,0 26,0 19,7
5 1,40 1,72 10,3 8,7 10,3
6 1,42 2,01 0,6 -1,0 0,6
7 1,23 1,93 3,0 -9,6 -9,6
8 1,15 2,16 -9,2 -7,2 -7,2

O ajuste dos valores da concentração de traçador da fase orgânica à saída do reactor,
bem como o valor e significado dos parâmetros de ajuste, têm sido os critérios de análise
dos diferentes modelos ensaiados e no conjunto dos ensaios as diferenças nem sempre
são significativas, sobretudo quando a comparação se centra no Modelo 2 (Tabela 4.9)
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Figura 4.13: Modelo 3 e valores experimentais para todos os ensaios.
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e Modelo 3 (Tabela 4.10). Porém, o Modelo 2 apresenta a vantagem de ser um modelo
mais simples e envolver menos parâmetros. Para além disso, o facto de este modelo ser
mais facilmente interpretável do ponto de vista físico, tendo em consideração o tipo de
agitador utilizado nos reactores industriais, leva a considerar o Modelo 2 como o melhor
modelo para descrever a hidrodinâmica do reactor industrial.

4.4.5 Modelo de Escoamento no primeiro nitrador

O objectivo principal para a realização do estudo da hidrodinâmica de escoamento no re-
actor de nitração é o refinamento do modelo matemático existente que permitirá prever a
produção de mononitrobenzeno e de compostos secundários. Assim, é importante encon-
trar relações das diferentes variáveis do modelo de escoamento em função do regime de
produção (ou caudal total de alimentação ao primeiro nitrador) que permitam a posterior
incorporação deste no modelo matemático do processo de nitração.

O Modelo 2 tem quatro parâmetros (Q, QR, α e θ ) dos quais apenas dois serão utilizados
no modelo matemático dos reactores de nitração, em estado estacionário: o caudal de
recirculação entre os reactores contínuos perfeitamente agitados, QR, e a fracção α de vo-
lume ocupada pelo primeiro RCPA. O caudal volumétrico entre os dois RCPA, Q, é dado
pelo balanço de massa aos reactores de nitração, enquanto o atraso, θ , só é importante
para o modelo em estado dinâmico.

Nesta secção a análise da relação entre os parâmetros do modelo e o caudal total de
alimentação ao primeiro nitrador sugeriu a divisão dos resultados experimentais em dois
grupos de ensaios: antes da paragem anual em Novembro de 2011, durante a qual foram
detectados problemas no sistema de agitação do primeiro nitrador, e após esta paragem.
Este último conjunto de ensaios esteve na base do estabelecimento das correlações, e os
ensaios anteriores a Novembro de 2011 só foram incluídos quando seguiam a tendência já
detectada. As Figuras 4.14, 4.15 e 4.16 apresentam as relações obtidas para os parâmetros
α , QR e θ e o caudal volumétrico total ou de fase orgânica à entrada. Os ensaios não
incluídos na correlação estão representados por �, mas considerou-se interessante ilustrá-
los nas figuras.

O coeficiente de determinação na correlação do parâmetro α (Figura 4.14) é baixo com-
parativamente ao das restantes relações, o que é justificado pela pequena variação do valor
de α , sempre muito próximo da unidade. Na Figura 4.15 verifica-se que o aumento do
caudal volumétrico de alimentação de fase orgânica se reflecte num aumento do caudal
volumétrico de recirculação, com excepção do ensaio 7. Tendência oposta é registada
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pelo atraso que aumenta com a diminuição do caudal volumétrico de fase orgânica à en-
trada, como seria esperado, considerando que o reactor pistão corresponde à secção de
tubagem onde circula a mistura MCH e benzeno (Secção 4.4.4).

Numa primeira etapa é importante validar as previsões do Modelo 2 quando os parâmetros
de ajuste são determinados pelas equações das rectas de ajuste das Figuras 4.14, 4.15 e
4.16, que passa a ser referido por Modelo de Escoamento do primeiro nitrador. Este
estudo foi realizado com os valores dos caudais volumétricos de fase orgânica à entrada
(QO,e) e à saída do nitrador (QO,1), bem como do caudal volumétrico entre RCPAs (Q) e a
concentração do traçador à entrada do nitrador (CMCH,e) obtidos pelo ajuste do Modelo 2
e apresentados na Tabela 4.9. Na Tabela 4.12 são comparados os valores dos parâmetros
do Modelo 2 apresentados na Tabela 4.9 (Ajust.) com os valores obtidos pelas correlações
das Figuras 4.14, 4.15 e 4.16. Nesta análise será dada particular atenção aos ensaios que
foram excluídos na obtenção das correlações.

Tabela 4.12: Comparação entre os valores dos parâmetros ajustados ao Modelo 2 (Ajust.)
e os obtidos através das correlações obtidas (Rel.).

Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8

Pa
râ

m
et

ro
sd

o
m

od
el

o

QO,e 0,093 0,135 0,120 0,130 0,148 0,144 0,175 0,200
QO,1 0,125 0,164 0,161 0,173 0,193 0,193 0,233 0,233

CMCH,e 20,0 15,6 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,5
Q 0,101 0,135 0,133 0,144 0,159 0,159 0,191 0,200

α
Ajust. 0,88 0,95 0,91 0,99 0,50 0,99 0,99 0,99
Rel. 0,94 0,98 0,96 0,95 0,98 0,98 0,99 1,00

QR (×102)
Ajust. 0,88 0,00 1,25 1,38 0,50 1,50 1,38 0,00
Rel. 1,00 1,38 1,25 1,25 1,38 1,38 1,50 1,63

θ
Ajust. 1,27 0,80 0,73 0,69 0,44 0,58 0,58 0,93
Rel. 1,24 0,71 0,82 0,73 0,58 0,60 0,42 0,29

R2 Mod 2 0,989 0,915 0,959 0,839 0,825 0,973 0,860 0,894
ModEsc 0,989 0,911 0,958 0,833 0,802 0,972 0,852 0,821

O parâmetro α na Tabela 4.12 mostra que a relação obtida aproxima bem os valores de
ajuste para a maioria dos ensaios exceptuando os ensaios 1 e 5, este último não incluído na
determinação desta correlação. O ensaio 1 não é tão bem aproximado devido à discrepân-
cia do seu valor em relação aos restantes, muito próximos da unidade. É importante referir
que a expressão para determinar a fracção de volume do 1º RCPA só pode ser aplicada
a caudais totais de alimentação ao reactor inferiores a 1,61 (representado na Figura 4.14
a tracejado), não tendo significado físico (α > 1) para caudais superiores. No caudal de
recirculação entre RCPAs os resultados menos concordantes correspondem aos ensaios 2,
5 e 8, que foram excluídos do conjunto de pontos utilizado para determinar a relação. No
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parâmetro θ o maior desvio é relativo ao ensaio 8, excluído na obtenção desta correlação.

Na Figura 4.17 confrontam-se as previsões das concentrações de MCH à saída dada pelo
Modelo 2 - com os parâmetros apresentados na Tabela 4.9 - e as concentrações dadas
pelo Modelo de Escoamento. Uma vez que existe uma clara diferença nos ensaios 2,
5 e 8 pelas razões já expostas, optou-se por apresentar estes três ensaios separadamente
(Figura 4.17b).
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Figura 4.17: Comparação dos dados experimentais (Cexp) com os obtidos pelo Modelo
2, usando os parâmetros da Tabela 4.9 (Cmod2), e pelo Modelo de Escoamento (CModEsc),
para os ensaios: a) 1, 3, 4, 6 e 7 e b) 2, 5 e 8.

A Figura 4.17b apresenta uma maior dispersão das concentrações do Modelo 2 (CMod2)
e do Modelo de Escoamento (CModEsc) face às concentrações experimentais (Cexp). No
entanto, a Figura 4.17a apresenta um declive muito próximo da unidade, garantindo uma
boa aproximação das concentrações do Modelo 2 e do Modelo de Escoamento aos pon-
tos experimentais, como evidenciam os valores de R2 na Tabela 4.12. Estes resultados
confirmam que o Modelo de Escoamento é adequado para descrever a hidrodinâmica do
reactor industrial, sendo possível utilizar as relações encontradas, que permitem a apli-
cação deste modelo para qualquer regime de produção cujo caudal volumétrico total seja
inferior a 1,61, sem comprometer a eficácia do modelo hidrodinâmico.
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4.5 Distribuição de tempos de residência experimentais
na bateria de reactores

4.5.1 Ensaios de hidrodinâmica na bateria de reactores

Estudada a hidrodinâmica do primeiro nitrador os ensaios estenderam-se a toda a bateria
de reactores. Foram efectuados dois testes industriais onde o traçador da fase orgânica foi
introduzido no sistema através do ponto de injecção utilizado nos ensaios anteriores e as
amostras recolhidas à saída do último nitrador. As condições experimentais encontram-se
resumidas na Tabela 4.13.

Tabela 4.13: Parâmetros de operação em cada ensaio experimental de injecção de traça-
dor na fase orgânica na bateria de reactores.

Ensaio Dia
Regime

QAM,e QO,e
QMCH,in j CMCH,e t̄r(%) (×104)

9 31 Outubro 2011 61 0,98 0,119 2,88 18,8 5,49
10 21 Setembro 2011 83 1,19 0,161 2,88 13,7 5,73

Na Tabela 4.13, os caudais volumétricos de ácido misto e de fase orgânica de alimen-
tação à bateria foram medidos pelos caudalímetros da fábrica. O caudal volumétrico de
traçador injectado foi determinado através do procedimento descrito no Apêndice B.2, e
a concentração molar de MCH foi calculada pelo balanço molar apresentado no Apên-
dice B.3 (Equação (B.3)). O tempo de residência médio teórico para a bateria foi obtido
pela Equação (4.3), onde a concentração de traçador teórica à saída foi calculada através
de balanços mássicos ao sistema reaccional, utilizando as variáveis de operação de cada
reactor (Apêndice B.6).

Na Figura 4.18 confronta-se a evolução da concentração de traçador da fase orgânica
nas amostras recolhidas à saída da bateria (Cexp,SE) com a evolução das concentrações
esperadas caso todos os reactores seguissem um comportamento ideal (Cteórica).

A análise da Figura 4.18 permite constatar, em ambos os ensaios, diferenças significativas
entre o modelo de bateria de RCPAs e os pontos experimentais. O andamento das cur-
vas de concentração teórica e experimental do MCH é muito idêntico, contudo o atraso
registado pela curva experimental é largamente superior ao atraso na bateria de reacto-
res ideais. De referir que nos dois ensaios a concentração de traçador à saída é signifi-
cativamente inferior à concentração esperada. Todavia, a avaliação da possibilidade de
evaporação utilizando o simulador AspenPlus declinou a necessidade de correcção das
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Figura 4.18: Evolução temporal da concentração de MCH, teórica e experimental para
os ensaios 9 e 10.

concentrações experimentais. A oscilação da concentração de traçador já detectada nos
ensaios ao primeiro nitrador é registada de novo. De salientar que os dois ensaios foram
realizados antes de Novembro de 2011, data em que se detectaram problemas no sistema
de agitação.

4.5.2 Testes de consistência aos dados recolhidos à saída da bateria

Os tempos de residência médio experimentais para ambos os ensaios foram determinados
através da Equação (4.7) e são comparados aos tempos de residência médio teóricos, tr, na
Tabela 4.14. O tempo de residência médio experimental inclui atrasos relativos ao sistema
de injecção de traçador e de recolha de amostras - atraso 1, e ao tempo de passagem pelas
tubagens de ligação entre nitradores - atraso 2. Estes atrasos encontram-se quantificados
na Tabela 4.14, e foram tidos em consideração para calcular o desvio entre o tempo de
residência médio teórico e o experimental sem atrasos. Também nos ensaios à bateria o
tempo de residência médio experimental é superior ao teórico com desvios até 10 %.

Tabela 4.14: Comparação dos tempos de residência médio teóricos, tr e experimentais,
tr,exp , para os ensaios na bateria.

Ensaio t̄r t̄r,exp
Atraso 1 Atraso 2

t̄r,exp −(1)− (2)
Desvio

(1) (2) (%)
9 5,49 6,49 0,31 0,16 6,02 -9,5

10 5,73 6,73 0,24 0,16 6,33 -10,0

Esta primeira análise permitiu concluir que o modelo hidrodinâmico que considera que
cada um dos reactores da bateria se comportam como um reactor contínuo perfeitamente
agitado não se adequa aos resultados experimentais sendo necessário construir um modelo
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que traduza a hidrodinâmica da bateria de reactores industriais do processo de nitração do
benzeno.

4.5.3 Modelo de Escoamento na bateria de reactores

O tratamento de dados dos ensaios 9 e 10 pode ter duas abordagens diferentes:

• Os resultados são tratados considerando a bateria de reactores como um todo, igno-
rando o modelo construído para o primeiro nitrador;

• O modelo desenvolvido para o primeiro nitrador é utilizado para caracterizar cada
um dos nitradores da bateria e os resultados obtidos são comparados com os dados
experimentais.

Neste trabalho foi seleccionada a segunda metodologia e cada reactor industrial foi des-
crito como uma associação de dois reactores contínuos perfeitamente agitados em série
com comunicação entre eles (Modelo de Escoamento). A expressão da concentração de
MCH à saída do último nitrador (Equação (4.11)) é obtida através do balanço molar ao
traçador para o sistema de k reactores, onde cada um é aproximado pelo Modelo de Esco-
amento do primeiro nitrador (Secção 4.4.5).

CMCH,s (t) = L −1

{
∏k

n=1 (an)CMCH,e (s)e(−θs)

∏k
n=1 (an +bns+ cns2)

}
(4.11)

com CMCH,e (s) =
CMCH,e

s , sendo an, bn e cn dados por:

an = Qn ×QO,n

bn =V εO,n ×
(
Qn (1−αn)+QR,nαn +QO,nαn

)
cn =

(
V εO,n

)2 αn (1−αn)

em que n é o índice referente ao reactor da bateria (p. ex: α1 é a fracção de volume do
primeiro RCPA referente ao primeiro reactor da bateria). De realçar que, para o ensaio 9,
o modelo é constituído apenas por k−1 reactores, visto que durante este ensaio o agitador
do último nitrador estava parado.

O valor do atraso que será utilizado no ajuste do modelo aos pontos experimentais corres-
ponde à soma do valor de θ obtido em função do caudal QO,e do primeiro nitrador, cuja
correlação foi apresentada na Secção 4.4.5, e do atraso 2 da Tabela 4.14, que contabiliza o
tempo de passagem nas tubagens de ligação entre os reactores industriais. Como referido
anteriormente, o caudal volumétrico entre RCPAs para cada nitrador, Qn, será determi-
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nado pelo modelo matemático dos nitradores, mas o seu valor é desde já necessário para
testar a validade de aplicação do modelo de escoamento do primeiro nitrador à bateria
de nitradores. Retomando a desigualdade Q ≥ QO,e+QR, aplicada durante o ajuste do
Modelo 2 (Secção 4.4.4) é possível obter uma estimativa do valor do caudal volumétrico
entre nitradores.

Tabela 4.15: Parâmetros do Modelo de Escoamento do nitrador quando aplicado à bate-
ria.

Ensaio Reactor (n)
Dados Parâmetros

QAM,e QO,e Qn QR,n(×102) αn θ

9
1 0,98 0,119 0,131 1,27 0,96 0,84

k−1 0,98 0,145 0,159 1,40 0,96 -

10
1 1,19 0,161 0,176 1,45 0,99 0,49
k 1,20 0,201 0,217 1,58 0,99 -

Em cada um dos ensaios, os parâmetros QR,n e αn, na Tabela 4.15 apresentam valores
idênticos para os diferentes reactores. No caudal volumétrico QR,n, determinado em fun-
ção do caudal volumétrico de fase orgânica à entrada, a diferença de valores registada
entre reactores é muito pequena, permanecendo praticamente constante ao longo da bate-
ria. Da mesma forma, para αn, que depende do caudal total de passagem nos reactores,
os valores obtidos estão concordantes com o esperado visto que não há uma variação
significativa do caudal volumétrico total ao longo da bateria. Outro aspecto a ter em con-
sideração é o elevado valor de αn, que nos dois ensaios é muito próximo de 1, o que
motivou testar a validade do modelo que considera que cada reactor contínuo se comporta
como um reactor perfeitamente agitado sendo o sistema precedido por um reactor pistão
- Modelo RCPAs com atraso.

Dado que no estado estacionário existe um desvio entre a concentração de MCH experi-
mental e a esperada à saída da bateria, procedeu-se ao ajuste do seu valor à semelhança
do que foi feito no tratamento de dados referente ao primeiro nitrador. Na Tabela 4.16
encontram-se os valores ajustados da concentração de traçador à entrada do sistema reac-
cional para cada ensaio, tanto no modelo que representa cada reactor da bateria como um
RCPA, sendo a bateria precedida por um reactor pistão, como no modelo que descreve
cada reactor pelo Modelo de Escoamento do nitrador.

A concentração de MCH à entrada da bateria ajustada pelo Modelo RCPAs com atraso
apresenta um valor ligeiramente mais baixo do que o obtido por ajuste do Modelo de
Escoamento. A comparação entre as concentrações ajustadas e as experimentais evidencia
desvios de magnitude diferente nos dois ensaios. No ensaio 10 o desvio tem um valor
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Tabela 4.16: Concentrações do traçador à entrada da bateria, valores experimentais e
ajustados pelo Modelo de Escoamento e pelo Modelo RCPAs com atraso e coeficientes
de determinação para os ensaios 9 e 10.

Ensaio Modelo
CMCH,e R2

Experimental Ajustado Desvio relativo

9
Escoamento

18,8
15,5 17,6 0,971

RCPAs com atraso 15,2 19,1 0,965

10
Escoamento

13,7
8,1 41,1 0,941

RCPAs com atraso 7,9 42,1 0,932

muito elevado e muito superior ao registado em qualquer dos outros ensaios, porém, a
avaliação da possibilidade de evaporação de parte da amostra e o estudo de solubilidade
não previram perda de traçador.

Na Figura 4.19 apresentam-se as comparações entre as concentrações experimentais e
as previstas pelo Modelo de Escoamento (CModEsc) e pelo modelo onde cada reactor é
representado por um RCPA com um reactor pistão (CRCPAs) a montante do sistema de
reactores.
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Figura 4.19: Comparação dos dados experimentais (Cexp) com os perfis obtidos pelo
Modelo de Escoamento (CModEsc) e pelo Modelo RCPAs com atraso (CRCPAs), para os
ensaios: a) 9 e b) 10.

Observando a Figura 4.19a, ensaio 9, verifica-se que o perfil de concentração de traçador à
saída do sistema obtido pelo Modelo de Escoamento se ajusta adequadamente aos pontos
experimentais, o que não acontece com o Modelo RCPAs com atraso. Porém, no ensaio
10, a qualidade do ajuste dos pontos nos instantes iniciais não é total, sugerindo que o
atraso considerado não é suficiente para explicar os dados industriais. Ainda assim, a
qualidade dos ajustes medida através do coeficiente de determinação (Tabela 4.16), apre-
senta valores ligeiramente mais elevados para o Modelo de Escoamento face ao Modelo
RCPAs com atraso.
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A evolução da curva temporal da concentração de MCH apresentada na Figura 4.19, em
conjunto com os coeficientes de determinação na Tabela 4.16 reflectem uma boa aproxi-
mação do modelo considerando que todos os reactores constituintes da bateria possuem
um comportamento idêntico ao primeiro nitrador. Este modelo será incluído no modelo
mecanístico que descreve a etapa de nitração do benzeno.

4.6 Validação do Modelo de Escoamento incorporado no
modelo mecanístico

Após a construção e incorporação do Modelo de Escoamento no modelo mecanístico -
a partir de agora denominado modelo mecanístico real - interessa avaliar as suas previ-
sões face ao modelo até agora utilizado, que descreve cada nitrador como um RCPA -
modelo mecanístico ideal - e compará-las com os dados industriais. Para validar o mo-
delo mecanístico real foi utilizado um conjunto vasto de dados experimentais disponíveis,
que caracterizam o desempenho dos vários nitradores da bateria na instalação fabril (Ta-
bela 4.17). As amostras foram recolhidas em situações distintas, motivo que justifica o
carácter heterogéneo dos dados.

Tabela 4.17: Percentagem mássica de MNB na fase orgânica e temperatura à saída dos
reactores da bateria.

Ensaios
Regime Nitrador 1 Nitrador k−2 Nitrador k−1 Nitrador k

(%) %MNB1 T %MNBk−2 T %MNBk−1 T %MNBk T
A 44 1,13 1,01 - - - 1,06 1,22 1,03
B 50 1,16 1,05 - - - 1,09 - 1,06
C 61 - 1,01 - - - 1,10 1,18 1,07
D 67 1,09 1,01 - - - 1,09 - 1,06
E 67 1,11 1,02 - - - 1,10 - 1,07
F 72 1,02 1,01 1,18 - 1,21 1,12 1,20 1,09
G 78 1,06 1,06 1,19 - 1,21 1,12 1,20 1,10
H 78 1,11 1,03 - - - 1,13 - 1,10
I 78 1,02 1,03 1,20 - 1,20 1,12 1,20 1,10
J 78 1,16 1,07 - - - 1,14 - 1,11
K 83 - 1,02 - - - 1,13 1,20 1,10
L 94 1,07 1,02 - - - 1,14 - 1,12
M 100 1,02 0,98 - - - 1,12 - 1,09
N 111 - 1,01 - - - 1,14 1,25 1,11

Os dados referentes aos ensaios B, D, E, H, J, L e M correspondem aos testes hidrodi-



92 Estudo da hidrodinâmica do escoamento dos reactores industriais

nâmicos ao primeiro nitrador da bateria. Os restantes ensaios correspondem a ensaios
de variabilidade da fábrica (A e F), de alimentação faseada (G e I), de optimização da
nitração (N) e ainda aos testes hidrodinâmicos à bateria de reactores industriais (C e K).
De forma a facilitar a análise dos dados, estes estão ordenados por ordem crescente do re-
gime de produção de MNB. Na Tabela 4.17, os valores da percentagem mássica de MNB
apresentados foram determinados experimentalmente por análise em cromatografia ga-
sosa. É importante referir que, nos ensaios F e G, se verifica uma inesperada diminuição
da concentração de MNB do reactor k− 1 para o reactor k, que pode ser justificada por
erros experimentais durante a recolha e/ou preparação da amostra. Nesta Tabela 4.17 a
ausência de amostras e de medidas de temperatura é representada por (-). À saída de cada
nitrador existem sondas de temperatura que medem e registam o seu valor, excepto no
nitrador k− 2. Verifica-se que a temperatura à saída do nitrador k− 1 é sempre superior
à temperatura no final da bateria. Esta diferença não é totalmente explicada pela perda de
calor para o exterior, que é contabilizada no balanço energético do modelo mecanístico.
As condições operatórias deste conjunto de dados encontra-se na Tabela B.5.

4.6.1 Resultados

Nesta secção comparam-se as percentagens mássicas de MNB na fase orgânica e os valo-
res de temperatura registados à saída dos vários reactores da bateria com as previstas pelo
modelo mecanístico real e ideal. Na Figura 4.20 confrontam-se as percentagens mássicas
de MNB na fase orgânica à saída dos nitradores previstas pelos dois modelos. Os valores
devolvidos pelos modelos foram normalizados pelos respectivos valores experimentais,
ou seja, o desempenho do modelo é tanto melhor quanto mais próximos estiverem os
pontos da recta y = 1.

A previsão do modelo mecanístico real apresenta uma boa concordância com os valores
experimentais uma vez que a maioria das amostras se encontra dentro do desvio de ±5 %,
à saída de todos os reactores apresentados. Nos ensaios H e J, à saída do primeiro nitra-
dor (Figura 4.20a), regista-se um desvio ligeiramente superior mas ainda assim abaixo de
±10 %, ao contrário do que acontece no ensaio M, cujo desvio é de -13 %. Neste último
caso, a diferença poderá ter origem na percentagem mássica da solução de ácido sulfú-
rico reconcentrado (Apêndice B.7), calculada através dos dados operatórios de pressão
e temperatura do SAC, que afecta a composição do ácido misto e, consequentemente, a
previsão da extensão da reacção.

O modelo mecanístico ideal não mostra desempenhos tão bons à saída do primeiro ni-
trador como o modelo mecanístico real, especialmente nos ensaios A, B, D e E cujos
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Figura 4.20: Percentagem mássica de MNB normalizada à saída dos nitradores prevista
pelo modelo mecanístico real e ideal.

desvios são superiores a -5 %. De notar que existe uma diferença nos valores de percenta-
gem mássica de MNB previstos pelos dois modelos, que é tanto mais significativa quanto
menor for o regime de produção: nos ensaios A e B as previsões do modelo mecanístico
real são mais próximas do experimental do que as do modelo mecanístico ideal, enquanto
nas amostras recolhidas a regimes mais elevados, a distinção entre os dois modelos não é
tão acentuada, prevendo-se conversões de ácido nítrico a MNB semelhantes.

Os resultados obtidos para o último nitrador (Figura 4.20d) mostram que ambos os mo-
delos prevêem percentagens mássicas de MNB idênticas em todos os ensaios, mesmo no
ensaio A que registara previsões distintas no primeiro nitrador (Figura 4.20a). Isto indica
que a diferença no escoamento do reactor real detectado para o primeiro nitrador deixa
de ter impacto na extensão da reacção à saída do último nitrador, pelo que a previsão da
conversão à saída deste é semelhante nos dois modelos. Na Tabela 4.18 encontram-se os
valores da previsão dos dois modelos para a percentagem mássica de ácido nítrico resi-
dual na fase ácida da mistura reaccional, que confirmam que a conversão é praticamente
completa em todas as amostras recolhidas à saída da bateria. Este resultado justifica a di-
ferença pouco acentuada entre os modelos na previsão da percentagem mássica de MNB
na fase orgânica.
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Tabela 4.18: Percentagem mássica em ácido nítrico residual à saída da bateria, previsto
pelos modelos mecanísticos real e ideal.

Ensaio
Regime %ANk real %ANk ideal

(%) (×105) (×105)
A 44 1,47 4,13
C 61 2,40 4,40
F 72 2,00 3,20
G 78 1,20 2,00
I 78 8,67 7,47
K 83 7,47 9,60
N 111 10,1 13,2

Na Figura 4.20d verifica-se uma aproximação da previsão da percentagem mássica de
MNB à saída do último nitrador nos ensaios F e G, face às previsões da Figura 4.20c. Esta
situação pode ser explicada pela percentagem mássica experimental de MNB do reactor
k− 1 ser superior à obtida à saída do nitrador k (Tabela 4.17), que pode ter origem em
erros experimentais de recolha e/ou preparação da amostra, como já foi referido. Assim,
esta diferença afecta a normalização da percentagem mássica de MNB à saída do nitrador
k−1, uma vez que o valor previsto pelos modelos é dividido por um valor experimental
que é superior ao esperado, aumentando a diferença entre os valores normalizados e a
recta y = 1 (Figura 4.20c).

As previsões dos modelos para a temperatura à saída dos nitradores também foram anali-
sadas e são apresentadas na Figura 4.21, onde os valores estão normalizados pelos valores
industriais.

Na Figura 4.21 verifica-se que, salvo raras excepções, o desvio entre os valores experi-
mentais da temperatura e os previstos pelos modelos estão compreendidos entre ±2,5 %.
Os ensaios A e B são as únicas excepções a este comportamento e à saída do primeiro
nitrador (Figura 4.21a) apresentam desvios ligeiramente superiores (cerca de -3 %) no
valor previsto pelo modelo mecanístico ideal. Esta diferença na previsão por ambos os
modelos estudados era esperada e é concordante com o observado na Figura 4.20a e justi-
ficada pelo facto de no processo adiabático diferentes extensões de reacção resultarem em
diferentes temperaturas de reacção. Nos ensaios C, E, F e G esta diferença é menor, mas
ainda assim é possível distinguir os valores obtidos pelos dois modelos, o que não acon-
tece nos restantes (D, H, I, J, K, L, M e N). Esta semelhança entre as previsões dos dois
modelos é também verificada à saída dos reactores k−1 e k (Figuras 4.21b e 4.21c), o que
seria de esperar tendo em consideração o comportamento das previsões das percentagens
mássicas de MNB à saída destes reactores (Figuras 4.20c e 4.20d).
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Figura 4.21: Temperatura normalizada à saída dos nitradores prevista pelo modelo me-
canístico real e ideal.

Na Figura 4.21b é evidente que as previsões para a temperatura à saída do nitrador k−1
são inferiores aos valores experimentais na maioria dos ensaios. Esta pequena diferença
poderá dever-se aos valores de temperatura medidos à saída do penúltimo nitrador serem
superiores aos da temperatura no último nitrador. Essa tendência altera-se nas previsões
para a saída do último nitrador (Figura 4.21c) que apresentam valores superiores à unidade
e muito próximos dos valores industriais em todos os registos, à excepção de K e N.

Os resultados apresentados acima mostram o bom desempenho dos modelos na previsão
das condições operatórias à saída dos vários reactores, em especial o modelo mecanístico
real. Porém, é visível alguma dispersão das previsões pelo que se considerou importante
tentar perceber a origem desta flutuação. Uma das variáveis que possui uma clara influên-
cia sobre a conversão do ácido nítrico é a concentração do ácido sulfúrico. É ainda de sali-
entar que a concentração da corrente de ácido sulfúrico de recirculação não é determinada
por análise química mas com base em dados de pressão e temperatura no concentrador de
ácido sulfúrico, o que poderá causar alguma incerteza no seu valor. Por estes motivos, na
secção seguinte será analisada a influência desta variável na previsão da conversão.
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4.6.2 Influência da concentração do ácido sulfúrico de recirculação
na previsão da extensão da reacção e da temperatura

A influência da força do ácido sulfúrico na conversão da reacção é bem conhecida pelos
especialistas da nitração e ao longo dos anos a concentração de ácido sulfúrico no ácido
misto tem vindo a aumentar (Secção 2.2). Esta dependência entre as variáveis foi também
confirmada por uma análise de sensibilidade efectuada em estudos anteriores (Santos,
2005; Silva, 2006). Na fábrica existem vários concentradores de ácido sulfúrico, sendo a
pressão e a temperatura de funcionamento controlada em cada um destes equipamentos.
O ácido sulfúrico que alimenta os reactores resulta da mistura das correntes provenientes
dos vários concentradores. No modelo mecanístico, a composição mássica da solução
de ácido sulfúrico concentrado é calculada pela Equação (4.12), que a relaciona com a
temperatura e pressão de funcionamento dos SACs.

%AS = 43,92+
194,28

P(mmHg)
−5,66×10−2P(mmHg)− 226,26

T (°C)
+2,88×10−2T (°C)

(4.12)

Esta correlação tem como base dados de equilibrio líquido-vapor da solução aquosa de
ácido sulfúrico, com composições mássicas entre 60 e 80 %, determinados no simulador
AspenPlus.

Dificuldades processuais não permitem conhecer com rigor a temperatura num dos con-
centradores de ácido sulfúrico o que pode influenciar a determinação da concentração
da corrente de alimentação deste composto. De forma a contornar esta dificuldade foi
ajustada uma concentração de ácido sulfúrico (%AS∗) que faria coincidir os valores ex-
perimentais e os previstos pelo modelo mecanístico real para a conversão de ácido nítrico
à saída do 1º nitrador (Tabela 4.19). Nesta tabela são ainda apresentados os desvios en-
tre %AS∗ e a percentagem mássica de ácido sulfúrico determinada pela Equação (4.12)
(%AS), que não excedem 2,29 % (ensaio J).

Deste estudo foram excluídos os ensaios: I - porque a conversão obtida experimental-
mente foi bem prevista pelo modelo mecanístico real; C, K e N por não haver dados de
concentração à saída do primeiro nitrador. As Figuras 4.22 e 4.23 apresentam os valores
previstos pelo modelo mecanístico real para a percentagem mássica de MNB na fase orgâ-
nica e para a temperatura de nitração em cada um dos nitradores, usando as composições
em ácido sulfúrico (%AS e %AS∗) na Tabela 4.19.

A Figura 4.22a confirma o que se registara anteriormente: para a mesma percentagem
mássica de ácido sulfúrico, o modelo mecanístico ideal prevê menor conversão, sobretudo
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Tabela 4.19: Percentagem mássica do ácido sulfúrico calculada (%AS) e ajustada (%AS∗)
e respectivos desvios relativos.

Ensaio
Regime

%AS %AS∗
Desvio

(%) (%)
A 44 0,896 0,907 1,19
B 50 0,901 0,916 1,63
D 67 0,895 0,904 1,06
E 67 0,894 0,903 0,67
F 72 0,900 0,893 -0,76
G 78 0,906 0,900 -0,71
H 78 0,894 0,909 1,68
J 78 0,903 0,924 2,29
L 94 0,897 0,903 0,59
M 100 0,890 0,901 1,24

0.85

0.95

1.05

1.15

A B D E F G H J L M

Real Ideal Real-AS* Ideal-AS*

%
M

N
B

1
 /

 %
M

N
B

1
,e

x
p

0.925

0.975

1.025

1.075

A B D E F G H J L M

Real Ideal Real-AS* Ideal-AS*

T
/T

e
x
p

a b

0.85

0.95

1.05

1.15

A B D E F G H J L M

Real Ideal Real-AS* Ideal-AS*

%
M

N
B

k
-2

 /
 %

M
N

B
k
-2

,e
x

p

c

Figura 4.22: Efeito da percentagem mássica de ácido sulfúrico sobre as previsões do
modelo mecanístico real e ideal para a composição da fase orgânica e temperatura à saída
dos nitradores 1 (a e b) e k−2 (c).
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Figura 4.23: Efeito da percentagem mássica de ácido sulfúrico sobre as previsões do
modelo mecanístico real e ideal para a composição da fase orgânica e temperatura à saída
dos nitradores k−1 (a e b) e k (c e d).

nos ensaios A, B, E e F, que correspondem a regimes de produção até 78 %. As previsões
dos modelos utilizando a percentagem mássica ajustada são muito próximas dos valores
registados nos ensaios, no que respeita a composição da fase orgânica em MNB. Toda-
via, a previsão da temperatura no 1º nitrador não acompanha a melhoria registada para
a percentagem mássica apresentando desvios até ±5 % (Figura 4.22b). Este resultado
era expectável visto que, no geral, houve um incremento na concentração de ácido sulfú-
rico que originou uma maior conversão e, consequentemente, uma maior temperatura de
reacção.

As Figuras 4.22c, 4.23a e 4.23c mostram que os valores previstos para as percentagens
mássicas de MNB na fase orgânica e de temperatura à saída dos reactores k−2, k−1 e k se
mantiveram idênticas às previstas anteriormente usando a percentagem mássica de ácido
sulfúrico calculada pela Equação (4.12). Isto significa que, para os ensaios estudados,
as alterações provocadas pela modificação na concentração de ácido sulfúrico tem maior
impacto nas condições à saída do 1º nitrador do que à saída dos restantes, sugerindo mais
uma vez que o tempo de passagem nos últimos nitradores já é suficiente para a mistura
atingir a conversão "máxima"em cada nitrador.
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4.7 Conclusão

O estudo de hidrodinâmica desenvolvido nesta secção permitiu concluir que o primeiro
reactor contínuo agitado da bateria apresenta dois tipos de escoamento, consoante o re-
gime de produção a que opera. A regimes mais baixos (entre 50 % e 72 %) o reactor
comporta-se como uma associação de dois reactores contínuos perfeitamente agitados
com comunicação entre eles, enquanto que a regimes elevados (superiores a 72 %), o es-
coamento no seu interior se assemelha ao de um reactor contínuo perfeitamente agitado.
Para o processo de produção de mononitrobenzeno, a agitação requerida pelo sistema em
estudo impõe a utilização de um agitador que promova o fluxo radial. Neste tipo de fluxo,
o líquido é "empurrado"contra as paredes do reactor formando duas zonas de agitação, o
que é coerente com o modelo obtido para regimes baixos.

Dois ensaios efectuados à bateria de reactores permitiram concluir que os restantes nitra-
dores apresentam um comportamento semelhante ao primeiro.

De realçar que os ensaios 2, 5 e 8, realizados antes de Novembro de 2011, apresentaram
comportamentos ligeiramente diferentes dos realizados após esta data, o que poderá su-
gerir que a falha ocorrida no sistema de agitação será a causa desta incoerência. Se assim
for, os ensaios industriais de DTR podem ser uma ferramenta importante para detectar al-
guma anomalia que possa ocorrer, uma vez que não é necessária a paragem da instalação
para esse efeito.

Estes resultados, quando introduzidos no modelo mecanístico ideal existente (Secção 3.2),
originam uma boa previsão da extensão da reacção, apresentando valores para as percen-
tagens mássicas das espécies à saída do reactor, bem como da temperatura muito seme-
lhantes às obtidas experimentalmente.

Foi ainda estudada a influência da composição da solução de ácido sulfúrico concentrada
na conversão do ácido nítrico a MNB. Os resultados permitiram concluir que pequenos
desvios na concentração de ácido sulfúrico originam diferenças significativas na previsão
da conversão de ácido nítrico e, consequentemente, da temperatura de reacção, indicando
que o desempenho do modelo é afectado por esta variável. Contudo, este efeito diminui
ao longo da bateria, não se registando diferenças acentuadas entre modelos nos resultados
do nitrador k.

Apesar de não haver uma melhoria na previsão da conversão à saída da bateria decorrente
de alterações na concentração de ácido sulfúrico, a importância de medidas exactas desta
variável é inegável dada a influência da temperatura do primeiro nitrador na formação
dos nitrofenóis. Assim, torna-se claro que a medição da temperatura nos SACs deve ser
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melhorada para aumentar a qualidade dos valores das condições operatórias introduzidas
no modelo mecanístico real.

Nomenclatura

C0 Valor da concentração molar de traçador à entrada numa injecção em degrau

Ce Concentração molar de traçador à entrada

Cexp,SE Concentração molar de MCH experimental sem correcção por evaporação

Cexp,CE Concentração molar de MCH experimental com correcção por evaporação

Ci, j Concentração molar da espécie (ou fase) i na corrente j

Ci, j Concentração molar do composto (ou fase) i na corrente j no domínio de Laplace

Cm, j Concentração mássica do traçador m na corrente j

Cmáx
Concentração molar de traçador à saída em estado estacionário para uma perturbação
em degrau

Cs(t) Concentração molar de traçador à saída em função do tempo t

Cteórica
Concentração molar de MCH calculada por balanço considerando o reactor industrial
como um RCPA

Desvio relativo
Desvio relativo dos valores experimentais (ou reais) em relação aos valores ajustados
(ou experimentais), dado por xexp−xa justado

xexp
×100

E(t) Função densidade de tempos de residência

F(t) Função de distribuição cumulativa de tempos de residência

Mi, j Caudal mássico do composto i na corrente j

MMi Massa molar da espécie i

P Pressão

Q Caudal volumétrico entre dois RCPAs

Qi, j Caudal volumétrico do composto (ou fase) i na corrente j

Qi,in j Caudal volumétrico do composto (ou fase) i injectado

QR Caudal volumétrico de recirculação entre dois RCPAs

QTotal Caudal volumétrico total de alimentação ao reactor industrial

R2 Coeficiente de determinação

T Temperatura

Teb Temperatura de ebulição

t Tempo

tr Tempo de residência médio teórico

tr,exp Tempo de residência médio experimental

V Volume do reactor

XAN Percentagem molar de ácido nítrico que dá origem a MNB

Índices inferiores e superiores
A Fase aquosa



4.7 Conclusão 101

Ag Água

AM Ácido misto

AN Ácido nítrico

B Benzeno

CE Com evaporação

e Entrada

exp Experimental

in j Injecção

k Número de reactores industriais

m Traçador

MCH Metilciclohexano

MNB Mononitrobenzeno

O Fase orgânica

t Tanque

R Recirculação

s Saída

SE Sem evaporação

z1 Zona 1 do Modelo 3

z2 Zona 2 do Modelo 3

Letras Gregas
α Fracção do volume total do reactor industrial ocupado por um RCPA

β Fracção de caudal de curto-circuito

εO Fracção volumétrica de fase orgânica do sistema reaccional

γ Fracção de volume morto

ω Fracção de zona estagnante

ρi, j Massa volúmica do composto (ou fase) i na corrente j

θ Tempo de passagem no reactor pistão ou atraso

%i j,n Percentagem mássica do composto i à saída do reactor n





Capítulo 5

Modelos estatísticos para a formação de
nitrofenóis

5.1 Introdução

O dinitrofenol (DNF) e o trinitrofenol (TNF) são os principais subprodutos do processo
de nitração do benzeno. Apesar de a eliminação do TNF do MNB ser a mais proble-
mática, é do interesse da empresa minimizar os subprodutos fenólicos. O conhecimento
dos mecanismos de formação destes subprodutos é essencial para o desenvolvimento de
modelos mecanísticos. A falta de informação relativa à cinética das reacções de formação
dos nitrofenóis e suas propriedades fisícas, dá lugar à aplicação dos modelos estatísticos,
que tiram partido de dados reais.

A análise de regressão é uma das ferramentas estatísticas mais utilizadas para analisar da-
dos possibilitando encontrar relações entre os vários regressores e a variável de resposta.
A regressão pode ser dividida em dois grupos: regressão univariada e multivariada e a
distinção entre ambas prende-se com a quantidade de variáveis de resposta (Chatterjee e
Hadi, 2006).

O estabelecimento de um modelo matemático empírico permite compreender como o
comportamento de certas variáveis influencia o comportamento de outras (Chatterjee e
Hadi, 2006). Na CUF-QI é grande a quantidade de informação disponível relativa às
variáveis processuais e à qualidade do MNB, o que permite a construção de modelos
estatísticos que descrevam matematicamente a formação de subprodutos dependente das
variáveis do processo. Para tal, é necessário conhecer quais as principais variáveis que
promovem a formação de NF. Na literatura podem encontrar-se alguns trabalhos de in-
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vestigação na área da nitração do benzeno que se estendem à formação dos subprodutos
fenólicos (Hanson et al., 1976; Guenkel et al., 1996; Burns e Ramshaw, 2002; Dummann
et al., 2003; Quadros et al., 2004). Estes autores referem que a formação dos nitrofenóis
depende da temperatura de nitração, da composição do ácido misto, da agitação e da razão
molar entre o caudal de benzeno e ácido nítrico. Na secção seguinte serão sumariados os
efeitos da alteração destas variáveis sobre a formação dos subprodutos.

5.1.1 Influência das variáveis processuais na formação dos subpro-
dutos fenólicos

A temperatura da nitração é reconhecida como uma das variáveis que mais influência tem
na formação dos nitrofenóis. Guenkel et al. (1996) referem que a formação do dinitrofe-
nol e do trinitrofenol pode ser controlada limitando a temperatura máxima da reacção de
nitração adiabática na gama de 135 - 145 ºC. Posteriormente, Burns e Ramshaw (2002)
verificaram uma maior formação de subprodutos a temperatura mais elevada, tendo este
resultado sido confirmado por Dummann et al. (2003). Ensaiando diferentes temperatu-
ras e garantindo uma conversão idêntica, a nitração a temperatura inferior deu origem a
menores quantidades de subprodutos. Estes autores explicam o efeito da temperatura da
reacção com base na mais elevada energia de activação da reacção de formação dos sub-
produtos. Em 2004, Quadros et al. comprovaram a influência desta variável na formação
dos subprodutos, nomeadamente do dinitrofenol, numa gama alargada de temperaturas
(entre 80 a 135 °C).

Relativamente à concentração do ácido sulfúrico no ácido misto é sabido que esta variá-
vel tem impacto na velocidade de reacção de nitração de benzeno devido à promoção da
dissociação do ácido nítrico nos seus iões NO+

2 (Urbanski, 1964). Hanson et al. (1976)
verificaram que um aumento da concentração do H2SO4 no ácido misto, mantendo a con-
centração de HNO3 inalterada, diminuiu a formação dos subprodutos fenólicos, a 35 °C.
Estes autores referem ainda que se obtém uma redução de cerca de 25 % na formação
dos subprodutos quando se aumenta a concentração de ácido sulfúrico no ácido misto de
30 % para 35 % molar. Guenkel et al. (1996) afirmam que a influência da composição
do ácido misto poderá ter duas origens: a formação dos iões NO+

2 e a solubilidade dos
aromáticos na fase ácida. Nesta etapa da discussão, o agente oxidante que dá origem ao
fenol é relevante. Como referido na Secçao 2.1, Guenkel et al. (1996) mencionam que o
agente oxidante é o ácido nítrico não dissociado e que a nitração deve ser levada a cabo
com um ácido misto cuja composição garanta a dissociação total do HNO3. Porém, nessa
mesma patente referem que efectuaram duas reacções de nitração - uma onde o ácido
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nítrico não dissociado não era detectado espectroscopicamente, e outra onde esta espécie
estava presente. Constataram que a formação dos nitrofenóis ocorria em ambos os en-
saios, mas que era menor na solução sem o HNO3 não dissociado. À partida parece haver
uma incoerência nos resultados apresentados nesta patente. Esta situação foi discutida na
Secção 2.1 onde se concluiu que ainda não é possível afirmar qual o agente oxidante que
dá origem ao fenol.

Como referido, a solubilidade dos compostos orgânicos na fase aquosa, e vice-versa, é
também de extrema importância na formação dos subprodutos. Acredita-se que a forma-
ção do fenol ocorre devido à difusão do ácido nítrico, agente oxidante, na fase orgânica
(Burns e Ramshaw, 1999). Schiefferle et al. (1976a) verificaram que um aumento da per-
centagem molar do HNO3 na fase ácida aumenta a solubilidade deste composto no MNB
que está a ser produzido e que esta é tanto maior quanto maior for a concentração do ácido
sulfúrico no ácido misto (Apêndice E.5). Adicionalmente, um aumento da formação do
MNB origina uma maior solubilidade do ácido nítrico na fase orgânica, conduzindo a um
aumento da formação dos nitrofenóis ao longo da conversão.

A agitação da mistura líquido-líquido influencia não só a reacção principal, como a re-
acção de formação dos subprodutos. É sabido que a agitação dispersa a fase orgânica na
fase ácida (Guenkel et al., 1996) promovendo a transferência de massa. Uma vez for-
mado o MNB, a sua transferência para a fase orgânica é também favorecida pela agitação,
diminuindo a velocidade da reacção de dinitração. No caso de microreactores, a transfe-
rência de massa é melhorada com o aumento da velocidade de escoamento, o que segundo
Dummann et al. (2003) promove tanto a reacção principal como as que conduzem a sub-
produtos fenólicos.

A razão molar dos caudais de alimentação de benzeno e ácido nítrico ( FB
FN

) é referida por
Guenkel et al. (1996) como outra variável que influencia significativamente a formação de
nitrofenóis, sendo vantajoso trabalhar com excesso de benzeno para garantir a conversão
completa do ácido nítrico. Segundo Guenkel et al. (1996) o ácido nítrico em excesso
facilitaria a difusão para a fase orgânica com mais formação de compostos secundários.
No seu trabalho, Santos (2005) estudou o processo a diferentes razões de FB

FN
, mantendo

inalteradas a temperatura e a agitação. Este autor verificou que um aumento da razão
molar origina uma diminuição significativa na quantidade de trinitrofenol formada, não
se reflectindo na formação de dinitrofenol.

Na Tabela 5.1 são resumidos os efeitos que um aumento no valor das diversas variáveis
de processo produz na formação dos nitrofenóis.

É importante relembrar que é difícil analisar separadamente a influência de cada variável
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Tabela 5.1: Efeito do aumento das variáveis sobre a formação dos nitrofenóis.

Variáveis Efeito Justificação

Temperatura Aumenta Energia de activação dos nitrofenóis é superior à do MNB.

%ASe Diminui Aumenta a velocidade de formação de MNB.

%ANe Aumenta Maior a solubilidade deste ácido na fase orgânica.

Agitação Aumenta Melhora a transferência de massa.
FB
FN

Diminui Diminui a solubilidade do ácido nítrico na fase orgânica e

aumenta a transferência de massa

do benzeno para a fase ácida.

na formação dos subprodutos uma vez que algumas variáveis são correlacionadas entre
si. Assim, neste trabalho, os modelos estatísticos de previsão de formação de nitrofenóis
serão construídos através de uma técnica de regressão multivariada, denominada regres-
são dos mínimos quadrados parciais (Partial Least Squares Regression - PLS), dado que
as variáveis processuais utilizadas são altamente correlacionadas entre si (Mevik e Weh-
rens, 2007). Apesar deste tipo de regressão estar apto para a construção de modelos com
múltiplas variáveis de resposta, os modelos estatísticos serão construídos para o DNF e
TNF individualmente, como será explicado na Secção 5.3.1.

A obtenção de modelos de previsão empíricos, construídos com base em dados industriais,
necessita de uma prévia análise e preparação dos dados, uma vez que a qualidade do
conjunto de dados é um dos factores mais importantes para atingir bons resultados.

5.2 Análise exploratória de dados

A análise exploratória de dados apresentada neste relatório tem como objectivo estudar
as variáveis processuais através da estatística descritiva, que consiste numa ferramenta
muito utilizada para descrever e sumariar os dados. O primeiro passo para a construção
de modelos de regressão é a recolha de dados, sendo que o conhecimento do processo em
estudo é vital.

5.2.1 Etapa reaccional e possíveis candidatos a regressores

A explicação sucinta do processo de produção do MNB encontra-se na Secção 3.3. A
etapa reaccional é representada na Figura 5.1, que identifica muitas das variáveis que fo-
ram pré-seleccionadas como possíveis regressores: caudais e concentrações das correntes
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de alimentação à bateria e temperatura ao longo dos nitradores. Estudos anteriores (Qua-
dros et al., 2005; Portugal et al., 2009) mostram que o tempo de passagem na bateria, tr,
também influencia a formação dos subprodutos e esta variável foi também considerada.

Misturador

Ácido Nítrico Ácido misto

Ácido Sulfúrico

MAN

%AN

%AS

QAM,e

%ANe, %ASe

TAM

Fase orgânica
MO,e

H
2
SO

4
 

fraco

MNB bruto

Etapa de reacção e separação

T1, Tk-1, Tk

DNF, TNF

%B
Br

%B

...

Figura 5.1: Etapa reaccional do processo de produção do MNB.

Tendo em consideração o objectivo principal deste estudo estatístico as variáveis de res-
posta são as quantidades de DNF e TNF presentes em amostras da corrente de MNB
bruto, enquanto que as variáveis independentes, ou regressores, analisadas foram:

• Temperaturas dos nitradores, T1, Tk−1 e Tk;

• Temperatura do ácido misto, TAM e caudal volumétrico, QAM,e, à entrada;

• Caudal mássico de ácido nítrico, MAN , e de fase orgânica, MO,e;

• Percentagens mássicas de ácidos nítrico, %AN, e sulfúrico, %AS nas soluções con-
centradas;

• Percentagens mássicas de ácidos nítrico, %ANe, e sulfúrico, %ASe, no ácido misto
à entrada da bateria;

• Razão molar dos caudais de alimentação de benzeno e ácido nítrico à entrada da
bateria, FB

FN
.

• Percentagem mássica de benzeno no MNB bruto, %BBr

• Tempo de passagem na bateria, tr;

As cinco primeiras variáveis (temperaturas e caudais) correspondem a variáveis medidas
na instalação fabril e armazenadas no sistema de controlo distribuído (DCS) da CUF-QI,
enquanto as percentagens mássicas do ácido nítrico na fase aquosa e de benzeno na fase
orgânica são analisadas periodicamente no laboratório de análises da empresa. O tempo
de passagem na bateria é calculado pela Equação (5.1) enquanto a razão molar FB

FN
é obtida



108 Modelos estatísticos para a formação de nitrofenóis

através da Equação (5.2).

tr =
V

QTotal,e
(5.1)

FB

FN
=

MO,e ×MMAN ×%B
MAN ×MMB ×%AN

(5.2)

Neste estudo a velocidade de agitação não foi incluída uma vez que nos reactores indus-
triais esta variável não é manipulada.

Os modelos estatísticos de previsão de nitrofenóis serão construídos com base nos dados
industriais de 2011, pelo que a análise exploratória a seguir apresentada será efectuada a
este conjunto de dados, utilizado como conjunto de treino.

5.2.2 Preparação dos dados industriais

Os dados recolhidos num ano de produção apresentam uma gama de valores larga devido
ao leque de regimes de produção (entre 44 e 111 %). Uma triagem preliminar visou
remover as observações que correspondem a etapas de arranque da instalação e a valores
anormais com origem em problemas no sistema DCS ou mesmo nos equipamentos de
medição analíticos. Sendo as variáveis de resposta determinadas na corrente de MNB
bruto, resultante da junção das correntes de saída das duas linhas de produção, os dados
industriais referentes a dias em que as baterias de reactores operavam a regimes diferentes
foram também excluídos deste estudo.

A análise do conjunto de dados incluiu ainda a avaliação de observações extremas. Dada
a dimensão do conjunto de treino, para facilitar a análise, este foi dividido em três grupos
de acordo com o regime de produção: 44-78 %, 78-94 % e 94-111 %. Uma análise
mais detalhada de cada conjunto, agora com uma centena de observações, permitiu ainda
descartar vários pontos outliers.

Uma vantagem da análise dos dados consiste na avaliação das variáveis regressoras pré-
seleccionadas e algumas foram excluídas do estudo dado não acrescentarem informação
adicional relativamente a outras. Entre estas inclui-se a temperatura do nitrador k − 1,
fortemente relacionada com a temperatura do reactor k; os caudais mássicos de benzeno e
ácido nitrico que são fortemente correlacionados entre eles e cuja influência na formação
dos nitrofenóis é tida em consideração na variável FB

FN
; a concentração das soluções de

ácido nítrico e sulfúrico nas soluções concentradas que estão directamente relacionadas
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com a composição do ácido misto (%ANe e %ASe) e a percentagem mássica de benzeno
na corrente de MNB bruto (%BBr).

Na Tabela 5.2 são apresentados os parâmetros que permitem caracterizar e sumariar o
conjunto de dados constituído por 476 observações para cada variável. Os valores apre-
sentados foram normalizados, dividindo cada observação por um valor de referência.

Tabela 5.2: Resumo da estatística descritiva das variáveis em estudo.

Variáveis Média s s2(×104) CV
T1 1,03 0,03 0,91 2,93
Tk 1,10 0,02 0,26 1,46

TAM 0,72 0,01 0,10 1,41
QAM,e 1,20 0,15 22,31 12,44
%ANe 0,07 4,50×10−3 0,02 6,33
%ASe 0,82 9,00×10−3 0,08 1,10

tr 5,67 0,77 597,8 13,63
FB
FN

1,16 0,02 0,54 2,00
DNF 0,50 0,09 7,76 17,55
T NF 0,29 0,08 6,62 27,80

A medida de dispersão mais comum é o desvio-padrão (s) e na Tabela 5.2 observa-se que
as variáveis que apresentam maior desvio-padrão são o tempo de passagem e o caudal
volumétrico de ácido misto, seguido das quantidades de DNF e TNF. O caudal de ácido
misto é uma das variáveis de controlo do processo, o que pode explicar a dispersão re-
gistada nas referidas variáveis. De facto, uma alargada gama de regimes de produção
justifica o elevado valor do desvio-padrão do caudal de ácido misto e do tempo de passa-
gem, assim como da quantidade de subprodutos formados. Apesar da dispersão para as
restantes variáveis ser considerada pequena, como acontece com a temperatura, ligeiros
aumentos nesta variável conduzem a uma maior formação de subprodutos, como será ve-
rificado adiante neste capítulo. As variáveis com elevado desvio-padrão são também as
que apresentam maior variância (s2).

O coeficiente de variabilidade (CV ) mede a variabilidade relativa de um conjunto de da-
dos. Por ser um número adimensional, é útil para comparar diferentes conjuntos de dados
com médias muito diferentes. As variáveis que apresentam maior coeficiente de varia-
bilidade são as que possuem maior dispersão. A Tabela 5.2 mostra que o dinitrofenol
apresenta menor variabilidade que o trinitrofenol.

A construção de um modelo de regressão implica a utilização de variáveis que, de certa
forma, interfiram com a variável de resposta escolhida. Um método muito eficiente para
identificar possíveis relações entre as variáveis é a utilização de gráficos de dispersão. Nas
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Figuras 5.2 e 5.3 são apresentados os gráficos de dispersão para cada uma das variáveis
independentes em função das variáveis de resposta.
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Figura 5.2: Gráficos de dispersão das possíveis variáveis regressoras em função da variá-
vel de resposta, DNF.

De destacar a fraca relação encontrada entre a quantidade de dinitrofenol e a maior parte
das variáveis estudadas (Figura 5.2). Esta situação pode ser prejudicial para a construção
de um modelo estatístico que preveja a sua formação, uma vez que a capacidade expli-
cativa das variáveis na formação de DNF é muito baixa. Porém, destaca-se a influência
positiva da temperatura do primeiro nitrador. De realçar que, no caso da fábrica de MNB
da CUF-QI, a formação de DNF dá-se maioritariamente no primeiro nitrador, como se
poderá confirmar nos resultados do Capítulo 6. Este efeito da temperatura já era espe-
rado, como a Tabela 5.1 documenta. Relativamente à temperatura do último reactor não
é visível uma influência clara na quantidade de DNF. Entre as outras variáveis estudadas
nota-se uma ligeira influência, acompanhada de alguma dispersão, da razão FB

FN
e da com-

posição do ácido misto, ainda que o efeito observado seja inverso ao esperado e que foi
referido na Secção 5.1.1.

A Figura 5.3 revela que a quantidade de trinitrofenol formada está fortemente correlacio-
nada com as temperaturas no primeiro e último nitradores, bem como com a composição
do ácido misto à entrada. Segundo a Figura 5.3, é esperada uma contribuição positiva da
temperatura do último nitrador e da percentagem mássica de ácido nítrico no ácido misto,
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Figura 5.3: Gráficos de dispersão das possíveis variáveis regressoras em função da variá-
vel de resposta, TNF.

enquanto que a temperatura do primeiro nitrador e a percentagem mássica em ácido sulfú-
rico tem uma influência oposta. A relação com a temperatura (do último nitrador) e com a
concentração de ácido sulfúrico é bem conhecida pelos especialistas da nitração (Hanson
et al., 1976; Guenkel et al., 1996; Dummann et al., 2003), como foi discutido anterior-
mente na Secção 5.1.1. No caso da percentagem mássica do ácido nítrico no ácido misto,
o efeito sobre a quantidade de TNF é concordante com a explicação dada na Secção 5.1.1.

Surpreendente é a relação com a temperatura do primeiro nitrador. Porém, é necessário
notar que, no caso da fábrica da CUF-QI, uma maior temperatura à saída da bateria está
normalmente associada a um maior regime de produção. Consequentemente, um maior
regime implica um menor tempo de passagem na bateria, inclusive no primeiro nitra-
dor onde a temperatura será inferior relativamente à temperatura a regimes mais baixos.
Assim, a influência negativa da temperatura do primeiro nitrador na formação do trini-
trofenol está relacionada com o regime de produção e com uma menor conversão neste
nitrador. Estes resultados reflectem efeitos conjugados derivados da forte correlação entre
as variáveis.

O estudo aqui efectuado serviu não só para organizar o conjunto de treino, mas também
para detectar as observações inconsistentes e as variáveis que não fornecem informação
adicional ao processo. Isto permite seguir para a etapa da construção dos modelos es-
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tatísticos de previsão de nitrofenóis, garantindo a boa qualidade dos dados industriais a
utilizar.

5.3 Métodos de regressão

A regressão linear múltipla (RLM), onde os coeficientes dos modelos são obtidos pelo mé-
todo dos mínimos quadrados é, geralmente, o método eleito para efectuar regressões linea-
res. Segundo Montgomery et al. (2007) um modelo de regressão simples pode escrever-se
da seguinte forma:

yi =β0 +β1xi1 +β2xi2 +β3xi3 + ...+βlxil + εi

=β0 +
l

∑
j=1

β jxi j + εi, i = 1,2,...,n
(5.3)

onde n é o número total de observações e l é o número de variáveis independentes (ou
regressoras). Na forma matricial, a Equação (5.3) transforma-se em:

y = Xβ + ε

com y =


y1

y2
...

yn

, X =


1 x11 x12 · · · x1l

1 x21 x22 · · · x2l
...

...
...

...
1 xn1 xn2 · · · xnl

, β =


β1

β2
...

βp

 e ε =


ε1

ε2
...

εn


onde y é o vector (n× 1) das variáveis dependentes, X é a matriz (n× p) das variáveis
regressoras, com p = l + 1, β e ε são os vectores dos coeficientes de regressão e dos
erros, respectivamente.

O objectivo da utilização do método dos mínimos quadrados é encontrar o vector dos coe-
ficientes estimados, β̂ , que minimize a soma dos quadrados dos erros, S(β ) (Montgomery
et al., 2007).

S (β ) =
n

∑
i=1

ε2
i = εT ε = (y−Xβ )T (y−Xβ )

O valor mínimo anula a derivada de S(β ) em ordem a β conduzindo à Equação (5.4):

XT X β̂ = XT y ⇔ β̂ =
(
XT X

)−1
XT y (5.4)
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A igualdade apresentada na Equação (5.4) apenas é válida se a matriz (XT X)−1 existir,
ou seja, se os regressores forem linearmente independentes.

O vector β̂ permite construir o modelo de regressão a partir das variáveis regressoras,
através da seguinte expressão (Montgomery et al., 2007):

ŷ = X β̂

Num modelo linear a existência de dois, ou mais, regressores altamente correlacionados,
que se designa por multicolinearidade, implica que uma alteração no valor de um regres-
sor irá afectar o(s) outro(s) proporcionalmente. A presença de multicolinearidade conduz
a imprecisão na determinação dos coeficientes de regressão e dificulta o cálculo da inversa
da matriz XT X , uma vez que os regressores não são linearmente independentes. São vá-
rios os procedimentos para ultrapassar as limitações impostas pela multicolinearidade. A
primeira estratégia consiste em remover dos dados algumas das variáveis correlacionadas
(Chatterjee e Hadi, 2006). No entanto, quando são utilizados dados industriais sujeitos
a ciclos de controlo do processo que conduzem a variáveis inevitavelmente dependentes
umas das outras, impõe-se a utilização de métodos de regressão alternativos. Chatter-
jee e Hadi (2006) recomendam a utilização da regressão ridge (RR) ou da regressão dos
componentes principais (Principal Components Regression - PCR), que permitem obter
valores dos coeficientes estimados mais rigorosos, bem como reduzir os erros de previ-
são. Todavia o coeficiente de determinação (R2) será menor. Para além destes métodos
Helland (1988) confirmou que a regressão PLS seria uma via alternativa para ultrapassar
a multicolinearidade.

Os métodos PCR e PLS derivam da análise dos componentes principais (Principal Com-

ponent Analysis - PCA) que transforma variáveis correlacionadas em variáveis não cor-
relacionadas (variáveis latentes), denominadas componentes principais. A vantagem da
utilização da técnica PCA advém da possibilidade de explicar grande parte da variação
dos dados através da construção de vários componentes principais que, para além de re-
duzirem significativamente a dimensão dos dados, são independentes entre eles (Jolliffe,
2002). Na análise PCA são escolhidos os componentes principais que explicam a má-
xima variabilidade dos dados. Uma vez que as medidas de variabilidade são sensíveis à
escala, para que as contribuições possam ser facilmente comparáveis é importante nivelar
todas as observações de cada variável, o que pode ser efectuado por subtracção da média
e divisão pelo desvio-padrão

(xi−x̄
s

)
. Esta normalização é conhecida como autoescalona-

mento e é também efectuada nos métodos de regressão a seguir expostos. As variáveis
independentes passam a ser denominadas zi, j ou, na forma matricial, Z. Os componen-
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tes principais são definidos como uma combinação linear das variáveis independentes,
sendo os pesos de cada variável dados pelos coeficientes do vector próprio da matriz de
variâncias-covariâncias, os loadings (L j,c). Na forma matricial, cada combinação linear
toma a forma:

Tc = ZLc, c = 1,...,m

onde c é o índice referente ao número de componentes principais, Lc é o vector (l × 1)
dos loadings, Tc é o vector (n×1) dos scores e Z = [Z1,Z2,...,Zl] é uma matriz (n× l), em
que cada Z j é um vector (n× 1). Os scores são obtidos por introdução dos valores das
variáveis no componente principal, ou seja ti,c = zi, jL j,c.

Apesar de ser uma técnica com várias vantagens sob o ponto de vista da análise de dados,
esta não é utilizada na determinação de relações entre variáveis. Para isso, existem outros
métodos, como o PCR e PLS, que tiram partido das vantagens da técnica PCA para cons-
truir modelos fiáveis utilizando variáveis correlacionadas. O método PCR é executado
em dois passos. Inicialmente, através da técnica PCA, os regressores são transformados
em variáveis latentes, ou componentes principais, para extrair a maior variação possível
referente às variáveis independentes. Posteriormente, a variável de resposta é represen-
tada em função dos componentes, e a aplicação do método dos mínimos quadrados ao
novo conjunto de dados conduz a uma relação linear entre os componentes principais e
a variável dependente. Como os componentes principais são combinações lineares dos
regressores, o método PCR dá origem a um modelo linear (Yeniay e Goktas, 2002).

Ao contrário da PCR referida acima, a regressão PLS tem também em consideração a
estrutura dos dados das variáveis de resposta. O modelo obtido é modificado de modo a
maximizar a covariância entre os scores dos zi, j e dos yi, resultando assim numa relação
linear entre os regressores e as variáveis de resposta.

Apesar das evidentes diferenças na construção destes dois últimos modelos baseados na
técnica PCA, ambos originam previsões semelhantes. Contudo a regressão PLS tende a
gerar menos componentes principais do que a técnica PCR (Helland, 1988). Outra van-
tagem do PLS sobre o PCR surge quando existe uma variável x com pouca variação mas
fortemente correlacionada com y. O método PCR irá excluir esta variável pois apresenta
pouca variação, mas o método PLS irá considerá-la importante devido à sua forte corre-
lação com a variável de resposta (Mevik e Wehrens, 2007).

A nível industrial, onde a gama de trabalho de certas variáveis é relativamente restrita, a
construção de modelos estatísticos está limitada. Por exemplo, no sistema em causa, a
percentagem mássica de ácido sulfúrico no ácido misto apresenta uma gama de trabalho
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reduzida, mas esta não pode deixar de ser contabilizada no modelo de previsão devido
à forte influência que exerce sobre a reacção, como referido no Capítulo 2 e confirmado
na Figura 5.3. Assim, o método PLS foi eleito para tratar os dados industriais, devido
à necessidade de extrair o máximo de informação entre a variável de resposta e os seus
regressores, independentemente do grau de variação destes últimos (Wold et al., 1984).

5.3.1 Regressão por mínimos quadrados parciais (PLS)

A regressão PLS pode ser dividida em dois métodos: PLS1 - uma variável de resposta
e PLS2 - duas ou mais variáveis dependentes (Brereton, 2003). Apesar de no modelo
de formação do dinitrofenol e do trinitrofenol as variáveis explicativas serem as mesmas,
optou-se por construir modelos individuais. Em Esbensen et al. (2002) é referido que
a experiência confirma melhores modelos de previsão do método PLS1 quando compa-
rado com o PLS2. O autor justifica com as vantagens na decomposição da matriz Z nos
componentes principais que é efectuada em relação a apenas uma variável de resposta,
ao contrário do que acontece no método PLS2. Ao efectuar a decomposição da matriz Z

tendo em consideração todas as variáveis em simultâneo, o efeito das variáveis regresso-
ras é atenuado. Assim, foi seleccionado o método PLS1 para a construção dos modelos
estatísticos de previsão de formação de nitrofenóis, com modelos distintos para o DNF e
para o TNF.

Resumidamente, o método PLS1 decompõe o conjunto de dados das variáveis indepen-
dentes autoescalonadas em componentes principais através da técnica PCA, de acordo
com (Helland, 1988):

Z = T1LT
1 +T2LT

2 +T3LT
3 + ...+TmLT

m +Em (5.5)

em que Em é a matriz (n× l) dos resíduos. O vector y entra na estrutura dos dados, por
decomposição nos componentes principais:

y = T1q1 +T2q2 +T3q3 + ...+Tmqm +Fm (5.6)

onde Fm é o vector (n×1) dos resíduos, qc são escalares análogos aos loadings do vector
y e os vectores Tc são os da Equação (5.5). Porém, nesta etapa ainda não há uma boa
relação entre a matriz Z e o vector y, uma vez que os valores de Tc foram determinados
tendo apenas em consideração o conjunto das variáveis independentes. Para determinar os
novos valores de Tc e Lc que descrevem uma boa relação entre Z e y é necessário recorrer
a algoritmos, que se encontram descritos em Geladi e Kowalski (1986) e Helland (1988).
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Nesta secção apresentou-se sucintamente a teoria da regressão PLS. A decomposição
dos dados em loadings e scores, assim como a relação entre as variáveis independentes e
dependentes são efectuadas automaticamente pelo software de estatística usado, Minitab

16, e analisadas para garantir que o modelo obtido é o mais adequado. O desenvolvimento
de modelos empíricos através da regressão PLS segue a seguinte sequência:

• Preparação e tratamento dos dados - Eliminação de pontos incongruentes e com
variáveis em falta. Estudo preliminar da influência das variáveis independentes.
A preparação e tratamento dos dados industriais para este estudo foi efectuada na
Secção 5.2.

• Selecção do número de componentes principais - O número de componentes
principais óptimo é aquele que traduz a maior variabilidade dos dados em estudo
sem perda de informação importante para o sistema. Por norma, o software dá
indicação de um número óptimo, mas este terá de ser avaliado pelo utilizador.

• Análise de variância - Encontrado o número óptimo de componentes principais é
possível obter as expressões matemáticas que descrevem as variáveis de resposta
em função das variáveis independentes. A significância estatística do modelo en-
contrado é avaliada através da análise da tabela ANOVA.

• Detecção e eliminação de outliers - O estudo dos resíduos normalizados é muito
útil para detectar valores extremos ou observações que não se enquadrem na es-
trutura de dados. Mais adiante serão referidos os vários parâmetros que permitem
detectar estes outliers. A sua existência e eliminação obrigará a reiniciar o procedi-
mento descrito a partir do segundo ponto.

• Confirmação da adequação do modelo - A confirmação da adequação do modelo
consiste em garantir que o modelo é estável e que os pressupostos enumerados
anteriormente são válidos. Essa avaliação é feita através da análise dos resíduos
normalizados.

Os pontos listados acima serão discutidos em maior detalhe, em seguida:

Selecção do número de componentes principais

São várias as estratégias que auxiliam na decisão sobre o número de componentes princi-
pais a utilizar.

Quando o objectivo da construção do modelo estatístico é a previsão de resultados futu-
ros recorre-se à validação cruzada para determinar o número de componentes principais
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óptimo (Brereton, 2003). A validação cruzada divide aleatoriamente o conjunto de dados
num subconjunto de treino e de teste, estima os coeficientes do modelo para o subcon-
junto de treino e valida-o usando o subconjunto de teste. Segundo Esbensen et al. (2002),
esta divisão dos dados pode ser efectuada de duas formas, ao critério do utilizador:

• k-fold cross validation ou segmented cross validation: o conjunto de dados é di-
vidido em k subgrupos. Um destes subgrupos é utilizado como o subconjunto de
teste enquanto os restantes k−1 são utilizados como subconjuntos de treino. Este
procedimento é repetido até que todos os k subgrupos tenham sido utilizados como
subconjunto de teste.

• Leave-one-out: Igual à técnica anterior, sendo o número de subgrupos igual ao
número de observações, k = n.

Neste trabalho, utilizou-se a validação cruzada leave-one-out, apesar de esta ser normal-
mente seleccionada quando o conjunto de dados é pequeno. A principal desvantagem
desta técnica em relação à validação cruzada k-fold é o tempo de validação, que não é um
critério impeditivo neste caso em específico.

A validação cruzada calcula o parâmetro PRESS (Predicted Residual Sums of Squares)
que determina a capacidade de previsão do modelo através do somatório dos quadrados
dos resíduos de previsão:

PRESS =
n

∑
i=1

(
yi − ŷ(i)

)2 (5.7)

onde ŷ(i) é o valor estimado por validação-cruzada para a observação i. O coeficiente de
determinação de previsão, R2

prev, é calculado com base no valor de PRESS:

R2
prev = 1− PRESS

SQT
= 1−

∑n
i=1
(
yi − ŷ(i)

)2

∑n
i=1 (yi − y)2 (5.8)

O modelo é escolhido com o auxílio de um gráfico de valores de PRESS, ou R2
prev, em fun-

ção do número de componentes do modelo, sendo de seleccionar o modelo que apresente
o valor mais baixo de PRESS (ou R2

prev mais elevado) (Geladi e Kowalski, 1986).

Análise de Variância

A análise de variância avalia se, existindo relação entre as variáveis dependentes e inde-
pendentes, esta se deve ao acaso ou pode ser explicada estatisticamente. Com o auxílio
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de um teste de hipóteses, são determinados os parâmetros estatísticos que analisam a ve-
racidade da hipótese nula (H0), definida, neste caso, tal que β j = 0. Para rejeitar H0 é
necessário que seja verificada a desigualdade (5.9), onde o valor-f (F0) deverá ser maior
que o valor-f crítico (Fcrit) tabelado para o nível de confiança exigido, α = 0,05, e tendo
em conta os graus de liberdade do modelo em estudo:

F0 > Fcrit(α,l,n−GL−1) (5.9)

Na Equação (5.9), GL é o número de graus de liberdade da regressão e n é o número de
observações utilizadas na construção do modelo. O F0 é determinado tendo em conside-
ração a Equação (5.10).

F0 =
SQR
GL

SQRes
(n−GL−1)

=
MQR

MQRes
(5.10)

onde SQR é o somatório dos quadrados da regressão, SQRes é o somatório dos quadrados
dos resíduos, MQR e MQRes são as médias dos quadrados de regressão e dos resíduos,
respectivamente. O somatório dos quadrados total (SQT ) é igual à soma de SQR com
SQRes e são calculados através das Equações (5.11).

SQT = (yi − y)2 (5.11a)

SQR = (ŷi − y)2 (5.11b)

SQRes = (yi − ŷi)
2 (5.11c)

A análise de variância permite ainda determinar outro parâmetro: o valor-p. Este parâ-
metro é uma medida da probabilidade de a hipótese nula ser verdadeira, sendo a signifi-
cância do modelo tanto maior quanto mais baixo for o valor-p. Na prática, o modelo é
considerado estatisticamente significativo se o valor-p for inferior ao grau de confiança
estabelecido, sendo esta uma condição necessária para a rejeição da hipótese nula.

Detecção e eliminação de outliers

As observações outliers são caracterizadas como valores extremos que podem influen-
ciar a análise e interpretação dos resultados (Montgomery et al., 2007). Existem três
parâmetros estatísticos para a sua identificação: leverages, distância de Cook e o DFITS

(Chatterjee e Hadi, 2006). Os leverages são uma medida da distância entre o valor de
cada observação e a média de todas as observações, para cada variável. São consideradas
outliers as observações com leverage superior a 2m

n , sendo m o número de componentes
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principais. A distância de Cook (Di) determina o impacto de cada observação nos co-
eficientes de regressão obtidos com e sem a observação i (Chatterjee e Hadi, 2006). O
parâmetro DFITS, muito semelhante à distância de Cook, mede a diferença normalizada
entre o valor da observação i estimada pelo modelo quando esta observação faz parte do
conjunto de treino e quando é ignorada (Chatterjee e Hadi, 2006). Neste estudo, a detec-
ção de outliers será efectuada pela análise dos resíduos normalizados e pelos valores de
leverages.

No conjunto de treino resultante da análise exploratória descrita na Secção 5.2, ainda
foram detectadas observações com elevado valor de leverage. Estes foram determina-
dos pelo software Minitab 16, segundo a Equação (5.12), onde são utilizados apenas os
elementos da diagonal da matriz T

(
T T T

)−1 T T .

hii =
(

T
(
T T T

)−1
T T
)

ii
+

1
n

(5.12)

onde T = [T1,T2,...,Tm] é uma matriz (n×m) correspondente os scores de Z.

A análise dos resíduos normalizados é também muito utilizada e estes correspondem aos
resíduos studentized, calculados segundo a Equação (5.13).

ri =
ei√

MQRes (1−hii)
(5.13)

onde ei = yi − ŷi e hii são os valores de leverages. Estes resíduos possuem média igual a
zero e variância praticamente unitária. Normalmente, consideram-se outliers os resíduos
normalizados com valores fora do intervalo ±2 (Chatterjee e Hadi, 2006). Para além
disso, uma análise detalhada da estrutura dos resíduos permite avaliar a estabilidade do
modelo construído.

Confirmação da adequação do modelo

Um modelo adequado é um modelo estável que não dá origem a conclusões completa-
mente diferentes quando são utilizadas amostras diferentes (Montgomery et al., 2007).
Para tal, devem ser válidos os pressupostos seguintes:

1. A relação entre a resposta y e cada um dos regressores deve ser linear - Confirma-
ção em gráficos de resíduos normalizados em função de cada uma das variáveis. A
dispersão deve ser aleatória numa banda horizontal com centro no ponto zero.

2. A média do termo do erro deve ser zero e ter variância constante - A primeira
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parte deste pressuposto é confirmado através de gráficos dos resíduos em função da
variável de resposta, que também devem apresentar dispersão aleatória numa banda
horizontal com centro no ponto zero. A variância constante é assegurada por uma
distribuição aleatória dos resíduos em torno do ponto zero quando colocados por
ordem cronológica.

3. Os erros devem apresentar uma distribuição normal e não devem ser correlacio-

nados - A distribuição normal dos resíduos pode ser confirmada através da cons-
trução do histograma. O gráfico de probabilidade normal também comprova este
tipo de distribuição se os resíduos normalizados em função da percentagem cumu-
lativa coincidirem com a recta esperada para uma distribuição normal. Por outro
lado, a correlação entre os resíduos é verificada num gráfico dos resíduos ordenado
cronologicamente.

A detecção dos outliers e a análise dos resíduos normalizados são as últimas etapas da
construção dos modelos estatísticos. Uma vez confirmada a adequação do modelo e a
inexistência de valores extremos, a construção do modelo é dada como terminada. Como
se verá adiante (Secção 5.4.2) segue-se uma etapa de validação, preferencialmente com
um conjunto de dados diferente do utilizado durante a construção.

5.4 Modelos estatísticos com dados da fábrica

5.4.1 Construção dos modelos estatísticos

A análise exploratória de dados efectuada na Secção 5.2 reduziu os candidatos a regres-
sores dos modelos estatísticos às variáveis na Tabela 5.2.

Modelo de previsão para o dinitrofenol

Aplicando a regressão pelo método PLS1 ao conjunto de treino, referente ao ano de 2011,
a análise dos leverages e dos resíduos normalizados reduziu o conjunto de dados a 470
observações, por eliminação de outliers. Com este conjunto de dados, o software Minitab

16 seleccionou, por validação cruzada leave-one-out, oito componentes principais para
um modelo que apresenta maior valor de R2

prev e explica 39,6 % da variação dos dados
(R2). A Figura 5.4 ilustra a evolução dos coeficientes de determinação e de determinação
de previsão do modelo (R2 e R2

prev, respectivamente) em função do número crescente de
componentes principais considerados.
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Figura 5.4: Selecção do número óptimo de componentes principais do modelo de previ-
são do DNF.

Na Figura 5.4 é visível que a variação dos parâmetros R2 e R2
prev é desprezável a partir

do sexto componente, tendo sido escolhido o modelo com seis componentes, que explica
39,1 % dos dados, com uma capacidade preditiva de 36,7 %. A pouca variabilidade das
condições de entrada do processo, típica nas instalações fabris, bem como o reduzido nú-
mero de variáveis fortemente correlacionadas com a quantidade de DNF (Figura 5.2) pode
explicar estes baixos valores de coeficiente de determinação. A análise de variância do
modelo de previsão teve por base um teste de hipóteses, recorrendo ao programa Minitab

16, sendo os resultados apresentados na Tabela 5.3.

Tabela 5.3: Análise de variância do modelo de previsão do DNF.

GL SQ s2 F0 Valor-p
Regressão (R) 8 45,1 5,6 37,7 ≤ 0,001
Resíduos (Res) 461 69,0 0,1

Total (T) 469 114,1

O Fcrit tabelado para as condições em estudo (Fcrit ≈ 1,93) é muito inferior ao F0 obtido
pela análise de variância (Tabela 5.3), confirmando a rejeição da hipótese nula. Adici-
onalmente, a Tabela 5.3 mostra um valor-p inferior a 0,001, que justifica a rejeição da
hipótese nula, confirmando a significância estatística do modelo em estudo.

O modelo de seis componentes obtido para a previsão da formação de DNF recorrendo
ao conjunto de treino relativo ao ano de 2011 é válido para a etapa de nitração nas con-
dições de operação do processo apresentadas no Apêndice C.1. Na Equação (5.14), os
coeficientes do modelo são normalizados uma vez que as variáveis foram autoescalona-
das (representadas com ∗). A análise da magnitude dos coeficientes permite concluir que
a temperatura do primeiro nitrador, bem como a do nitrador k são as variáveis que mais
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influenciam a formação de DNF.

DNF∗ = 0,96T ∗
1 −0,50T ∗

k −0,14T ∗
AM +0,18Q∗

AM,e +0,08
FB

FN

∗

+0,14t∗r +0,32%AN∗
e −0,29%AS∗e (5.14)

A Equação (5.14) mostra que existe uma relação directa entre a temperatura do primeiro
nitrador e a formação de dinitrofenol, que está de acordo com o esperado e justificado nas
Secções 5.1.1 e 5.2. Porém, a regressão indica que a temperatura do último nitrador é a
segunda variável com maior peso, apesar de não se verificar uma forte relação entre esta
e a quantidade de dinitrofenol na Figura 5.2. Como se constatou na Secção 5.2, as tem-
peraturas do primeiro e último nitradores têm impactos inversos na formação de cada NF.
Uma maior temperatura no último nitrador está associada a regimes de produção elevados
que, por sua vez, originam menores temperaturas no primeiro nitrador devido ao aumento
do caudal total de alimentação e, consequentemente, menores extensões da reacção (Sec-
ção 5.2.2). Uma vez que a formação de DNF aumenta com o aumento de temperatura,
torna-se evidente a influência da temperatura do primeiro nitrador neste subproduto.

A contribuição da composição do ácido misto é clara. Urbanski (1964) indica que a força
do ácido sulfúrico tem um grande impacto na dissociação do ácido nítrico em iões nitrónio
explicando a relação inversa entre a concentração do ácido sulfúrico, %AS∗e , e a formação
de dinitrofenol. A influência da concentração de ácido nítrico, %AN∗

e , pode estar relacio-
nada com o aumento da solubilidade do ácido nítrico na fase orgânica (Schiefferle et al.,
1976a). Segundo Guenkel et al. (1996), a reacção principal ocorre no filme da fase aquosa
enquanto a reacção de formação do fenol se dá na fase orgânica, justificando a influência
positiva de uma maior concentração de ácido nítrico na formação do DNF.

Por outro lado, não há uma explicação para a relação positiva encontrada entre a razão
molar de caudais de alimentação e o DNF, que reflecte a tendência observada na Figura 5.2
e que contradiz a teoria apresentada por Guenkel et al. (1996) (Secção 5.1.1).

Um modelo com elevado poder preditivo deveria apresentar uma relação linear entre os
valores experimentais e os estimados pelo modelo, com declive próximo da unidade, o
que não se regista na Figura 5.5a. A inexistência de uma relação linear entre os valores
estimados e os experimentais confirma uma baixa capacidade de previsão do modelo para
o DNF, já evidenciada pelo baixo valor de R2

prev.

Na Figura 5.5a não se registam grandes diferenças entre os valores obtidos pelo modelo e
por validação-cruzada, que indicariam observações outliers, podendo-se concluir que não
há dados com forte influência sobre o modelo para o DNF.
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Figura 5.5: a - Valores estimados em função dos valores experimentais; b - Identificação
de observações outliers e com elevado leverage, para o modelo de previsão do DNF.

A Figura 5.5b ilustra a relação entre os leverages e os resíduos normalizados, onde está
representado o valor de leverage a partir do qual as observações são consideradas out-

liers (leverage > 2m
n = 0,026). Apesar de se observarem alguns pontos fora da região

delimitada (leverages> 0,026 e resíduos normalizados com valores fora do intervalo ±2)
o seu valor não é suficientemente elevado para considerar que estes possuem uma forte
influência sobre o modelo. A ausência de justificação a nível processual impediu a remo-
ção destas observações e a construção do modelo estatístico irá prosseguir sem que estes
sejam excluídos.

Os gráficos dos resíduos normalizados em função de cada um dos regressores são apre-
sentados na Figura C.1 em apêndice e mostram não existir padrão óbvio entre os resíduos
e qualquer um dos regressores, comprovando assim a boa adequação do modelo sem ne-
cessidade de recorrer à transformação das variáveis.

O segundo pressuposto que dita que a média do termo dos resíduos deve ser zero e vari-
ância constante pode ser verificado na Figura 5.6. Na Figura 5.6b o gráfico de resíduos
em função dos valores estimados confirma um padrão aleatório como desejável. A repre-
sentação dos resíduos em função da ordem das observações, Figura 5.6d, comprova não
se registar uma alteração da variância ao longo do tempo, uma vez que os dados estão
ordenados cronologicamente.

Por fim, a distribuição normal dos resíduos é confirmada se estes apresentarem uma re-
lação linear quando construídos em função da curva cumulativa da distribuição normal e
o histograma dos resíduos exibir uma distribuição próxima da distribuição normal, seme-
lhante ao que é visível nas Figuras 5.6a e 5.6c.
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Figura 5.6: Análise dos resíduos normalizados obtidos na construção do modelo de pre-
visão de formação do DNF.

Modelo de previsão para o trinitrofenol

O procedimento seguido na construção do modelo de previsão do TNF foi semelhante ao
do modelo do DNF. A análise das observações permitiu concluir não haver justificação
para a remoção de dados do conjunto de treino, apresentado na Secção 5.2, e este deu ori-
gem a um modelo de oito componentes, seleccionado automaticamente pelo software de
estatística Minitab 16 (Figura 5.7). A Figura 5.7 mostra que a partir do sexto componente
não há alteração significativa dos parâmetros R2 e R2

prev, pelo que foi este o número de
componentes seleccionado. Este modelo explica 67,3 % da variação dos dados e possui
uma capacidade explicativa de 66,0 %.

A expressão matemática que define o modelo de previsão de formação de TNF é apresen-
tada na Equação (5.15), onde as variáveis estão autoescalonadas.

T NF∗ =−0,76T ∗
1 +0,75T ∗

k +0,24T ∗
AM −0,49Q∗

AM,e −0,07
FB

FN

∗

+0,16t∗r −0,01%AN∗
e −0,32%AS∗e (5.15)

As temperaturas do primeiro e último nitradores são também as variáveis com maior
influência na formação do trinitrofenol, mas aqui com uma relação inversa à obtida no
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Figura 5.7: Selecção do número óptimo de componentes principais do modelo de previ-
são do TNF.

modelo do DNF e inversa entre si. Para além da temperatura, a variável que mais influên-
cia tem na formação do TNF é o caudal de ácido misto. O efeito desta variável ainda não
tinha sido abordado, contudo é possível verificar que a quantidade de subproduto formada
é tanto menor quanto maior for o caudal de ácido misto. Uma das explicações pode ser o
tempo de passagem que diminui com o aumento do caudal e, consequentemente, o tempo
de contacto entre fases é menor dificultando a formação do TNF por nitração do DNF.
Para além disso, o aumento do caudal do ácido misto promove uma diminuição da tem-
peratura ao longo da bateria, que favorece a diminuição da formação deste subproduto.
O sinal do coeficiente de regressão referente ao tempo de passagem é positivo, corrobo-
rando esta afirmação. Por fim, verifica-se que a influência da percentagem mássica de
ácido sulfúrico é concordante com o esperado, uma vez que um aumento desta variável
origina uma diminuição da quantidade de TNF. Não é demais relembrar que a análise in-
dividual dos dados pode dar origem a erros de interpretação uma vez que existem efeitos
conjugados derivados da forte correlação entre as variáveis.

A significância estatística deste modelo (Tabela 5.4) é confirmada pelo baixo valor-p ob-
tido e pelo elevado F0, quando comparado com o valor-f crítico tabelado (Fcrit ≈ 1,93)
para o conjunto de dados utilizado.

Tabela 5.4: Análise de variância do modelo de previsão da formação de TNF.

GL SQ s2 F0 Valor-p
Regressão (R) 8 66,6 8,3 121,4 ≤ 0,001
Resíduos (Res) 467 32,0 0,07

Total (T) 475 98,6

A representação das observações estimadas em função das observações experimentais
encontra-se na Figura 5.8a. A relação quase linear entre os valores estimados e experi-
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mentais confirma o bom desempenho do modelo de previsão do TNF. Como já foi referido
na construção do modelo para o dinitrofenol, a Figura 5.8a auxilia também na detecção
de observações com valores extremos, que neste caso não é significativa. Porém, a Fi-
gura 5.8b evidencia algumas observações com valor de leverage superior a 2m

n (= 0,025)
e alguns outliers com resíduos normalizados dentro do intervalo ±2. Estas observações
irregulares não foram rejeitadas do modelo por ausência de motivos válidos para proceder
à sua eliminação. Assim, a análise da adequação do modelo prosseguirá com a confirma-
ção de que todas as hipóteses assumidas não foram violadas durante a regressão linear.
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Figura 5.8: a - Valores estimados em função dos valores experimentais; b - Identificação
de observações outliers e com elevado leverage, para o modelo de previsão do TNF.

Na Figura 5.9 apresenta-se o estudo dos resíduos normalizados. A sua representação em
função da curva cumulativa da distribuição normal (Figura 5.9a), bem como o histograma
(Figura 5.9c) confirmam uma distribuição normal. Os outros dois gráficos mostram que
os resíduos estão bem distribuídos numa banda horizontal. Para além disso, a Figura 5.9d
confirma a inexistência de correlação entre os resíduos e variância constante ao longo do
tempo, como foi imposto nas hipóteses apresentadas na Secção 5.3.

A distribuição aleatória apresentada nos gráficos da Figura C.2, em apêndice, onde são
representados os resíduos normalizados em função dos diferentes regressores, declina a
necessidade de transformar as variáveis.

O estudo efectuado nesta secção mostra um bom desempenho do modelo de previsão da
formação de TNF e uma capacidade preditiva razoável do modelo do DNF. Apesar disso,
é de extrema importância proceder à validação destes dois modelos de forma a confirmar
a sua capacidade preditiva quando utilizados na previsão de dados futuros.
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Figura 5.9: Análise dos resíduos normalizados obtidos na construção do modelo de pre-
visão de formação do TNF.

5.4.2 Validação dos modelos estatísticos

A validação destes modelos pode seguir uma de duas estratégias:

• Validação cruzada: Usualmente empregue quando o conjunto de dados disponível
é pequeno.

• Validação externa: Normalmente aplicada após a construção do modelo, utiliza
um grupo de dados diferente do conjunto de treino, o denominado conjunto de
teste. Este conjunto de teste é representativo de observações futuras.

A grande quantidade de dados industriais disponível permitiu a aplicação da validação
externa usando no conjunto de teste os dados industriais referentes a 2012, com valores
contidos na gama do modelo construído. Este é, segundo Esbensen et al. (2002), o melhor
método de validação.

Na validação externa são calculados parâmetros de qualidade de previsão, como a raiz
quadrada do erro padrão médio de previsão (Root Mean Squared Error of Prediction -
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RMSEP) através da Equação (5.16) ou Equação (5.17) (Esbensen et al., 2002).

RMSEP =

√
∑n

i=1 (ŷi − yi)
2

n
(5.16)

RMSEP2 ≈ SEP2 +Bias2 (5.17)

Na Equação (5.17) são introduzidos mais dois parâmetros de qualidade: o erro padrão de
previsão (Standard Error of Prediction - SEP), e o erro sistemático, Bias. Este último,
Equação (5.18), é normalmente utilizado para medir a exactidão do modelo de previsão
(Esbensen et al., 2002).

Bias =
∑n

i=1 (ŷi − yi)

n
(5.18)

O parâmetro SEP dá indicação sobre a precisão dos resultados, corrigidos com o Bias

(Equação 5.19).

SEP =

√
∑n

i=1 (ŷi − yi −Bias)2

n−1
(5.19)

Seria de esperar que o valor de Bias fosse igual a zero e, consequentemente, RMSEP≈SEP.
A escolha de um conjunto de teste não representativo do sistema é a principal causa para
um elevado valor de Bias, enquanto um elevado valor de RMSEP poderá indicar a existên-
cia de um problema com o modelo construído ou que, à semelhança do Bias, o conjunto de
teste não terá sido bem escolhido. O parâmetro RMSEP normalizado, NRMSEP (Equa-
ção (5.20)), possibilita a comparação da capacidade de previsão entre diferentes modelos,
independentemente do número de componentes principais utilizados.

NRMSEP =

√
∑n

i=1(ŷi−yi)
2

n

max(yi)−min(yi)
(5.20)

Na Tabela 5.5 são apresentados os valores destes parâmetros para ambos os modelos de
previsão construídos, onde se evidencia o valor superior de RMSEP e de NRMSEP do
modelo do dinitrofenol face ao do trinitrofenol, ou seja, o modelo do TNF exibe um
melhor desempenho na previsão da formação deste subproduto.

Para o modelo do DNF, o valor absoluto de Bias é elevado, estando muito longe do valor
de zero pretendido, o que poderia ser explicado pela utilização de um conjunto de teste
não representativo do conjunto de treino. Contudo, os dados do conjunto de teste foram
recolhidos de forma semelhante ao conjunto de treino e com os mesmos instrumentos de
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Tabela 5.5: Parâmetros de qualidade de previsão.

NRMSEP RMSEP SEP Bias
DNF 9,49 0,15 0,11 0,10
TNF 7,07 0,09 0,09 -0,01

medição, sem alterações processuais ou analíticas que possam justificar o enviesamento
encontrado. Na Figura 5.10 comparam-se os valores experimentais do conjunto de teste
com os valores estimados por ambos os modelos construídos na Secção 5.4.1. As rectas a
tracejado representam os erros do sistema de medição para ambos os compostos, obtidos
pelos estudos de reprodutibilidade e repetibilidade (R&R) efectuados ao laboratório de
análises e apresentados no Apêndice A.
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Figura 5.10: Valores estimados em função dos valores experimentais para os modelos de
previsão dos dois subprodutos.

É visível na Figura 5.10, uma fraca previsão da formação de DNF, uma vez que a relação
entre os valores estimados e experimentais é praticamente horizontal. Pelo contrário, o
modelo de previsão do TNF apresenta uma boa capacidade preditiva.

5.4.3 Análise de sensibilidade

Na instalação industrial é possível alterar alguns dos parâmetros de operação, dentro dos
limites de produção, para atingir uma redução da extensão das reacções secundárias. Ti-
rando partido dos modelos estatísticos obtidos, avaliam-se as repercussões de variações
de ±10 % nas variáveis do processo sobre a quantidade de subprodutos. O estudo foi
realizado para cada uma das variáveis de modo individual. Nas figuras as quantidades de
subprodutos previstas pelos modelos estatísticos estão normalizadas e a gama de validade
do modelo para cada variável é indicada através das linhas verticais. De realçar que os
resultados apresentados são apenas indicativos do efeito individual de cada variável na
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formação dos subprodutos, uma vez que na instalação fabril não há graus de liberdade
que permitam manipular as variáveis de forma independente.

Temperatura da etapa de reacção

A temperatura no primeiro e último nitradores apresentam um grande impacto nas quanti-
dades de dinitrofenol e trinitrofenol formadas, de acordo com os modelos e como ilustrado
nas Figuras 5.11a e 5.11b.
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Figura 5.11: Sensibilidade da quantidade de dinitrofenol, trinitrofenol e total de NF
formada à variação de: a) temperatura no primeiro nitrador e b) temperatura no último
nitrador.

Uma análise da quantidade total de nitrofenóis mostra um aumento pouco acentuado com
o aumento da temperatura ao longo da bateria. A influência da temperatura é atenuada
quando os nitrofenóis são analisados globalmente uma vez que a contribuição destas va-
riáveis para a produção de DNF e TNF é diferente e contrária em cada um dos nitradores.
O impacto associado ao aumento da temperatura na formação dos nitrofenóis referido na
Secção 5.1.1 é comprovado. É também visível nestas figuras que variações de ±10 % no
valor nominal excedem a gama de validade do modelo. É de sublinhar que valores fora
da gama de validade podem dar origem a previsões incorrectas.

Temperatura e caudal de alimentação de ácido misto

Há vários factores que influenciam a temperatura de alimentação do ácido misto. O calor
de mistura dos ácido sulfúrico e nítrico contribui significativamente para a temperatura
da solução resultante, bem como a temperatura inicial dos dois ácidos. De salientar que
a temperatura do ácido sulfúrico depende das condições operatórias dos SACs e, conse-
quentemente, da sua concentração.
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Na Figura 5.12a verifica-se que um aumento da temperatura do ácido misto provoca um
aumento na quantidade total de nitrofenóis o que pode ser explicado pela influência directa
da temperatura do ácido misto sobre a temperatura no primeiro nitrador. Na fábrica, não
existem permutadores de calor que permitam manipular a temperatura do ácido misto.
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Figura 5.12: Sensibilidade da quantidade de dinitrofenol, trinitrofenol e total de NF
formada à variação de: a) temperatura do ácido misto, b) caudal volumétrico de ácido
misto.

O caudal volumétrico de ácido misto está directamente relacionado com o tempo de pas-
sagem e com as temperaturas verificadas ao longo da bateria. A Figura 5.12b revela um
fraco impacto desta variável, mostrando que uma variação de ±10 % no caudal de ácido
misto não provoca alterações significativas na formação dos nitrofenóis. No entanto, era
de esperar uma influência negativa acentuada desta variável na quantidade de nitrofenóis
formada, uma vez que o aumento do caudal de ácido misto reduz o tempo de passagem e
a temperatura em todos os reactores, diminuindo consequentemente a formação de NF.

Neste estudo as restantes variáveis são mantidas constantes, o que na fábrica não acon-
tece pois não é possível manipular todas as variáveis de um modo independente. Assim,
confirma-se que a análise dos resultados deste estudo de sensibilidade deve ser cuidadosa.

Composição do ácido misto de alimentação

As Figuras 5.13a e 5.13b apresentam o impacto da alteração da composição do ácido
misto de alimentação na quantidade de dinitrofenol e trinitrofenol. O aumento da per-
centagem mássica de ácido nítrico num intervalo de ±10 %, provoca um ligeiro aumento
na quantidade de nitrofenóis formada (Figura 5.13a). Este aumento está associado a uma
maior quantidade de ácido nítrico disponível, que se transfere para a fase orgânica promo-
vendo a reacção de formação do fenol. Ao contrário, variações de ±10 % na percentagem
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mássica do ácido sulfúrico na corrente de ácido misto podem resultar em alterações sig-
nificativas na formação dos subprodutos fenólicos (Figura 5.13b). Este resultado está de
acordo com a informação na Secção 5.1.1, sobre a clara tendência para aumentar a força
do ácido sulfúrico, para que aumente a dissociação do ácido nítrico reduzindo a quan-
tidade de subprodutos formada. Na Figura 5.13b observa-se que o modelo estatístico é
válido apenas numa estreita gama de percentagens mássicas de ácido sulfúrico.
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Figura 5.13: Sensibilidade da quantidade de dinitrofenol e trinitrofenol e total de NF
formada à variação da composição do ácido misto em: a) ácido nítrico e b) ácido sulfúrico.

Tempo de passagem e razão molar FB
FN

A Figura 5.14a evidencia um ligeiro aumento da formação de nitrofenóis face a um au-
mento do tempo de passagem da mistura reaccional na bateria. Este resultado está de
acordo com o obtido na Figura 5.12b, onde se estuda a influência do caudal volumétrico
de ácido misto que está intrinsecamente ligado ao tempo de passagem. Neste modelo,
também o valor do FB

FN
à entrada da bateria apresenta pouco impacto na formação dos

subprodutos, indicando uma diminuição na formação do TNF e um ligeiro aumento do
DNF, ao contrário do que foi referido por Quadros et al. (2005) e Portugal et al. (2009),
que nomeiam esta variável como uma das que mais influencia a formação de DNF e TNF.
De realçar que o estudo efectuado por estes autores foi baseado em dados de natureza
laboratorial, onde é possível obter gamas de trabalho mais alargadas e que permitem uma
análise de sensibilidade mais completa.
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Figura 5.14: Sensibilidade da quantidade de dinitrofenol e trinitrofenol e total de NF
formada à variação de: a) tempo de passagem na bateria e b) razão molar do caudal de
alimentação de benzeno e ácido nítrico.

5.5 Modelos estatísticos com alimentação faseada na fá-
brica

5.5.1 Justificação

Os modelos estatísticos apresentados na secção anterior foram construídos com base no
histórico de dados industriais de 2011. No âmbito desta tese foram realizados estudos
com alimentação faseada de reagentes à bateria (Secção 6.2) que permitiram recolher in-
formação sobre a formação de nitrofenóis em outras condições de operação e que vão ser
analisadas nesta secção. Assim, as gamas de validade destes novos modelos estatísticos -
Modelos estatísticos para os nitrofenóis nos ensaios de alimentação faseada (AF) - permi-
tirão a procura de soluções óptimas numa região de valores mais vasta face ao que seria
possível com os modelos estatísticos apresentados na Secção 5.4.1.

5.5.2 Modelos e validação

Análise de dados

Os modelos estatísticos para os nitrofenóis (AF) foram desenvolvidos com base num con-
junto de 38 observações. Na Tabela 5.6 apresentam-se os parâmetros estatísticos que per-
mitem caracterizar este conjunto de dados. É visível uma maior dispersão (maior desvio-
padrão) e variância no tempo de passagem e no caudal volumétrico de ácido misto. Em
relação ao coeficiente de variabilidade verifica-se que o maior valor corresponde ao cau-
dal mássico de ácido nítrico alimentado ao nitrador k−2, QAN, f que ultrapassa os 100 %,



134 Modelos estatísticos para a formação de nitrofenóis

uma vez que o valor do desvio-padrão é superior à média. Isto acontece porque em apenas
15 das 38 observações utilizadas para construir os novos modelos é feita alimentação de
ácido nítrico ao nitrador k−2 e a média das observações é muito pequena quando compa-
rada à gama de valores abrangida. Relativamente às variáveis de resposta observa-se que
não existe uma grande diferença na dispersão dos dados de DNF e TNF, contudo o valor
de CV é superior para o TNF, à semelhança do que acontecia nos dados de 2011.

Tabela 5.6: Resumo da estatística descritiva das variáveis em estudo para a construção
dos modelos estatísticos (AF).

Variáveis Média s s2 CV
T1 0,97 0,05 0,003 5,22
Tk 1,09 0,02 0,000 1,89

TAM 0,72 0,01 0,000 1,31
TAN 0,28 0,04 0,002 13,80
QAM 1,29 0,25 0,061 19,14

QAN, f 0,02 0,03 0,001 136,35
%ANe 0,06 0,01 0,000 22,27
%ASe 0,84 0,01 0,000 1,62

tr 5,19 1,39 1,923 26,70
DNF 0,37 0,03 0,001 7,16
T NF 0,16 0,03 0,001 21,79

As variáveis independentes são as utilizadas nos modelos apresentados na Secção 5.4.1,
exceptuando o FB

FN
que mostrou uma fraca relação com a quantidade de DNF e TNF for-

mada. Por outro lado, foi adicionada a temperatura da corrente de ácido nítrico, TAN , e o
caudal de alimentação de ácido nítrico ao nitrador k−2, QAN, f .

Modelo de previsão para o dinitrofenol (AF)

Com o conjunto de dados da alimentação faseada executou-se uma regressão pelo método
PLS1. O software de estatística Minitab 16 seleccionou, através da validação cruzada
"leave-one-out", um modelo de dois componentes principais, cujos R2 e R2

prev são de
43,9 % e 38,7 %, respectivamente. A análise de variância confirma que o modelo tem
significância estatística, com um valor-f superior ao valor crítico tabelado (Fcrit u 3,26) e
valor-p inferior ao grau de confiança (α = 0,05) (Tabela 5.7).

A expressão matemática que traduz a formação de DNF no processo com alimentação
faseada em função das diversas variáveis processuais, que foram de novo autoescalonadas,



5.5 Modelos estatísticos com alimentação faseada na fábrica 135

Tabela 5.7: Análise de variância do modelo de previsão da formação de DNF (AF).

GL SQ s2 F0 Valor-p
Regressão (R) 2 0,36 0,18 13,7 ≤ 0,001
Resíduos (Res) 35 0,46 0,01

Total (T) 37 0,82

é apresentada na Equação (5.21).

DNF∗ = 0,40T ∗
1 +0,32T ∗

AM +0,41Q∗
AM,e −0,54t∗r +0,12%AN∗

e

+0,18%AS∗e −0,03Q∗
AN, f −0,20T ∗

AN (5.21)

Os coeficientes de regressão indicam que a temperatura do primeiro nitrador, o tempo de
passagem da mistura na bateria de reactores e o caudal volumétrico de alimentação de
ácido misto são as variáveis que mais influenciam a formação do DNF. O sinal do coefi-
ciente associado ao tempo de passagem é contrário ao esperado e aos modelos anteriores.
Em relação ao caudal volumétrico de alimentação de ácido misto sabe-se que o aumento
desta variável origina uma diminuição da temperatura nos vários nitradores, que propor-
ciona uma diminuição na quantidade de nitrofenóis. Porém, esta influência não está assim
adequadamente traduzida no coeficiente relativo a esta variável, o que já se registara no
modelo do DNF na Equação (5.14). Isto pode ser resultado de uma forte correlação das
variáveis que limita a análise individual de cada uma. O coeficiente de regressão relativo
à temperatura do primeiro nitrador confirma que o seu aumento origina um aumento na
formação de DNF. É de salientar que a temperatura do último nitrador revelava exercer
pouca influência na quantidade de DNF formada e, por isso foi eliminada do conjunto
de variáveis constituintes do modelo. Na Figura 5.15 representam-se os valores previstos
pelo modelo em função dos valores experimentais. A ligeira diferença entre as observa-
ções previstas pelo modelo e as obtidas por validação-cruzada denuncia a existência de
poucas observações outliers.

A verificação do cumprimento dos pressupostos citados na Secção 5.3.1, para este modelo
estatístico, é apresentada no Apêndice C.3.

Modelo de previsão para o trinitrofenol (AF)

O modelo para o TNF nas condições de alimentação faseada foi construído com seis com-
ponentes principais, seleccionados automaticamente pelo programa Minitab 16, aplicando
validação cruzada "leave-one-out". O coeficiente de determinação, R2, e a capacidade ex-
plicativa, R2

prev, são superiores às do modelo para o DNF e iguais a 82,4 % e a 69,9 %,
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Figura 5.15: Valores estimados em função dos valores experimentais para o modelo de
previsão do DNF (AF).

respectivamente. A análise de variância indica que o modelo tem significado estatístico,
com valor-f superior ao valor-f crítico tabelado (Fcrit u 2,41) e valor-p inferior ao grau de
confiança considerado.

Tabela 5.8: Análise de variância do modelo de previsão da formação de TNF (AF).

GL SQ s2 F0 Valor-p
Regressão (R) 6 1,13 0,19 24,2 ≤ 0,001
Resíduos (Res) 31 0,24 0,01

Total (T) 37 1,37

O modelo estatístico de formação do TNF com alimentação faseada de matérias-primas,
expresso em variáveis autoescalonadas, é apresentado na Equação (5.22).

T NF∗ =−1,37T ∗
1 +0,57T ∗

k −1,38Q∗
AM,e −0,32t∗r +2,04%AN∗

e

− 0,09%AS∗e + 0,76Q∗
AN, f (5.22)

À semelhança do modelo para o DNF, a temperatura no primeiro nitrador e o caudal vo-
lumétrico de alimentação de ácido misto são também variáveis independentes com muito
peso na formação do trinitrofenol, a que se junta a percentagem mássica de ácido nítrico
no ácido misto. A influência desta percentagem de ácido nítrico é bastante clara: um au-
mento da concentração de ácido nítrico no ácido misto aumenta a sua solubilidade na fase
orgânica (Schiefferle et al., 1976a) e, por conseguinte, a formação dos nitrofenóis. Um
aumento do caudal volumétrico de ácido misto origina um decréscimo da temperatura ao
longo da bateria, resultando numa diminuição do TNF. O efeito da temperatura no pri-
meiro nitrador na formação do TNF já foi explicado na secção anterior. Salienta-se ainda
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o efeito do caudal de ácido nítrico alimentado ao nitrador k−2. O coeficiente de regres-
são associado a esta variável indica que quanto maior for o faseamento deste reagente ao
nitrador k− 2, menor será a formação de TNF. O mesmo não é visível na formação de
DNF, Equação (5.21), cujo coeficiente de regressão reflecte um impacto pouco significa-
tivo do faseamento do ácido nítrico no DNF. Porém, o faseamento do reagente diminui a
temperatura no primeiro nitrador, o que deveria originar uma visível queda na quantidade
de DNF formada.

A qualidade do ajuste do modelo aos valores experimentais pode ser avaliada através da
Figura 5.16, uma vez que a maioria dos pontos se situa perto da recta y = x. A proxi-
midade entre os valores estimados e os obtidos por validação cruzada indica que não há
observações com valores extremos. As rectas a tracejado representam os erros do sistema
de medição para ambos os compostos do laboratório de desenvolvimento, obtidos pelos
estudos de reprodutibilidade e repetibilidade (R&R) apresentados no Apêndice A.
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Figura 5.16: Valores estimados em função dos valores experimentais para o modelo de
previsão do TNF (AF).

À semelhança do que aconteceu com o modelo de previsão do dinitrofenol (AF), a veri-
ficação do cumprimento dos pressupostos que asseguram a fiabilidade e estabilidade do
modelo de regressão é apresentada no Apêndice C.3.

Validação dos modelos estatísticos para os nitrofenóis (AF)

A validação dos modelos estatísticos construídos com base nos dados recolhidos em en-
saios industriais de alimentação faseada foi efectuada por validação externa. Do conjunto
de teste, composto por 26 observações experimentais, fazem parte os dados recolhidos
durante os ensaios de optimização e alguns dados de ensaios de alimentação faseada, que
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foram intencionalmente excluídos do conjunto de treino para este propósito. Os parâme-
tros de qualidade de previsão para os modelos estatísticos de formação de nitrofenóis (AF)
encontram-se na Tabela 5.9. O significado de cada um destes parâmetros já foi explicado
na Secção 5.4.2 e os valores obtidos indicam uma melhor capacidade de previsão do mo-
delo estatístico para o TNF (AF). Este resultado já era esperado, uma vez que os valores
de R2

prev obtidos durante a construção dos modelos indicam uma melhor capacidade ex-
plicativa do modelo do TNF face ao modelo do DNF (69,9 % e 38,7 %, respectivamente).

Tabela 5.9: Parâmetros de qualidade de previsão para os modelos estatísticos (AF).

NRMSEP RMSEP SEP Bias
DNF 26,7 0,12 0,12 0,01
TNF 23,7 0,10 0,10 -0,01

Destacam-se os baixos valores de Bias obtidos que traduzem um fraco enviesamento dos
dados. O Bias referente ao modelo do DNF (AF) mostra que os dados estão distribuí-
dos aleatoriamente, uma vez que este é muito próximo de zero, enquanto o Bias relativo
ao modelo do TNF revela uma ligeira tendência do modelo para prever valores inferio-
res aos experimentais. Este resultado pode ser confirmado através da representação dos
valores estimados em função dos valores experimentais (Figura 5.17). As rectas a tra-
cejado representam os erros do sistema de medição para ambos os compostos, obtidos
pelos estudos de reprodutibilidade e repetibilidade (R&R) efectuados ao laboratório de
desenvolvimento e apresentados no Apêndice A.
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Figura 5.17: Valores estimados em função dos valores experimentais para os modelos de
previsão de formação dos subprodutos (AF).

A Figura 5.17a exibe uma maior dispersão dos dados quando comparado com o observado
na Figura 5.17b. Porém, a distribuição dos pontos no gráfico do DNF parece ser mais
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homogénea enquanto para o modelo do TNF, a maioria dos valores estimados encontra-se
abaixo da recta y = x, o que coincide com o valor de bias encontrado.

5.6 Conclusão

A utilização dos dados industriais para o estabelecimento de modelos estatísticos apre-
senta vantagens e desvantagens. Por um lado, a dimensão do conjunto de dados é grande,
permitindo a utilização de conjuntos de dados independentes para a construção dos mo-
delos (relativos ao ano de 2011) e para a sua validação (ano de 2012). Por outro lado, as
condições operatórias na fábrica são relativamente restritas, existindo também uma forte
correlação entre elas. Estas duas situações conduziram à utilização de um método de re-
gressão que contorna eficazmente o problema da multicolinearidade, como é o caso da
regressão por mínimos quadrados parciais.

A análise exploratória dos dados mostrou não haver relações evidentes entre os regres-
sores seleccionados e a formação de DNF, o que explica uma fraca capacidade de previ-
são deste modelo. Ao contrário, observou-se uma acentuada influência de algumas das
variáveis regressoras na formação do TNF, dando origem a um modelo com um bom
desempenho a nível de previsão de resultados futuros.

As temperaturas à saída do primeiro e último nitradores revelaram ser as variáveis com
mais impacto na formação de ambos os subprodutos, em conjunto com a percentagem
mássica de ácido sulfúrico no ácido misto, que tem mais efeito na formação do TNF.

Apesar dos bons resultados conseguidos, a análise de sensibilidade evidencia a necessi-
dade de utilizar estes modelos na gama de validade para a qual foram construídos. Quando
aplicados fora dessa gama de valores os modelos podem prever quantidades de nitrofenóis
irreais.

Houve ainda necessidade de construir modelos com gamas de validade mais alargadas,
baseados nos dados dos ensaios industriais de alimentação faseada (Secção 6.2), onde
foram incluídas algumas variáveis novas, como por exemplo o caudal de ácido nítrico
faseado ao nitrador k − 2. Nestes novos modelos, a temperatura no primeiro nitrador
continua a ser uma variável com grande impacto na formação dos dois subprodutos, a
juntar ao tempo de passagem no caso do modelo para o DNF e da percentagem mássica
de ácido nítrico no ácido misto à entrada da bateria no modelo do TNF. Novamente, é
este modelo que apresenta uma maior capacidade explicativa quando comparado com
o modelo do DNF e, por isso, é esperada uma melhor previsão da quantidade de TNF
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formada. Este resultado foi confirmado na etapa de validação externa com conjunto de
teste.

No capítulo da optimização da etapa de nitração, do qual se espera obter novas condi-
ções operatórias, os modelos estatísticos terão de ser, obrigatoriamente, aplicados fora da
gama de validade para a qual foram construídos. Porém, esta "transgressão"é reconhe-
cida e aceite, tendo sempre em conta que este aspecto poderá influenciar negativamente a
comparação entre os valores previstos e os valores obtidos experimentalmente.

Nomenclatura

AM Ácido misto

AN Ácido nítrico

AS Ácido sulfúrico

Bias Erro Sistemático

B Benzeno

CV Coeficiente de variação, %

DNF Dinitrofenol ou quantidade de dinitrofenol por quantidade de MNB produzido

Di Distância de Cook para a observação i

Em Matriz (n× l) dos resíduos da matriz Z

ei Resíduo para cada observação i
FB
FN

Razão molar dos caudais de alimentação de benzeno e ácido nítrico

F0 Valor-f

Fcrit Valor-f crítico tabelado

Fm Vector (n×1) dos resíduos do vector y

GL Número de graus de liberdade

hii Leverage

Lc Vector (l ×1) dos loadings de cada componente principal c

Mb,h Caudal mássico do composto (ou fase) b na corrente h

MMi Massa molar do composto i

MQR Média dos quadrados de regressão

MQRes Média dos quadrados dos resíduos

NRMSEP Raiz quadrada do erro padrão médio de previsão normalizado

PRESS Somatório dos Quadrados dos Resíduos de Previsão

qc Escalar correspondente aos loadings do vector de y para cada componente principal c

Qb,h Caudal volumétrico do composto (ou fase) b na corrente h

R2 Coeficiente de determinação

ri Resíduo normalizado, ou studentized para cada observação i

R2
prev Coeficiente de determinação de previsão

RMSEP Raiz Quadrada do Erro Padrão Médio de Previsão
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s Desvio-padrão

s2 Variância

SEP Erro padrão de previsão

SQR Somatório dos quadrados de regressão

SQRes Somatório dos quadrados dos resíduos

SQT Somatório dos quadrados total

T Matriz (n×m) dos scores da matriz Z

Tb Temperatura do composto (ou fase) b

Tc Vector (n×1) dos scores

Tk Temperatura dos nitradores

tr Tempo de passagem

T NF Trinitrofenol ou quantidade de trinitrofenol por quantidade de MNB produzido

V Volume da bateria

xi, j Valor da variável regressora j para cada observação i

X Matriz (n× p) das variáveis regressoras

y Vector (n×1) da variável de resposta

yi Valor da variável de resposta para cada observação i

ŷ Vector (n×1) das variáveis de resposta estimadas

ŷi Valor estimado da variável de resposta para cada observação i

ŷ(i) Valor estimado por validação-cruzada para a observação i

ȳ Valor médio da variável dependente

Z Matriz (n× l) das variáveis regressoras autoescalonadas

Z j Vector (n×1) das variáveis regressoras j autoescalonadas

zi, j Valor das variáveis regressoras j autoescalonadas para cada observação i

Índices inferiores
Br Corrente de MNB bruto

e Entrada

f Corrente de alimentação faseada

k Número de reactores na bateria

l Número de variáveis independentes (ou regressoras)

m Número de componentes principais

n Número de observações

R Regressão

Res Resíduos

T Total

Letras Gregas e Simbolos
α Grau de confiança

β Vector (p×1) dos coeficientes de regressão

β j Coeficientes de regressão para cada variável j



142 Modelos estatísticos para a formação de nitrofenóis

β̂ Vector (p×1) dos coeficientes de regressão estimados

ε Vector (n×1) dos erros

εi Termo correspondente aos erros para cada observação i

%bh Percentagem mássica do composto b na corrente h

∗ Variáveis autoescalonadas



Capítulo 6

Optimização da etapa reaccional de
nitração do benzeno

Neste capítulo são demonstradas as potencialidades de optimização das condições opera-
tórias industriais do processo de nitração do benzeno na redução da quantidade de nitrofe-
nóis formada, mantendo simultaneamente a produção desejada. A alteração das condições
operatórias pode passar por pequenas modificações dos pontos de operação actuais, no-
meadamente caudais (Secção 6.1) ou por transformações nas correntes de alimentação
das matérias-primas (Secção 6.2). Estas decisões são tomadas para a configuração da
rede de reactores industrial actual. Verificar-se-á se é possível escolher outro arranjo de
reactores e respectivas condições operatórias que minimizem a formação dos nitrofenóis
(Secção 6.3).

Para a optimização das condições operatórias foi crucial o trabalho desenvolvido nos ca-
pítulos anteriores, em que o modelo matemático ideal foi melhorado através da incorpora-
ção de um Modelo de Escoamento obtido com base em ensaios hidrodinâmicos realizados
nos reactores industriais (Capítulo 4) e de um modelo estatístico para a previsão de nitro-
fenóis assente em dados da instalação (Capítulo 5), dando origem ao modelo matemático
real (MMR).

Por motivos de confidencialidade, nas secções seguintes, todas as variáveis serão apresen-
tadas na sua forma normalizada obtida por divisão dos respectivos valores por valores de
referência, seguindo a metodologia dos capítulos anteriores.

143
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6.1 Optimização das condições operatórias actuais

Na posse de um modelo matemático apto para descrever convenientemente a nitração do
benzeno e a formação de subprodutos fenólicos torna-se claro que estão reunidas con-
dições para proceder à optimização da actual secção de reacção do processo. Assim,
pretende-se avaliar a possibilidade de redução da quantidade total de nitrofenóis formada,
mantendo a produção de MNB inalterada, sem recorrer a qualquer alteração da configura-
ção dos reactores industriais. As variáveis de decisão são o caudal mássico de alimentação
de fase orgânica (MO,e) e o caudal volumétrico de ácido misto (QAM,e). A escolha recai
sobre estas variáveis pois são facilmente controláveis na instalação actual e apresentam
uma forte relação com a composição de nitrofenóis à saída. O caudal de alimentação de
ácido misto tem impacto na temperatura ao longo da bateria e, simultaneamente, no tempo
de passagem da mistura reaccional, enquanto um aumento do caudal de fase orgânica au-
menta a percentagem mássica de benzeno nos reactores (%Bn) e, consequentemente, a
variável FB

FN
, que afecta também a quantidade de nitrofenóis formada.

6.1.1 Condições operatórias nominais

Numa primeira fase foi aplicado o modelo MMR à bateria de nitradores para vários re-
gimes de produção compreendidos entre 61 e 106 %. Os dados experimentais para estes
regimes encontram-se na Tabela 6.1, bem como os valores previstos pelo modelo MMR.

Comparando a temperatura no primeiro nitrador (T1) com as previsões do MMR observam-
-se desvios pequenos, cujo valor máximo é 5 % para o regime de 100 % (Tabela 6.1). Po-
rém, a previsão da temperatura à saída do último nitrador (Tk) é muito próxima do valor
experimental, obtendo-se desvios de cerca de ±1 %. Da mesma forma, a percentagem
mássica de benzeno na fase orgânica no final da reacção (%Bk) também é bem prevista
pelo modelo matemático real, excepto para regimes de produção mais elevados, confir-
mando a sua adequação em termos da percentagem mássica de ácido nítrico na fase ácida
no final da bateria (%ANk).

A comparação entre a quantidade de dinitrofenol e trinitrofenol formada por quantidade
de MNB produzida à saída da bateria (DNF e T NF) e as previstas pelos respectivos mo-
delos estatísticos indica que, no geral, a previsão do DNF apresenta uma maior diferença
em valor absoluto do que a previsão do TNF. No entanto a quantidade total de nitrofenóis
formada à saída da bateria (NF) é satisfatoriamente prevista, apresentando um desvio má-
ximo de 14 %, referente ao regime de 100 %. Analisando a Tabela D.1 do Apêndice D
verifica-se que alguns dos valores da razão de caudal molar de alimentação, FB

FN
, previs-
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tos pelo MMR estão fora da gama de valores para o qual os modelos estatísticos foram
construídos. É também neste regime que se verifica uma maior diferença entre a tempe-
ratura T1 registada e prevista, como referido antes. Ainda assim, é possível afirmar que o
modelo matemático real prevê bem as condições de saída da etapa reaccional de nitração,
possibilitando a sua utilização na optimização do processo.

Tabela 6.1: Dados experimentais (Exp.) e previstos pelo modelo matemático real (MMR)
para vários regimes de produção.

Variáveis
Regime (%)

61 78 89 100 106

Entrada
MO,e

Exp.
0,098 0,131 0,145 0,163 0,171

QAM,e 0,97 1,14 1,28 1,33 1,41

TAM 0,71 0,71 0,72 0,71 0,70

Saída

T1

Exp. 1,00 1,03 1,03 1,03 0,98

MMR 1,02 1,00 1,03 0,98 0,95

Desvio (%) -1,67 2,44 0,81 4,88 3,39

Tk−1

Exp. 1,07 1,12 1,12 1,13 1,12

MMR 1,05 1,10 1,09 1,09 1,10

Desvio (%) 1,56 1,49 2,24 2,96 1,49

Tk

Exp. 1,04 1,10 1,10 1,10 1,09

MMR 1,04 1,10 1,09 1,09 1,10

Desvio (%) 0,00 0,00 0,76 0,76 -0,76

%Bk

Exp. 0,16 0,11 0,16 0,16 0,17

MMR 0,16 0,11 0,15 0,18 0,15

Desvio (%) 1,69 3,53 5,13 -12,40 10,48

%ANk(×104)MMR 0,05 1,12 0,95 0,84 2,05

DNFk

Exp. 0,37 0,51 0,51 0,54 0,52

MMR 0,51 0,42 0,48 0,41 0,32

Desvio (%) -37,3 17,6 5,5 23,7 37,2

T NFk

Exp. 0,27 0,29 0,24 0,23 0,24

MMR 0,11 0,36 0,19 0,26 0,35

Desvio (%) 60,2 -21,5 23,7 -12,6 -47,3

NFk

Exp. 0,64 0,80 0,75 0,77 0,75

MMR 0,61 0,77 0,67 0,67 0,67

Desvio (%) 3,7 3,3 11,4 12,9 10,6



146 Optimização da etapa reaccional de nitração do benzeno

6.1.2 Previsões das condições operatórias óptimas

A aplicação do modelo à bateria para os vários regimes teve continuidade na optimiza-
ção das condições operatórias. Neste estudo foram considerados dois cenários onde se
introduziram as seguintes restrições:

• Valor máximo de %Bk: 0,27 no Cenário 1 e 0,20 no Cenário 2;

• Caudal máximo de ácido misto de 1,5 - imposto pela capacidade da bomba;

• Para cada regime, a optimização deve conduzir à mesma produção de MNB: o
caudal de ácido nítrico é fixo e o valor de %ANk é inferior a 0,003.

A comparação entre os resultados obtidos nos dois cenários é apresentada na Tabela 6.2.
Para os regimes de 61 % e de 89 %, os dois cenários conduzem à mesma solução óptima,
em que o caudal de alimentação de fase orgânica óptimo é ligeiramente inferior ao nor-
malmente utilizado e, por isso, não são atingidos os limites máximos impostos de %Bk

em cada cenário. Note-se que para o regime de 61 %, a quantidade de TNF é zero porque
o valor da temperatura no último nitrador está fora da gama de aplicação do modelo (valor
sombreado na Tabela 6.2). Nos restantes regimes a percentagem mássica de benzeno na
fase orgânica tende para os limites impostos em cada um dos cenários, enquanto o caudal
de alimentação de ácido misto, nos regimes de 100 e 106 %, tende para o limite máximo
permitido pela bomba. Em todos os regimes verifica-se que a temperatura óptima à saída
bateria é inferior a 1,08, valor inferior ao normalmente registado na bateria.

Na Tabela 6.2 é ainda possível comparar a redução esperada na quantidade total de ni-
trofenóis em cada um dos cenários, verificando-se que, no geral, esta diminui à medida
que o regime aumenta. Entre cenários, as reduções conseguidas não apresentam diferen-
ças significativas, justificando-se a utilização de uma percentagem mássica de benzeno de
0,20 (Cenário 2) em detrimento de 0,27 (Cenário 1). Esta situação é potencialmente van-
tajosa em termos processuais devido à necessidade de adicionar uma quantidade de vapor
à coluna de stripping inferior no Cenário 2, uma vez que este possui menor quantidade de
benzeno a evaporar. Porém, há que referir que em alguns regimes, algumas das variáveis
de entrada do modelo estatístico, assinaladas a sombreado na Tabela 6.2, estão fora dos
limites da gama de trabalho para a qual este foi construído (Tabela C.1 do Apêndice C.1).
A utilização dos modelos com valores fora da gama de aplicação fica fragilizada, sendo
por isso expectável que se assista a uma diferença entre a redução esperada e a obtida em
eventuais ensaios industriais.

Este estudo de optimização permitiu concluir que a quantidade total de nitrofenóis for-
mada no final da etapa de nitração pode ser reduzida através do aumento do caudal de



6.1 Optimização das condições operatórias actuais 147

Tabela 6.2: Resultados da optimização com os cenários 1 e 2, para vários regimes de
produção.

Variáveis Cenários
Regime (%)

61 78 89 100 106

MO,e
1

0,093
0,161

0,141
0,183 0,200

2 0,148 0,166 0,183

QAM,e
1

1,25
1,34

1,36
1,50 1,50

2 1,36 1,50 1,50

T1
1

0,94
0,93

0,98
0,94 1,49

2 0,93 0,93 1,49

Tk−1
1

1,00
1,03

1,07
1,04 1,07

2 1,03 1,05 1,08

Tk
1 1,03

1,07
1,05 1,07

2
0,99

1,03 1,05 1,08

%Bk
1

0,11
0,27

0,13
0,27 0,27

2 0,20 0,20 0,20

DNFk
1

0,31
0,41

0,38
0,43 0,42

2 0,34 0,37 0,34

T NFk
1

0
0,09

0,16
0,05 0,16

2 0,14 0,11 0,23

NFk
1

0,31
0,50

0,54
0,48 0,58

2 0,47 0,47 0,57

Redução NF (%)
1

49,9
35,3

18,4
27,8 14,2

2 38,8 28,9 15,2

alimentação de fase orgânica e de ácido misto à entrada da bateria, que se traduz numa
percentagem mássica de benzeno de 0,20 no final da bateria, associado a temperaturas
no último nitrador na gama 1,07-1,08. Segundo o MMR prevê-se que nestas condições,
para regimes elevados, ocorra uma redução significativa dos nitrofenóis totais formados,
na ordem dos 19 %.

6.1.3 Ensaios industriais

Procedimento Experimental

Com base nos resultados de optimização realizou-se um teste industrial, a um regime
de produção teórico de 111 % em cada linha de nitração, NTA e NTB, para verificar a
influência da diminuição da temperatura no último reactor e do aumento de %Bk na quan-
tidade de produtos secundários produzida. O procedimento utilizado durante a realização
dos testes foi o seguinte:

1. Estágio inicial: Funcionamento normal da instalação, antes de proceder a qualquer
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alteração nas condições operatórias à entrada das linhas de produção.

2. Estágio I: Aumento gradual do caudal de alimentação de ácido misto e de fase orgâ-
nica em cada uma das linhas, de forma a diminuir a temperatura à saída do último
nitrador de 1,14 e 1,13 (NTA e NTB, respectivamente) para 1,08 e a aumentar a
percentagem mássica de benzeno à saída da bateria para 0,20.

3. Estágio II: Funcionamento da instalação com as condições operatórias impostas no
estágio I.

4. Estágio III: Diminuição do caudal de fase orgânica para valores idênticos aos do
estágio inicial, mantendo a temperatura à saída do último nitrador em 1,08.

Durante estes estágios foram recolhidas várias amostras que permitiram acompanhar a
percentagem mássica de ácido nítrico residual à saída de cada bateria, de forma a verificar
que a conversão era praticamente completa e, consequentemente, evitar o aumento da
quantidade de nitratos no efluente. Na Figura 6.1 apresentam-se as alterações nos caudais
de alimentação de ácido misto (QAM,e) e de fase orgânica (MO,e) efectuadas ao longo do
ensaio industrial.
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Figura 6.1: Caudais mássicos de fase orgânica e volumétricos de ácido misto em cada
uma das linhas de produção (NTA e NTB) ao longo do ensaio industrial.

Os primeiros pontos da Figura 6.1 mostram que o caudal de ácido misto na linha NTB é
superior ao caudal na NTA. Esta diferença limitou o estudo do aumento do caudal de ácido
misto na NTB, visto que o seu valor já se encontrava muito próximo do caudal máximo
que a bomba pode debitar. Relativamente ao caudal de fase orgânica, a Figura 6.1 mostra
que os valores são idênticos em ambas as linhas, ao longo de todo o ensaio industrial.



6.1 Optimização das condições operatórias actuais 149

Durante a realização deste teste industrial foram mantidas sob vigilância algumas variá-
veis processuais de forma a garantir o bom funcionamento de toda a instalação fabril. De
destacar o nível da interface no lavador ácido, a percentagem mássica de ácido nítrico no
final da bateria e a concentração dos nitratos no efluente pobre.

O aumento do caudal de fase orgânica adicionado às duas linhas de produção afecta o
nível da interface no lavador ácido uma vez que diminui a densidade da corrente de MNB
bruto encaminhada para a etapa de lavagem, aumentando o risco da ocorrência de inversão
de fases no lavador. Por este motivo, o nível da interface foi vigiado ao longo de todo o
teste, tendo-se concluído que o aumento do caudal de fase orgânica em ambas as linhas,
de 0,175 para 0,184, não causou qualquer problema na etapa de lavagem.

Resultados Experimentais

O teor de ácido nítrico residual à saída do último nitrador foi monitorizado ao longo
de todo o teste com o objectivo de garantir a conversão completa do ácido nítrico. A
Figura 6.2 mostra a evolução desta variável em cada linha de produção, onde se observa
um aumento ligeiro e gradual da percentagem mássica de ácido nítrico na fase ácida
(%ANk) ao longo do ensaio. Registou-se um inesperado aumento desta variável entre a
primeira e a segunda amostra apesar de não ter ocorrido qualquer alteração das condições
operatórias. Contudo, uma possível justificação poderá ser a variação na extensão da
reacção que é afectada pelas condições operatórias, tais como a concentração do ácido
sulfúrico (Secção 4.6).
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Figura 6.2: Percentagem mássica de ácido nítrico na fase ácida à saída do último nitrador
de ambas as linhas de produção.

É visível, ao longo do ensaio, um comportamento oscilante por parte da %ANk, que não
é explicado pelas alterações processuais impostas ao longo dos cenários. As incertezas
associadas ao método analítico poderão explicar esta oscilação, visto que o erro de análise
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é de aproximadamente 6 % (Apêndice A.2). Todavia, estes resultados estão dentro da
gama de valores obtidos em amostras anteriores na instalação fabril. Para comprovar estes
resultados verificou-se que o teor de nitratos no efluente pobre, analisado diariamente pelo
laboratório de análises, diminuiu durante o ensaio industrial.

A Tabela 6.3 regista os valores da temperatura nos nitradores 1, k−1 e k (T1, Tk−1 e Tk), da
percentagem mássica (ou excesso) de benzeno na fase orgânica (%Bk), bem como da per-
centagem mássica de ácido nítrico na fase aquosa (%ANk), à saída do último nitrador das
duas linhas de produção, em cada estágio. As análises químicas efectuadas às amostras
recolhidas durante os ensaios industriais identificam outros subprodutos nitrofenólicos,
além do DNF e TNF, que são formados em minoria: o 2- e 4-mononitrofenol (2-MNF e
4-MNF) e o 2,6-dinitrofenol (2,6-DNF). A quantidade total de NF corresponde à soma de
todos os compostos nitrofenólicos detectados analiticamente.

Na Tabela 6.3 é visível que no estágio inicial, a temperatura no primeiro nitrador, T1, da
linha NTA é superior à da linha NTB. Isto deve-se à diferença no caudal de alimentação
de ácido misto a cada uma das linhas de produção (Figura 6.1), que influencia também
a temperatura no último nitrador, Tk. Devido à impossibilidade de aumentar o caudal de
ácido misto alimentado à NTB, a temperatura à saída desta bateria registou uma dimi-
nuição pouco significativa ao longo do ensaio (cerca de 1,5 %), não tendo sido possível
atingir uma temperatura igual a 1,08. Todavia, a descida pretendida é observada na linha
NTA, registando-se um decréscimo de cerca de 5 % entre o estágio inicial e o estágio III.

A percentagem mássica de benzeno à saída de cada linha de produção apresenta valo-
res diferentes, apesar de o caudal deste reagente ter sido aumentado de igual forma nas
duas baterias de reactores (Figura 6.1). Isto é explicado pelos desvios consideráveis nos
caudalímetros mássicos de ácido nítrico, que controlam o caudal. Este facto, associado à
impossibilidade de aumentar mais o caudal mássico de fase orgânica devido a restrições
processuais, resultou num valor de %Bk da NTB muito abaixo do que era pretendido.
Para além disso, a diferença registada nos caudais de ácido nítrico originou uma produ-
ção efectiva de 100 % na linha NTA, em vez de 111 %, como era esperado, uma vez que
o caudal de alimentação de ácido nítrico era inferior ao da linha NTB.

Na Figura 6.3 apresentam-se as quantidades de DNF, TNF e total de NF por quantidade
de MNB produzido, ao longo do teste industrial. A impossibilidade de colocar as duas
linhas de produção com as mesmas condições operatórias obriga à análise dos resultados
em separado.

A Figura 6.3a, respeitante aos resultados da NTB, mostra que existe uma ligeira dimi-
nuição na quantidade de TNF por quantidade de MNB produzido na terceira amostra em
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Tabela 6.3: Temperatura nos nitradores 1, k−1 e k e percentagem mássica de benzeno e
ácido nítrico à saída do último reactor.

T1 Tk−1 Tk %Bk %ANk (×104)

Estágio inicial
9h30

NTB 1,02 1,13 1,11 0,08 1,33
NTA 1,03 1,13 1,12 0,14 1,63

10h30
NTB 1,01 1,13 1,11 0,09 1,97
NTA 1,03 1,13 1,12 0,17 2,08

Estágio I 11h30
NTB 1,01 1,13 1,10 0,11 2,08
NTA 1,02 1,12 1,10 0,20 1,64

Estágio II

14h
NTB 1,02 1,13 1,10 0,11 1,57
NTA 0,99 1,09 1,08 0,18 1,51

16h
NTB 1,01 1,13 1,10 0,14 1,71
NTA 0,98 1,09 1,08 0,20 1,71

14h
NTB 1,02 1,13 1,10 0,11 1,57
NTA 0,99 1,09 1,08 0,18 1,51

9h30
NTB 0,98 1,12 1,09 0,12 1,95
NTA 0,97 1,08 1,07 0,19 1,80

11h20
NTB 1,00 1,13 1,10 0,13 2,00
NTA 0,98 1,08 1,08 0,21 1,85

17h
NTB 1,02 1,13 1,10 0,10 2,16
NTA 0,99 1,09 1,08 0,18 2,08

9h40
NTB 1,01 1,13 1,10 0,13 2,41
NTA 0,99 1,09 1,08 0,21 1,89

Estágio III

12h
NTB 1,00 1,13 1,10 0,10 2,33
NTA 0,98 1,08 1,08 0,18 2,03

14h40
NTB 1,00 1,13 1,10 0,11 2,51
NTA 0,98 1,09 1,08 0,18 2,39

16h10
NTB 0,99 1,13 1,09 0,10 2,23
NTA 0,98 1,09 1,08 0,17 1,93
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Figura 6.3: Evolução da quantidade de DNF, TNF e total de NF por tonelada de MNB
produzido ao longo do teste industrial para as duas linhas de produção.
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comparação com as duas anteriores, mantendo-se neste valor durante todo o estágio II.
Observa-se apenas um aumento da formação de TNF nas duas últimas amostras (estágio
III), onde a percentagem mássica de benzeno à saída da bateria foi reposta para os valores
do estágio inicial. A quantidade de DNF aumentou no início do teste, tendo-se mantido
nestes valores durante todo o estágio II. Nas duas últimas amostras, quando a %Bk des-
ceu para os valores iniciais, registou-se um aumento na quantidade de DNF formada. A
variação na formação de NF apresenta um comportamento semelhante ao verificado para
o DNF.

É importante relembrar que na linha de produção NTB não foi possível atingir os valores
pretendidos para as condições operatórias. Por sua vez, na NTA foi possível operar com a
temperatura de 1,08 no último nitrador e uma percentagem mássica de benzeno de 0,20,
observando-se uma redução na quantidade total de NF (Figura 6.3b). Na quarta amostra
(início do estágio II), ocorreu um decréscimo significativo na quantidade total de NF,
mantendo-se a quantidade formada constante ao longo do teste industrial. A diminuição
da %Bk no estágio III traduz-se num aumento da quantidade total de NF, que na última
amostra atinge valores próximos dos iniciais. O mesmo comportamento é registado na
formação de DNF. Relativamente ao TNF regista-se uma diminuição significativa da sua
formação na sequência da alteração das condições operatórias.

A eficácia das novas condições ensaiadas na redução dos nitrofenóis é mais perceptível
representando as reduções atingidas (Figura 6.4). Essas reduções foram calculadas tendo
por base uma média dos valores obtidos nas amostras do estágio inicial, de cada uma das
linhas.
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Figura 6.4: Redução na quantidade de DNF, TNF e total de NF formada ao longo do teste
industrial nas duas linhas de produção.

A Figura 6.4a mostra que, na NTB, houve um aumento na formação de DNF, que chegou
a atingir um valor 25 % superior ao DNF formado durante o estágio inicial. O mesmo
comportamento é verificado na quantidade total de NF formada, que aumentou até cerca
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de 12 %, ao contrário da formação do TNF, que registou uma redução efectiva de 13 %.

Apesar de não terem sido atingidas as condições operatórias desejadas na NTB, houve
uma ligeira diminuição das temperaturas registadas ao longo da bateria, inclusive no pri-
meiro nitrador, o que deveria reduzir a quantidade de DNF, como mostra a Equação (5.14),
aqui retomada:

DNF∗ = 0,96T ∗
1 −0,50T ∗

k −0,14T ∗
AM +0,18Q∗

AM,e +0,08
FB

FN

∗

+ 0,14t∗r + 0,32%AN∗
e −0,29%AS∗e

Por outro lado, nesta mesma equação é visível que o aumento da percentagem mássica
de benzeno (ou do FB

FN
) resulta num aumento da quantidade de DNF formada, ainda que

o peso desta variável seja inferior ao da temperatura. Contudo, a alteração efectuada nas
condições operatórias resultou numa maior variação percentual do valor de FB

FN
em rela-

ção à temperatura, tendo originado uma maior formação de DNF. Como foi referido na
Secção 5.4, a relação entre a razão FB

FN
e a quantidade de DNF formada não está de acordo

com os dados de solubilidade (Apêndice E), uma vez que era esperado uma diminuição
da solubilidade do ácido nítrico na fase orgânica com o aumento do benzeno nesta fase.
No entanto, a Figura 6.3a evidencia um claro aumento do DNF provocado essencialmente
pelo aumento da quantidade de benzeno na fase orgânica (Tabela 6.3). Estes resultados
não estão de acordo com a teoria aceite para o mecanismo de formação dos nitrofenóis,
onde é sugerido que a reacção de formação do fenol ocorre na fase orgânica por transfe-
rência do agente oxidante da fase aquosa para esta fase (Capítulo 2). Para confirmar esta
teoria seria necessário um estudo mais aprofundado da solubilidade dos vários compostos
à temperatura registada nos nitradores, que está fora do âmbito desta tese. Por outro lado,
a ligeira diminuição do TNF a que se assistiu pode ter sido originada pela redução do
tempo de passagem resultante do aumento do caudal volumétrico de ácido misto.

No caso da linha NTA observa-se uma redução na quantidade de subprodutos formada,
que pode chegar a cerca de 37 % para o TNF, 11 % para o DNF e 16 % para o total de
NF (Figura 6.4b). Na última amostra assiste-se a um aumento de formação de DNF e de
TNF resultante da redução do excesso de benzeno para os valores iniciais que confirma a
influência da percentagem mássica de benzeno na fase orgânica na quantidade de nitrofe-
nóis formada. Nesta bateria de reactores também se observa que o efeito da diminuição
da temperatura superou o efeito do aumento do excesso de benzeno, uma vez que se as-
sistiu à diminuição da formação do DNF ao longo de todo o teste, ao contrário do que se
registou na linha NTB.
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Os resultados apresentados nesta secção evidenciam o sucesso dos testes realizados no
que se refere à diminuição dos nitrofenóis formados e mostram que pequenas alterações
às condições operatórias vigentes seriam suficientes para reduzir em cerca de 16 % a
formação destes subprodutos, a um regime de produção efectivo de 100 %.

6.1.4 Validação dos resultados

Na posse das condições operatórias utilizadas durante os ensaios industriais é possível co-
nhecer os valores das variáveis de saída previstos pelo MMR e comparar com as obtidas
industrialmente de forma a avaliar o desempenho deste modelo. Tendo como referência
as principais variáveis do processo, na Figura 6.5 são comparados os valores experimen-
tais com os obtidos pelo MMR, para a linha NTA. Uma comparação semelhante é feita
na Figura 6.6 para a linha NTB. A concordância entre valores experimentais e previstos
é confirmada pela proximidade dos pontos à recta y = 1, a ponteado. É importante real-
çar que os valores de caudal de alimentação de ácido misto e de tempo de passagem da
mistura, em ambas as linhas, estão fora da gama de validade dos modelos estatísticos. O
mesmo se passa com os valores da razão molar de caudal de alimentação de benzeno e
ácido nítrico da NTB.
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Figura 6.5: Temperatura à saída dos nitradores 1 e k, percentagem mássica de benzeno
na fase orgânica e quantidade de DNF e TNF formada à saída da linha NTA previstas pelo
MMR.
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Figura 6.6: Temperatura à saída dos nitradores 1 e k, percentagem mássica de benzeno na
fase orgânica e quantidade de DNF e TNF formada à saída da linha NTB previstas pelo
MMR.

A análise da Figura 6.5a, relativa à linha NTA, permite concluir que a temperatura prevista
à saída do primeiro e último reactor é superior à registada na instalação. A temperatura à
saída do primeiro reactor apresenta desvios até 5 %, enquanto a previsão da temperatura
à saída do último nitrador exibe desvios até 2,5 % face aos experimentais. Na linha NTB,
Figura 6.6a, os valores estimados para a temperatura também são superiores aos medidos
na instalação com desvios até 6 e 5 %, ligeiramente maiores que na linha NTA.

Na Figura 6.5b observa-se que na maioria das amostras recolhidas na NTA a percenta-
gem mássica de benzeno na fase orgânica apresenta desvios compreendidos entre ±10 %,
embora o desvio da primeira amostra seja de aproximadamente 32 %. Uma justificação
para a dispersão e desvios elevados em algumas amostras poderá ser encontrada na va-
riação da percentagem mássica de MNB na corrente recuperada na stripping de benzeno
e que é enviada para o tanque de alimentação da fase orgânica à bateria (Secção 3.3.1).
Alterações na quantidade de vapor fornecido à coluna de stripping de benzeno podem
resultar em diferentes teores de MNB no benzeno recuperado ao longo do teste. Durante
os ensaios industriais não foram recolhidas amostras da corrente de alimentação da fase
orgânica, cuja análise química permitiria confirmar esta suposição. A previsão da percen-
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tagem mássica de benzeno à saída da NTB, Figura 6.6b, apresenta alguma dispersão, à
semelhança do que aconteceu na Figura 6.5b.

Na Figura 6.5c verifica-se um fraco desempenho do MMR na previsão da quantidade
de DNF formada. Para este subproduto, os valores previstos são sempre superiores aos
experimentais e o desvio médio é de aproximadamente 40 %. Em relação ao TNF (Fi-
gura 6.5d) observa-se uma maior dispersão dos pontos, estando os desvios compreendidos
entre -26 e 23 %. No caso da NTB, a quantidade prevista para os dois subprodutos é su-
perior à experimental, resultando em desvios máximos de 77 % e 72 % para DNF e TNF,
respectivamente (Figuras 6.6c e 6.6d).

As figuras apresentadas até ao momento mostram que as previsões da quantidade de sub-
produtos fenólicos utilizando o modelo matemático real ficam aquém do esperado com
grandes diferenças entre o valor experimental e o previsto. Esta discrepância entre va-
lores pode ter origem em dois factores: 1) As variáveis de entrada do modelo estatístico
são a temperatura do primeiro e último nitradores determinadas pelo MMR. Por isso,
possíveis diferenças no valor previsto para estas duas variáveis em relação aos valores
experimentais afectam a previsão da formação de NF; 2) O modelo estatístico de forma-
ção de nitrofenoís foi construído com base em dados do histórico, cujas análises químicas
foram efectuadas no laboratório de análises da CUF-QI. Embora as amostras recolhidas
durante os ensaios industriais tenham sido analisadas exclusivamente no laboratório de
desenvolvimento, onde o erro de análise é baixo (Apêndice A), as previsões estão afec-
tadas pelo erro de medição do laboratório de análises, que não pode ser desprezado. A
comparação entre dados de diferentes origens não é a prática mais indicada para uma
correcta avaliação do modelo, contudo, neste caso, não há forma de contornar este incon-
veniente. Adicionalmente, o facto de algumas variáveis estarem fora da gama de validade
dos modelos estatistícos pode ter contribuído para a obtenção de previsões pouco precisas
nas quantidades de subprodutos formadas.

Na Figura 6.7 comparam-se as reduções na quantidade total de NF registadas durante o
ensaio industrial com as reduções previstas pelo MMR, para ambas as linhas de produção.
Novamente, estas reduções foram calculadas relativamente à média dos valores de NF nas
amostras do estágio inicial.

É visível, em ambas as figuras, que as reduções previstas são sempre superiores às obser-
vadas no ensaio industrial. Na Figura 6.7a assiste-se a uma semelhança da evolução tem-
poral entre as reduções experimentais e as previstas para a NTA. Na NTB (Figura 6.7b)
também se verifica um comportamento semelhante, com a excepção dos dois pontos no
final do ensaio. Este resultado é importante pois reflecte uma concordância entre o com-
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portamento esperado e o real decorrente da alteração das condições operatórias, apesar
de existir uma discrepância entre a quantidade efectivamente produzida e a prevista pelo
modelo matemático real.
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Figura 6.7: Reduções experimentais e previstas da quantidade total de nitrofenóis para
ambas as linhas de produção.

6.2 Alimentação faseada de reagentes à bateria de reac-
tores industriais

Estudos anteriores dedicados à etapa de reacção na fábrica de mononitrobenzeno indica-
ram que a minimização da quantidade de nitrofenóis também pode ser conseguida através
do faseamento dos reagentes ao longo da bateria, manipulando deste modo as variáveis
que influenciam a formação dos nitrofenóis, tais como a temperatura, em especial nos
primeiros reactores, e a razão molar de caudais de alimentação.

6.2.1 Avaliação das diferentes alternativas de faseamento de reagen-
tes

Na configuração actual do processo os reagentes são introduzidos no primeiro reactor de
nitração através de alimentações separadas: fase orgânica e ácido misto. Mantendo a
alimentação do ácido sulfúrico apenas ao primeiro nitrador, neste estudo são avaliados
três cenários distintos para a introdução faseada dos reagentes ao longo da bateria:

i Alimentação faseada de benzeno.

ii Alimentação faseada de ácido nítrico.
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iii Alimentação faseada de benzeno e ácido nítrico.

Um trabalho de optimização desta rede de reactores efectuado anteriormente permitiu
concluir que, na configuração mais vantajosa, 45 % do caudal de ácido nítrico é introdu-
zido no reactor k− 2 aumentando o caudal de alimentação de fase orgânica ao primeiro
reactor (Gaudêncio et al., 2014). Na determinação desta configuração óptima foram con-
tabilizadas as restrições processuais relativas aos limites máximos para a percentagem
mássica de benzeno na corrente de MNB bruto, bem como para a concentração de nitra-
tos no efluente pobre da fábrica. O desempenho da rede de reactores e a solução óptima
foram determinados com base no Modelo Matemático Ideal - MMI.

Tendo em consideração os resultados promissores descritos em Gaudêncio et al. (2014)
foram efectuadas as alterações necessárias para testar o impacto da alimentação faseada
de ácido nítrico ao nitrador k−2 da fábrica na produção de MNB.

6.2.2 Ensaios industriais

Procedimento experimental

Foram três os ensaios de alimentação faseada, com procedimentos resumidos na Ta-
bela 6.4, onde cada teste foi dividido em diferentes cenários. Cada cenário é identificado
pela alteração do grau de faseamento do caudal de ácido nítrico alimentado ao nitrador
k− 2 e/ou por uma modificação do caudal de fase orgânica relativamente ao caudal nor-
malmente utilizado. Estes encontram-se ordenados na Tabela 6.4 por aumento do caudal
de alimentação de fase orgânica adicionado à bateria e por aumento do faseamento de
ácido nítrico ao nitrador k − 2. Entre o primeiro e o segundo teste houve uma ligeira
modificação no procedimento experimental. O primeiro teste industrial iniciou-se com o
faseamento do ácido nítrico e só depois de se atingir o valor pretendido é que se aumentou
o caudal de fase orgânica. Contudo, com base na experiência adquirida, decidiu-se inver-
ter a ordem de alteração dos caudais dos reagentes começando por aumentar o caudal de
fase orgânica até ao valor máximo permissível, altura em que se inicia o faseamento do
ácido nítrico.

Em todos os testes industriais ocorreram paragens não programadas devido a problemas
processuais. Destaca-se o segundo teste industrial que foi frequentemente interrompido,
dando origem a uma grande diversidade de dados obtidos em dias distintos e, consequen-
temente, a diferentes condições operatórias. Apesar disso, optou-se por analisar todos
os dados em conjunto, resultando numa ordenação dos cenários que não corresponde à
evolução temporal do ensaio.
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Tabela 6.4: Procedimento experimental usado nos três testes de alimentação faseada.

Regime de
produção

(%)
Cenário

Percentagem de
faseamento de ácido

nítrico ao nitrador k−2

Percentagem de aumento do
caudal de fase orgânica no

1º nitrador

1º
te

st
e

72-89

I.I - -
I.II 20 -
I.III 45 -
I.IV 45 +5
I.V 45 +7,5

2º
te

st
e

94-106

II.I - -
II.II - +4,8
II.III - +5,1
II.IV - +5,3
II.V - +6,2
II.VI 15 +6,2
II.VII 25 +6,7
II.VIII 35 +5,1
II.IX 45 +5,1

3º
te

st
e

100

III.I.1 - -
III.I.2* - -
III.II - +4,3
III.III - +6,3
III.IV - +7,8
III.V 30 +7,8
III.VI 45 +7,8
III.VII 45 +8,6
III.VIII 45 +9,2
III.IX 45 +9,9

* Aumento do caudal de ácido sulfúrico que se manteve nos cenários seguintes deste teste.

No terceiro teste, o cenário que traduz o funcionamento normal da instalação, sem fa-
seamento do ácido nítrico ou aumento do caudal de fase orgânica, foi dividido em dois
cenários distintos: o cenário I.1 - corresponde às condições operatórias vigentes na insta-
lação imediatamente antes do início do ensaio - e o cenário I.2, onde se aumentou o caudal
de ácido sulfúrico com o objectivo de diminuir a temperatura do último nitrador (de 1,13
para 1,08), mantendo inalterado o caudal de ácido nítrico. Esta alteração nas condições
de operação da fábrica foi mantida durante todo o teste e permite confirmar novamente a
influência da temperatura da reacção na formação dos nitrofenóis, independentemente do
faseamento do ácido nítrico e/ou do aumento do caudal de alimentação de fase orgânica
(Secção 6.1). A temperatura mínima atingida no último nitrador foi de 1,09, por limitação
no caudal máximo de ácido misto que a bomba de alimentação pode debitar.

Na Tabela 6.4 observa-se ainda que o regime de produção não foi constante ao longo dos
dois primeiros testes. No entanto, esta situação não é problemática porque os resultados
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são analisados por quantidade de MNB produzido. Para além disso, a percentagem más-
sica do ácido nítrico à saída da bateria foi mantida sensivelmente no mesmo valor, o que
permite uma comparação da quantidade de NF formada entre os vários cenários.

Sempre que possível foram recolhidas no mínimo duas amostras em cada cenário. Os re-
sultados obtidos serão analisados em termos de quantidade de 2,4-dinitrofenol (DNF),
trinitrofenol (TNF) e total de nitrofenóis (NF), sendo que este último inclui todos os
compostos fenólicos formados no processo de produção de MNB referidos antes na Sec-
ção 6.1.3. A quantidade de DNB foi também quantificada no terceiro teste e a evolução da
sua formação foi analisada face às alterações das condições operatórias em cada cenário.

A análise dos resultados será efectuada de forma separada para os dois tipos de subpro-
dutos (NF e DNB).

Resultados Experimentais - Impacto na formação dos nitrofenóis

Na Figura 6.8 representa-se a evolução da quantidade total de nitrofenóis formada para
cada cenário nos três testes industriais. Os resultados obtidos para cada um dos com-
postos ao longo dos cenários encontram-se no Apêndice D.2, bem como as percentagens
mássicas de benzeno na fase orgânica e de ácido nítrico na fase aquosa no final da bateria.
As análises ao ácido nítrico na fase aquosa permitem comprovar que se pode considerar
conversão completa ao longo de todos os cenários. Na Figura 6.9 apresenta-se a evolu-
ção da temperatura nos nitradores 1, k−1 e k, resultante das modificações efectuadas às
condições operatórias ao longo dos vários cenários.

Para facilitar a análise de resultados estes serão discutidos separadamente para cada teste.

Primeiro teste

No cenário I.II do primeiro teste, a evolução da quantidade total de nitrofenóis ao longo
da bateria apresenta um comportamento inesperado, com aumento dos NF muito acentu-
ado do reactor k−2 para o reactor k−1, registando-se depois uma diminuição no reactor
k. Esta aparente anomalia pode dever-se a erros de recolha e/ou análises químicas das
amostras. Por esta razão, o cenário I.II não será considerado para análise dos resultados
do faseamento do ácido nítrico. Nos cenários I.III e I.IV na Figura 6.8a é evidente uma
redução da quantidade de nitrofenóis nos nitradores intermédios, que não se faz sentir no
primeiro nitrador. No cenário I.V a diminuição de nitrofenóis no primeiro nitrador atinge
cerca de 10 %. Contudo, nos cenários I.III a I.V o faseamento do ácido nítrico ao nitrador



6.2 Alimentação faseada de reagentes à bateria de reactores industriais 161

0.20

0.30

0.40

0.50

0.60

0.70

Nitrador 1 Nitrador k-2 Nitrador k-1 Nitrador k

N
F

 
I.I I.II I.III I.IV I.V

a - Primeiro teste

0.20

0.30

0.40

0.50

0.60

0.70

Nitrador 1 Nitrador k-2 Nitrador k-1 Nitrador k

N
F

II.I II.II II.III II.IV II.V

0.20

0.30

0.40

0.50

0.60

0.70

Nitrador 1 Nitrador k-2 Nitrador k-1 Nitrador k

N
F

II.I II.VI II.VII II.VIII II.IX

b - Segundo teste c - Segundo teste

0.20

0.30

0.40

0.50

0.60

0.70

Nitrador 1 Nitrador k-2 Nitrador k-1 Nitrador k

N
F

 

III.I.1 III.I.2 III.II III.III III.IV

0.20

0.30

0.40

0.50

0.60

0.70

Nitrador 1 Nitrador k-2 Nitrador k-1 Nitrador k

N
F

III.I.1 III.I.2 III.V III.VI III.VII III.VIII III.IX

d - Terceiro teste e - Terceiro teste

Figura 6.8: Evolução da quantidade total de nitrofenóis por tonelada de MNB produzido
em cada nitrador durante testes de AF.

k− 2 é de 45 %, originando uma diminuição da quantidade de MNB produzida no pri-
meiro nitrador face ao cenário I.I e, consequentemente uma diminuição da temperatura aí
registada (Figura 6.9a). Assim, uma comparação da quantidade de subprodutos formada
neste nitrador não é recomendada.

As reduções da quantidade total de NF formada ao longo da bateria são atenuadas à saída
do último nitrador, onde não é notória a diferença face ao cenário I.I, Tabela 6.5. No
entanto, é importante referir que se observou uma diminuição efectiva na quantidade de
TNF formada em cerca de 12 %, sendo este o subproduto que é mais difícil eliminar do
MNB final. Nesta Tabela 6.5, as reduções foram determinadas relativamente ao cenário
I.I (sem faseamento do ácido nítrico e sem aumento do caudal de fase orgânica). Os resul-
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Figura 6.9: Evolução da temperatura em cada nitrador durante testes de AF.

tados são relativos aos nitradores k−2 e k porque a produção de MNB nestes nitradores é
idêntica em todos os cenários, o que permite mostrar reduções significativas para o reactor
k−2 (até 23 % no cenário I.V).

Tendo atingido redução nos nitrofenóis ao longo da bateria interessa apresentar possíveis
justificações para o facto de no último nitrador a quantidade de nitrofenóis ser semelhante
em todos os cenários. A percentagem mássica de ácido nítrico residual na fase ácida, que
é muito semelhante em todos os cenários (Tabela D.5 do Apêndice D.2) em conjunto com
a temperatura verificada nos vários cenários, podem ser razões para este resultado. Na
literatura (Urbanski, 1964), uma das causas apontadas para a formação do fenol, precursor
dos nitrofenóis, é a função oxidante que o ácido nítrico desempenha quando se encontra
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Tabela 6.5: Reduções obtidas nas quantidades de DNF, TNF e total de NF formadas nos
nitradores k−2 e k no primeiro teste industrial de alimentação faseada.

Reduções (%)
Nitrador Subprodutos I.II I.III I.IV I.V

k−2
DNF 10,5 15,6 15,9 18,9
TNF 18,8 34,0 35,6 37,4
NF 14,8 20,1 20,4 23,3

k
DNF 7,2 -2,9 -1,6 -4,6
TNF 18,0 8,5 15,0 11,6
NF 6,5 -0,7 1,4 -1,4

em quantidades residuais, o que pode explicar o aumento de nitrofenóis verificado. De
acrescentar que o tempo de passagem da mistura reaccional pode ter contribuído para o
aumento da quantidade de NF formada no último nitrador, onde a temperatura é elevada,
e não há ganhos na quantidade de MNB produzida. Estes resultados indicam que, para
regimes abaixo de 89 %, o tempo de passagem deve ser minimizado para evitar o contacto
entre os reagentes que dão origem aos nitrofenóis, sem perda de produtividade.

Segundo teste

De forma a facilitar a análise dos resultados das Figuras 6.8b e 6.8c, relativas ao segundo
teste industrial apresentam-se na Tabela 6.6 as reduções alcançadas nas quantidades de
DNF, TNF e total de NF formadas nos nitradores k−2 e k ao longo dos vários cenários.

Tabela 6.6: Reduções obtidas nas quantidades de DNF, TNF e total de NF formadas nos
nitradores k−2 e k no segundo teste industrial de alimentação faseada.

Reduções (%)
Nitrador Subprodutos II.II II.III II.IV II.V II.VI II.VII II.VIII II.IX

k−2
DNF 3,4 3,1 -2,6 1,5 1,5 6,6 7,7 12,8
TNF 9,8 20,8 4,8 5,8 15,4 26,7 40,3 48,4
NF 4,4 5,4 -0,5 1,6 2,9 14,2 11,1 16,2

k
DNF 5,8 14,8 -5,8 -1,0 -0,1 4,1 6,6 10,7
TNF -5,9 21,3 -0,8 -1,4 3,2 4,2 19,4 25,0
NF 2,8 14,7 -4,9 -1,3 0,8 6,8 8,7 13,0

O aumento da percentagem mássica de benzeno na fase orgânica, cenários II.II a II.V,
não conduz a alterações significativas na formação de nitrofenóis no primeiro nitrador
e no reactor k− 2 (Tabela D.3 do Apêndice D.2). A Tabela 6.6 confirma este resultado
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para o nitrador k−2, evidenciando uma redução na formação total dos subprodutos pouco
significativa, chegando a ser negativa no cenário II.IV.

À saída do nitrador k − 1, Figura 6.8b, existe uma redução significativa da quantidade
de NF no cenário II.III em relação ao obtido pelo cenário II.I. Porém, os cenários II.II,
II.IV e II.V apresentam quantidades de NF muito semelhantes entre si e superiores às
obtidas pelo cenário II.I. Através da Figura 6.9c verifica-se que a temperatura mais baixa
corresponde ao cenário II.III, o que justifica o resultado obtido. Analisando os resulta-
dos no último nitrador constata-se que há um aumento na formação de NF nos cenários
II.IV e II.V, enquanto nos cenários II.II e II.III se observa uma redução (Tabela D.3 do
Apêndice D.2). Esta diminuição nos nitrofenóis no cenário II.III tem origem numa menor
quantidade de DNF no último nitrador em relação à determinada no nitrador anterior, que
normalmente não é registada, pelo que pode corresponder a falha na análise da amostra
do último nitrador. A redução na quantidade de nitrofenóis formada no cenário II.II pode
ser explicada pelas temperaturas de nitração inferiores a 1,08 e à elevada percentagem
mássica de benzeno na fase orgânica à saída do último nitrador (Tabela D.5 do Apên-
dice D.2). Nos restantes cenários (II.IV e II.V) a temperatura atingida à saída do nitrador
k é semelhante ou superior à do cenário II.I, apesar do aumento da percentagem mássica
de benzeno na fase orgânica no final da bateria.

O faseamento do ácido nítrico (cenários II.VI a II.IX) tem impacto na formação dos sub-
produtos ao longo de toda a bateria, como mostra a Figura 6.8c. As reduções nos nitro-
fenóis formados nestes cenários são elevadas, à excepção do cenário II.VI, como se pode
comprovar na Tabela 6.6. Este cenário apresenta quantidades de NF muito próximas do
cenário II.I, para todos os nitradores. Uma justificação para este resultado poderá estar
no tempo de estabilização do sistema, pois estas amostras foram recolhidas pouco tempo
depois da modificação das condições de operação iniciais.

É nos cenários II.VIII e II.IX que se observa uma maior redução na quantidade de NF (8,7
e 13,0 %, respectivamente) à saída do nitrador k. Nos cenários II.VIII e II.IX é visível
uma diminuição da temperatura ao longo da bateria em relação aos cenários II.VI e II.VII
(Figura 6.9c). A temperatura mais baixa conseguida no primeiro nitrador, cenário II.IX,
deu origem a uma menor formação de NF neste nitrador, que se manteve ao longo da
bateria, apesar de a temperatura neste cenário à saída do último nitrador ser ligeiramente
superior à verificada no cenário II.VIII.

Confirma-se novamente que a alteração das condições operatórias tem maior impacto na
formação de trinitrofenol do que na formação de dinitrofenol. No cenário II.IX atingiu-se
uma redução na formação do TNF de cerca de 48 % e 25 % à saída dos nitradores k−2 e
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k, respectivamente, tendo-se observado também reduções significativas de cerca de 13 %
e 11 % na formação do DNF.

Terceiro teste

Face aos resultados obtidos na Secção 6.1 tomou-se a decisão realizar testes a temperatura
inferior ao longo da bateria atingindo 1,08 no último nitrador. Na Tabela 6.7 registam-se
as reduções alcançadas na quantidade de nitrofenóis neste teste em cada cenário face ao
cenário III.I.1, cuja análise será feita a par das Figuras 6.8d e 6.8e.

Tabela 6.7: Reduções obtidas nas quantidades de DNF, TNF e total de NF formadas nos
nitradores k−2 e k no terceiro teste industrial de alimentação faseada.

Reduções (%)

Nitrador
Sub-

produtos
III.I.2 III.II III.III III.IV III.V III.VI III.VII III.VIII III.IX

k−2
DNF -1,4 -2,6 -2,0 -3,1 4,6 1,3 0,6 3,2 0,3
TNF 31,7 35,0 39,0 36,5 53,3 53,3 53,3 53,0 50,7
NF 8,9 8,6 10,5 9,3 18,6 14,9 15,1 16,6 14,5

k
DNF 4,1 -3,8 2,6 1,5 1,8 4,4 2,7 4,3 2,9
TNF 27,7 31,4 34,2 34,3 38,4 41,1 40,5 38,5 38,0
NF 13,0 9,9 14,7 14,1 15,8 18,5 16,9 17,1 16,1

Na Figura 6.8d verifica-se que é no cenário III.I.1 que a quantidade de NF ao longo dos
reactores é maior. Uma justificação para este facto poderá estar na temperatura nos nitra-
dores (Figura 6.9d), que é superior à dos restantes cenários. No cenário III.I.2, o aumento
do caudal de ácido misto à entrada da bateria e consequente diminuição da temperatura ao
longo dos nitradores (Figura 6.9d) originou um decréscimo significativo na quantidade de
NF formada, apresentando reduções de 13 % à saída do último nitrador (Tabela 6.7). De
realçar ainda que o composto nitrofenólico que apresenta maior redução na sua formação
é o TNF (≈ 28 % no último nitrador). Este resultado está de acordo com o obtido nos
ensaios de optimização das condições operatórias actuais, analisados na secção anterior.

O aumento do caudal de alimentação da fase orgânica nos cenários III.II, III.III e III.IV,
com a temperatura do último nitrador em cerca de 1,09, contribuíram para uma diminui-
ção significativa da quantidade de TNF e muito ligeira no DNF neste nitrador (no cenário
III.II até é negativa), resultando globalmente numa redução pouco significativa na quanti-
dade de NF à saída da bateria de reactores quando comparada com a redução atingida no
cenário III.I.2.
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Na Figura 6.8e verifica-se que o faseamento do ácido nítrico tem impacto na formação
dos subprodutos ao longo de toda a bateria, conduzindo à sua diminuição. O aumento do
faseamento do ácido nítrico ao nitrador k−2 de 30 % (cenário III.V) para 45 % (cenário
III.VI a III.IX), conduziu uma redução na quantidade de NF formada à saída do último
nitrador, embora não muito acentuada, quando comparado com a redução originada pela
diminuição da temperatura.

À semelhança do teste anterior, era desejado obter uma percentagem mássica de benzeno
(%Bk) de 0,20 ou superior à saída da bateria. Através da Tabela D.5 no Apêndice D.2
é possível constatar que no cenário III.IV se atingiu aproximadamente este valor. Nos
cenários seguintes este objectivo não foi atingido possivelmente devido a variações da
composição das correntes de recuperação na composição das correntes de alimentação do
ácido nítrico e fase orgânica. Assim, a influência do aumento da percentagem mássica de
benzeno na fase orgânica à saída da bateria não pode ser analisada como pretendido. A
maior redução conseguida corresponde ao cenário III.VI (Tabela 6.7), onde se registou a
menor temperatura no último nitrador (Figura 6.9e).

A discussão de resultados do terceiro teste apresentada até ao momento incidiu maiori-
tariamente nas reduções obtidas tendo como ponto de partida o cenário III.I.1. Porém,
podem considerar-se três situações distintas ao longo do teste industrial e analisar os efei-
tos individuais de cada variável processual.

• Situação 1: Diminuição da temperatura no final da bateria para cerca de 1,09 -
cenário III.I.2.

• Situação 2: Aumento da %Bk para valores superiores a 0,20, mantendo a tempera-
tura no último nitrador em cerca de 1,09 - cenário III.IV.

• Situação 3: Faseamento do ácido nítrico ao nitrador k−2, mantendo a temperatura
no último nitrador da bateria em 1,09 e o valor de %Bk elevado (superior a 0,20) -
média dos valores obtidos nos cenários III.VI a III.IX.

Na Tabela 6.8 encontram-se as reduções alcançadas na quantidade de DNF, TNF e de total
de NF à saída do último nitrador para as situações 1 a 3 face às condições operatórias
anteriores, possibilitando uma análise dos efeitos individuais de cada variável processual
e dos seus efeitos conjugados.

Analisando esta tabela constata-se que as maiores reduções nos NF foram conseguidas
com a diminuição da temperatura ao longo da bateria (Situação 1 face ao cenário III.I.1).
Quando se aumenta a %Bk, mantendo a temperatura baixa no final da bateria (Situação 2),
não se verifica uma redução acentuada nos nitrofenóis face à Situação 1, rondando apenas
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Tabela 6.8: Comparação das reduções alcançadas na quantidade de DNF, TNF e total de
NF formada à saída da bateria face às várias situações.

Reduções (%) obtidas relativamente a:
Cenário III.I.1 Situação 1 Situação 2

Situação 1
DNF 4,1

- -TNF 27,7
NF 13,0

Situação 2
DNF 1,5 -2,8

-TNF 34,2 9,1
NF 14,1 1,2

Situação 3
DNF 3,6 -0,5 2,2
TNF 39,5 16,3 7,9
NF 17,1 4,7 3,5

1 %. No entanto, as condições da Situação 2 traduzem uma redução de 9 % na quantidade
de TNF formada relativamente à Situação 1.

O impacto individual do faseamento de 45 % do caudal de ácido nítrico ao nitrador k−2,
avaliaso comparando a Situação 3 face à Situação 2, manifestou-se através de uma redu-
ção de cerca de 3,5 % na quantidade total de NF. Nas condições da Situação 3, quando se
restringe a análise à formação de TNF verifica-se que as reduções são bastante acentua-
das, atingido uma redução de 16 % face à Situação 1 e de 8 % relativamente à Situação
2.

Resultados Experimentais - Formação do Dinitrobenzeno

Apesar de ser formado em pequenas quantidades, suspeita-se que o DNB presente no
MNB envenene o catalisador industrial na produção de anilina (Berretta e Boyd, 2013).
Berretta e Boyd realizaram uma série de ensaios, a nível industrial e laboratorial, em
reactores tubulares e agitados, chegando à conclusão que o faseamento do ácido nítrico
tem impacto na formação do DNB, conduzindo à sua redução.

No terceiro teste de alimentação faseada também foi quantificada a formação do dinitro-
benzeno (DNB) ao longo da bateria de nitradores de forma a perceber qual o impacto das
variáveis operatórias na sua formação.

A quantidade de DNB formada ao longo dos nitradores por quantidade de MNB produ-
zido é apresentada na Figura 6.10, e na Tabela 6.9 estão quantificadas as reduções na
quantidade de DNB formada quando comparadas com o Cenário III.I.1 (base).
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Figura 6.10: Evolução da quantidade de DNB por tonelada de MNB produzido em cada
nitrador.

Da análise dos resultados da Figura 6.10 constata-se que ocorreu uma diminuição da
quantidade de DNB ao longo dos cenários. Além disso, verifica-se que a quantidade do
composto dinitrado por quantidade de MNB produzido se mantem sensivelmente cons-
tante ao longo dos nitradores, independentemente do cenário estudado. De realçar que
este perfil é diferente do que se regista na formação dos nitrofenóis, em que a razão nitro-
fenóis/MNB aumenta à medida que a produção em MNB aumenta.

Ao contrário do que se verificou no estudo dos nitrofenóis, a diminuição da temperatura
não tem uma influência tão acentuada na formação do DNB, promovendo uma redução
de apenas 5 % (cenário III.I.2, Tabela 6.9). Porém, à medida que se aumenta o caudal de
alimentação da fase orgânica a formação do DNB diminui (Figura 6.11), conseguindo-
se reduções até 25 % no cenário III.VI face ao cenário III.I.1. O impacto desta variável
pode ser explicado pela competição que existe entre o benzeno e o MNB pelo ião nitró-
nio (Guenkel et al., 1996). Sendo a reacção de dinitração mais lenta que a reacção de
mononitração, uma maior quantidade de benzeno irá favorecer a produção de MNB.

Tabela 6.9: Reduções obtidas na quantidade de DNB formada no último nitrador no
terceiro teste industrial de alimentação faseada.

Reduções (%)
III.I.2 III.II III.III III.IV III.V III.VI III.VII III.VIII III.IX

5,0 9,4 19,8 13,3 24,4 25,4 19,0 22,5 19,6

6.2.3 Conclusões

A análise dos resultados obtidos nestes ensaios industriais permite concluir que no geral
se observam maiores reduções na quantidade total de NF à saída do nitrador k− 2 face
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Figura 6.11: Quantidade de DNB formada por quantidade de MNB produzido em função
da percentagem mássica de benzeno na fase orgânica à saída do último nitrador.

às obtidas à saída da bateria. Uma explicação para este resultado é a diminuição da
temperatura na bateria até ao nitrador k−2 originada pelo faseamento de parte do caudal
de ácido nítrico, que conduz a uma redução na formação dos nitrofenóis. Nos restantes
nitradores, a diminuição na temperatura já não é tão acentuada, favorecendo a formação
dos nitrofenóis no final da reacção.

No geral, os testes de alimentação faseada conduziram a uma diminuição significativa
da quantidade de nitrofenóis formada. No segundo teste, a maior redução na quantidade
total destes subprodutos à saída do último nitrador foi atingida no cenário em que se
faseou 45 % do ácido nítrico e o aumento do caudal de fase orgânica foi de 5,1 %. Este
resultado foi superado no terceiro teste, em que se reduz a temperatura no último nitrador
para valores próximos de 1,08. É importante relembrar que neste teste não foi possível
obter o valor pretendido de %Bk, em simultâneo com o faseamento de 45 % do caudal
de ácido nítrico. Todavia, o aumento do caudal de fase orgânica, por si só, originou um
impacto pouco significativo na formação dos nitrofenóis em todos os testes realizados.

Os resultados obtidos nos testes industriais são promissores e confirmam a possibilidade
de diminuir a quantidade de nitrofenóis formada, especialmente de TNF, através da mo-
dificação das condições operatórias. Este maior impacto na quantidade de trinitrofenol
é uma vantagem adicional, uma vez que a eliminação deste subproduto do MNB é mais
difícil que a do DNF.

Em relação ao DNB, verifica-se que a temperatura tem pouca influência na formação
deste composto. Ao contrário do que acontece com os nitrofenóis, o aumento do caudal
de fase orgânica tem uma forte influência na quantidade de DNB formada, registando-se
uma diminuição significativa. Também o faseamento do caudal de reagente ácido pro-
voca uma diminuição no DNB formado. No total, foi possível reduzir em cerca de 22 % a
quantidade de DNB formada por quantidade de MNB produzido, evidenciando uma clara
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vantagem na operação da instalação com alimentação faseada de 45 % do caudal de ácido
nítrico ao nitrador k− 2 e um aumento do caudal de alimentação de fase orgânica, man-
tendo a temperatura em valores mais baixos que os normalmente utilizados na instalação
industrial.

É importante realçar que, nos segundo e terceiro testes, os resultados foram obtidos a
um regime de produção elevado (≥ 100 %), onde alguns equipamentos da instalação se
encontram muito próximo da sua capacidade máxima. Tendo em consideração os bons
resultados obtidos nestes testes industriais propõe-se, como trabalho futuro, a realização
de testes industriais a regimes de produção semelhantes ao do primeiro teste (p.e. 83 %),
mantendo a temperatura à saída da bateria o mais baixa possível, de forma a verificar o
impacto da alimentação faseada do ácido nítrico em simultâneo com o aumento do caudal
de fase orgânica na redução da formação dos nitrofenóis.

6.2.4 Validação de resultados

Os testes industriais de alimentação faseada apresentados nesta secção tiveram como base
o estudo de optimização da rede actual de reactores, onde se considerou a possibilidade
de fasear as matérias-primas. O modelo matemático utilizado neste estudo foi o MMI.
O melhoramento deste modelo deu origem ao Modelo Matemático Real (MMR) e é in-
teressante avaliar o seu desempenho na previsão das condições operatórias em condições
de alimentação faseada de ácido nítrico, comparando com os resultados dos testes. Na
Figura 6.12 é apresentada uma comparação entre os valores experimentais e os previstos
para: temperatura do primeiro e último nitrador; percentagem mássica de benzeno na fase
orgânica à saída da bateria; e quantidades de DNF e TNF formadas por quantidade de
MNB produzido.

A concordância entre os valores previstos pelo MMR para a temperatura do primeiro e
do último nitrador e os valores experimentais já registada na Secção 4.6 é aqui confir-
mada. A temperatura no primeiro nitrador apresenta maiores desvios, que ainda assim
não ultrapassam os 5 % (Figura 6.12a).

A Figura 6.12b mostra previsões dispersas para o %Bk, principalmente nos valores mais
elevados, e desvios consideráveis quando comparados com os dados experimentais. De
facto, apenas algumas amostras estão delimitadas pelos desvios de ±10 %. Uma possível
causa que pode dar origem a esta diferença é o desconhecimento da composição exacta
da corrente de benzeno evaporada na stripping de benzeno (Secção 6.1.4).

Também foram confrontadas as previsões dos nitrofenóis formados por quantidade de
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Figura 6.12: Comparação dos valores experimentais com os previstos pelo MMR para:
a) Temperatura do primeiro e último nitrador; b) percentagem mássica de benzeno na
fase orgânica à saída da bateria; c) quantidades de DNF e TNF formadas por tonelada de
MNB.

MNB produzido com os valores experimentais recolhidos durante os ensaios de alimen-
tação faseada. As linhas a tracejado na Figura 6.12c representam o erro de medição
determinado nos estudos de repetibilidade e reprodutibilidade do laboratório de análises
da CUF-QI (Apêndice A.1). É visível que os desvios entre os valores previstos e os expe-
rimentais para o TNF são ligeiramente menores que os obtidos para o DNF. Este resultado
era esperado visto que a capacidade de previsão do modelo do TNF é significativamente
superior à do modelo do DNF (Secção 5.4.2). A causa que poderá justificar esta disper-
são dos resultados também pode estar associada a uma inadequada comparação dos dados
experimentais analisados no laboratório de desenvolvimento com resultados de modelos
estatísticos assentes em dados do laboratório de análises (Secção 6.1.4).

Outra forma de validar o modelo consiste em comparar as reduções na quantidade total
de NF formada obtidas experimentalmente com as previstas pelo MMR (Figura 6.13).
Estas reduções foram calculadas para todos os cenários de cada teste, tendo por base
os NF formados nos cenários I.I, II.I e III.I.1. Na Figura 6.13 os pontos a vermelho
correspondem a cenários onde existe alimentação faseada do ácido nítrico, enquanto os
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Figura 6.13: Comparação entre as reduções na quantidade total de NF formada experi-
mentais e previstas pelo MMR para os três testes de alimentação faseada.

As reduções previstas pelo MMR são geralmente superiores às experimentais, especi-
almente nos cenários onde é efectuada a alimentação faseada do ácido nítrico (pontos
a vermelho). De facto, durante o faseamento do ácido nítrico são atingidos valores de
temperatura no primeiro nitrador e de FB

FN
que não se registam durante o funcionamento

normal da instalação e, por isso, durante a validação do MMR, o modelo estatístico para
os nitrofenóis é aplicado fora da gama de validade. Também o caudal de alimentação
de ácido misto em alguns cenários referentes aos segundo e terceiro testes, se encontra
fora da gama de validade do modelo devido aos elevados regimes de produção, afectando
simultaneamente, o tempo de passagem da mistura na bateria de reactores.

O Modelo Matemático Real (MMR) foi utilizado para replicar os resultados descritos em
Gaudêncio et al. (2014) e verificar se existiriam condições operatórias mais vantajosas que
minimizassem a formação dos nitrofenóis, tendo em conta a configuração existente actu-
almente na fábrica. Os resultados obtidos através do MMR revelaram ser muito próximos
aos obtidos anteriormente, apontando para o faseamento de 49 % do caudal de alimenta-
ção de ácido nítrico ao nitrador k−2 com um aumento simultâneo de 22 % do caudal de
fase orgânica face ao valor nominal. No que respeita ao ácido nítrico verifica-se que du-
rante os ensaios o faseamento deste reagente esteve muito próximo dos valores obtidos na
optimização, mas o aumento do caudal de fase orgânica conseguido experimentalmente
está ainda longe do considerado óptimo.

6.3 Síntese de rede de reactores

O trabalho apresentado até agora incidiu no melhoramento do modelo matemático da ni-
tração e no subsequente estudo de optimização das condições operatórias, ambos com o
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propósito de diminuir os subprodutos fenólicos formados durante a nitração adiabática
do benzeno no processo industrial vigente na CUF-QI. Apesar da inegável utilidade da
optimização de processos, a sua aplicação a processos e equipamentos já existentes li-
mita a solução óptima obtida. Assim, surgiu a ideia de expandir o âmbito do problema
de optimização. Nesta secção, será analisada a possibilidade de construir uma rede de
reactores hipotética que possibilite a mesma produção de MNB que a configuração actual
na CUF-QI, reduzindo ao máximo a quantidade de nitrofenóis formada.

6.3.1 Introdução

Existem duas estratégias de optimização de redes de reactores (Lakshmanan et al., 1999):
técnica de região atingível e optimização de superestruturas. A técnica de região atingí-
vel aplicada à síntese de redes de reactores foi introduzida por Horn (1964). Em 1987,
Glasser et al. revelaram que a gama de concentrações de produto que é possível atingir
na rede de reactores pode ser conhecida através da representação gráfica da concentração
do produto em função da concentração do reagente. Esta representação traduz a solução
dos balanços de massa a estas espécies (Seider et al., 2004) considerando que a rede é
constituída por sistemas de reactores perfeitamente agitados ou do tipo pistão, com ou
sem mistura, e com ou sem curto-circuito. Apesar de esta técnica providenciar um grande
contributo no projecto de redes de reactores (Seider et al., 2004), o facto de se tratar de
um método gráfico representa por si só uma desvantagem. Segundo Lakshmanan et al.
(1999) a sua utilização é útil apenas quando se está na presença de um sistema de duas
dimensões (reagente e produto). Para sistemas com três ou mais dimensões a optimização
por técnicas geométricas é dificultada dada a complexidade da solução. Contudo, esta
metodologia não é considerada uma técnica de optimização pura (Agarwal et al., 2006),
pois apenas identifica uma zona de concentrações viável para uma dada configuração de
reactores.

Na metodologia de optimização de superestruturas uma rede de reactores (ou todo um
processo de produção) é desenhada com uma abordagem o mais genérica possível, e os
parâmetros sujeitos a optimização podem ser o número e o tipo de reactores, bem como
as diferentes interligações entre estas unidades. Um exemplo de uma superestrutura ge-
nérica é apresentado na Figura 6.14 sendo composta por reactores perfeitamente agitados
(RCPA) e pistão (RP) (Schweiger e Floudas, 1999; Smith, 2005). De modo a ultrapassar
a manipulação das equações diferenciais inerentes à modelação dos reactores tubulares,
Kokossis e Floudas (1990) consideram o reactor pistão como uma série de n reactores
perfeitamente agitados de igual volume.
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Figura 6.14: Superestrutura genérica [Adaptada de Schweiger e Floudas (1999)].

A solução óptima da superestrutura é determinada com base num critério, normalmente
a maximização da conversão ou a minimização dos custos. Contudo, o uso de um único
critério pode não ser o mais adequado na síntese de reactores, especialmente quando os
sistemas são complexos e os critérios de optimização entram em conflito (Neves, 2007).
Alguns exemplos:

a) conversão vs volume de reacção - um pequeno aumento na conversão da reacção
pode implicar um aumento exponencial do volume do reactor;

b) flexibilidade/operacionalidade - Para um mesmo volume total de reacção, pode ser
vantajoso utilizar mais reactores de menor capacidade, especialmente quando se
preveja a possibilidade de redução da produção. Por outro lado, os custos de inves-
timento associados aumentam;

c) complexidade/desempenho - Em alguns processos, a solução óptima aponta para a
existência de correntes de interligação entre reactores que conduzem a uma maxi-
mização da conversão. Todavia, o ganho em produtividade poderá não compensar
o investimento exigido.

A vantagem da modelação baseada em superestruturas reside na obtenção simultânea da
função objectivo, da configuração óptima da rede de reactores e das condições de operação
respectivas. Uma desvantagem deste método de optimização (Schweiger e Floudas, 1999;
Silva, 2008) é a dificuldade em garantir que foram desenhadas todas as configurações
possíveis e, consequentemente, que a rede seleccionada é realmente a óptima. No entanto,
aumentar as alternativas em estudo resultará num aumento de dimensão e complexidade
da superestrutura.
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6.3.2 Metodologia usada na síntese da rede de reactores

A flexibilidade inerente à construção das superestruturas permite optimizar todo um pro-
cesso industrial ou apenas pequenas partes do mesmo, consoante o objectivo. Neste es-
tudo pretende-se determinar uma nova rede de reactores, que substitua a etapa de nitração
do benzeno em vigor, mantendo a mesma produção horária de MNB e o processo a jusante
inalterado. Atendendo à rede de reactores actual e, tendo em consideração as configura-
ções patenteadas por diversos autores (Guenkel et al., 1994; Hermann e Gebauer, 1998;
Morisaki et al., 1998; Gillis et al., 2003; Berretta, 2010), os parâmetros sujeitos a optimi-
zação vão ser o número e o volume dos reactores, bem como a distribuição da alimentação
das matérias-primas ao longo da bateria. Nesta fase da construção da superestrutura foi
considerado que:

• Não existem correntes de recirculação entre os reactores.

• A superestrutura é composta apenas por RCPAs. No entanto, como se verá adiante,
a metodologia utilizada permitirá avaliar a possibilidade de recorrer a um reactor tu-
bular, uma vez que o número de reactores da bateria é progressivamente aumentado
até se encontrar o valor óptimo que minimiza a função objectivo.

A Figura 6.15 pretende ilustrar a configuração de reactores genérica que serviu de base
ao estudo de optimização da etapa reaccional da CUF-QI.
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Figura 6.15: Configuração genérica da rede de reactores a optimizar.
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6.3.3 Formulação matemática

A formulação deste problema de optimização pode ser escrita genericamente por:

min
b,nR,Vn,αi,n

Ψ(•)

s.a Modelo mecanístico ideal do reactor n, n = 1 . . . ,nR

Modelo estatístico para os nitrofenóis (AF) da bateria de nR reactores

Ci,n,e =Ci,n−1,s, n = 2, . . . ,nR

Ni,n,e = Ni,n−1,s, n = 2, . . . ,nR

XAN
(
nR
)
≥ 99,5 %

%BnR ≤ 0,20

z ∈ [zL,zU ]

Vn ∈ [VL,VU ]

NF
i,n,e = αi,n

Ni,e

b
, n = 1, . . . ,nR

nR

∑
n=1

αi,n ≤ εi, n = 1, . . . ,nR

(6.1)

em que b é o número de baterias de reactores, nR é o número de reactores por bateria,
Vn é o volume de cada reactor, N representa o caudal molar, αi,n é a fracção de caudal
do composto i alimentado ao reactor n, Ci,n é a concentração molar do reagente i no
reactor n, XAN é a percentagem molar de ácido nítrico à saída que deu origem a MNB,
%BnR é a percentagem mássica do benzeno na fase orgânica à saída do reactor nR, z

corresponde às variáveis independentes do modelo estatístico de formação de nitrofenóis
e εi é um parâmetro de controlo do caudal total adicionado. Os índices L e U designam,
respectivamente, os limites mínimo e máximo das variáveis associadas.

Função objectivo

O projecto de uma rede de reactores hipotética que proporcione a minimização da for-
mação dos nitrofenóis é o ponto-chave deste estudo de optimização. Tratando-se de uma
nova configuração de reactores, que poderá ser diferente da actual, é imprescindível en-
contrar um compromisso entre o ganho alcançado na redução da formação dos nitrofenóis
e o custo da aquisição dos novos equipamentos. De forma a satisfazer este critério a fun-
ção objectivo inclui o custo total anual, CT , que engloba o custo inerente à formação dos
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nitrofenóis (CNF ) e o custo de aquisição do novo equipamento (CE).

Ψ(•) =CT =CNF +CE (6.2)

Nesta função objectivo, os custos anuais de produção dos nitrofenóis são calculados com
base na quantidade de benzeno utilizada na formação do DNF e do TNF.

CNF =
( DNF

MMDNF
+

T NF
MMT NF

)
×Prod ×MMB ×CB ×h (6.3)

Nesta equação, a quantidade dos subprodutos formada (DNF e T NF) é expressa por
tonelada de MNB, Prod é a produção horária de MNB, CB é o custo do benzeno e h é o
número de horas de operação anual.

A minimização deste custo reflecte-se numa diminuição da quantidade de benzeno gasta
anualmente que, passando a ser utilizada para a produção do MNB, aumentaria a selecti-
vidade da reacção principal. Para além disso, uma redução significativa na formação dos
nitrofenóis conduziria a uma poupança anual nos custos associados à etapa de lavagem do
MNB e à queima dos nitrofenóis na etapa de incineração, traduzindo-se numa poupança
no consumo de gás natural. De referir que estes custos/ganhos não foram contabilizados
na Equação (6.3).

O custo de investimento em novos equipamentos é obtido através da soma do custo dos
reactores, CR,n, e dos respectivos agitadores, Ca,n, para o número de baterias consideradas,
b.

CE = b
nR

∑
n=1

(
CR,n +Ca,n

)
(6.4)

A forma mais rigorosa de determinar os custos de investimento em equipamento é através
da consulta a fornecedores. Contudo, esta metodologia exige informações mais detalha-
das acerca dos reactores em causa, que não é possível obter neste estudo simplificado.
Desta forma, a expressão do custo do investimento em equipamento segue a metodolo-
gia apresentada em Silla (2003), que refere que, num determinado intervalo de volumes,
existe uma relação entre o custo do equipamento e o respectivo volume, dada por:

CV2
R =CV1

R
(V2

V1

)c (6.5)

Em Silla (2003), o custo de um reactor agitado vidrado com um volume de 1,52 m3

está tabelado em 33 k$ (preço de 1990) e o valor do expoente c é 0,54. Este preço foi
actualizado para 2012, com base nos índices de actualização de preços anuais publicados
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na revista Chemical Engineering, conduzindo a uma expressão para o custo do reactor
em função do seu volume, numa gama de 0,1 a 15,2 m3 (Silla, 2003). Porém, de forma
a satisfazer a restrição processual relativa à percentagem molar de ácido nítrico que dá
origem a MNB, a Equação (6.5) foi utilizada para além deste limite máximo de volume.

Neste estudo foi considerado que:

• A parcela referente ao custo do agitador, Ca,n, não depende do volume do reactor.

• O investimento relativo ao capital fixo é amortizável em 10 anos.

e não foi contabilizado:

• O custo associado à tubagem de ligação das várias unidades da superestrutura.

• O custo de novas bombas de alimentação, acessórios e instrumentação, bem como
o pagamento a empreiteiros, custos de engenharia e projecto, etc.

Restrições

A solução do problema de optimização (6.1) está sujeita a várias restrições, entre as quais
se encontram o modelo mecanístico ideal para cada reactor n, bem como as equações que
descrevem a formação de DNF e TNF - modelo estatístico para os nitrofenóis (AF). A
estrutura básica deste modelo mecanístico ideal é semelhante ao apresentado no Capí-
tulo 3, mas considera-se a possibilidade de existirem várias correntes de alimentação dos
reagentes a cada reactor da bateria. Dado que o MMI é referente apenas ao reactor n,
é necessário adicionar equações de ligação entre os diferentes reactores. Estas equações
definem que tanto os caudais como as concentrações molares de entrada do reagente i no
reactor n são iguais aos registados à saída do reactor anterior, n− 1. O modelo estatís-
tico utilizado para os nitrofenóis é baseado nos dados do estudo de alimentação faseada à
bateria (Secção 5.5). Para além disso, consideraram-se as seguintes restrições:

• No final da rede, a percentagem de ácido nítrico que deu origem a MNB deve ser
próxima de 100 % (XAN(nR)≥ 99,5 %), de forma a minimizar a quantidade de ácido
nítrico residual à saída da bateria. Uma menor conversão conduziria a um maior
desperdício de matéria-prima e a uma maior concentração de nitratos no efluente
aquoso;

• A percentagem mássica de benzeno na fase orgânica no último nitrador não deve ser
superior a 0,20, para não interferir com o funcionamento das unidades processuais
a jusante;
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• As variáveis independentes, z, que constituem o modelo estatístico para os nitrofe-
nóis (AF) devem ser utilizadas dentro dos limites dados pela gama de validade do
modelo (Apêndice C.1).

• O volume dos reactores deve estar compreendido no intervalo de valores para o qual
a Equação (6.5) é aplicável. No entanto, como foi referido anteriormente, o limite
máximo foi alargado de forma a satisfazer a restrição associada à percentagem de
ácido nítrico que dá origem a MNB.

• O somatório das fracções de caudal para cada reagente em todos os reactores deve
ser controlado através do valor de εi. Este valor é inferior a 2 no caso do benzeno,
e igual a 1 no caso do ácido nítrico, de forma a garantir uma produção de MNB
idêntica à da configuração actual.

Estratégia de solução

De modo a ultrapassar as dificuldades inerentes à solução do problema de optimiza-
ção (6.1) este foi dividido em diversos subproblemas, com a formulação matemática idên-
tica ao problema principal, em que o número de reactores (nR) e o número de baterias (b)
foram estabelecidos previamente. Estes subproblemas são resolvidos sequencialmente,
de acordo com o seguinte ordem:

1. Solução do subproblema (6.1) para uma rede de reactores composta por uma bateria
com dois reactores contínuos perfeitamente agitados (nR = 2, b = 1).

2. O número de reactores na bateria é sucessivamente aumentado (nR = nR + 1) e o
subproblema de optimização (6.1) é resolvido para cada nR, mantendo b constante.
Os custos totais anuais resultantes das soluções para as sucessivas suboptimizações
são registados em função do número de reactores por bateria.

3. O número óptimo de reactores nR é alcançado quando a diferença entre o custo
total anual para uma bateria de nR + 1 reactores e o custo para uma bateria de nR

reactores é superior a 0,01.

4. O número de baterias a operar em paralelo é aumentado (b = b+1) e os passos 1,
2 e 3 são repetidos.

O problema de optimização não-linear (6.1) foi resolvido usando a linguagem de progra-
mação GAMS 23.5 e a biblioteca GAMS/CONOPT.
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6.3.4 Casos de estudo

Face ao conhecimento que se tem da instalação fabril da CUF-QI e atendendo às configu-
rações patenteadas por diferentes inventores (Guenkel et al., 1994; Hermann e Gebauer,
1998; Morisaki et al., 1998; Gillis et al., 2003; Berretta, 2010) no estudo da síntese da
melhor rede de reactores para nitração do benzeno, consideraram-se duas situações:

• Situação A: Duas baterias de n reactores em série a operar em paralelo, num regime
de produção de 105 % em cada linha.

• Situação B: Uma bateria de n reactores em série a operar a um regime de produção
de 209 %.

Para cada uma das situações referidas foram considerados quatro casos de estudo:

Casos
Volumes dos

reactores
Faseamento dos

reagentes
1 Iguais Não
2 Diferentes Não
3 Iguais Sim
4 Diferentes Sim

Nos dois primeiros casos considera-se que as matérias-primas são alimentadas na tota-
lidade ao primeiro nitrador da rede. Nos casos 3 e 4 é possível estudar a influência do
faseamento dos reagentes.

Na Figura 6.16 estão resumidos os resultados obtidos da solução dos diferentes subpro-
blemas de optimização. Nos gráficos 1 comparam-se os valores dos custos totais anuais,
CT , com os custos associados à formação dos nitrofenóis, CNF , enquanto nas figuras 2
estão registadas as gamas de operação da temperatura ao longo da bateria. Nestas figu-
ras estão ainda representados os limites estabelecidos pela gama de validade do modelo
estatístico para os nitrofenóis (AF): T1,min e T1,máx são os limites minímo e máximo da
temperatura do primeiro reactor da bateria e Tk,máx corresponde ao limite máximo para o
último nitrador. A análise da Figura 6.16 é auxiliada pela Tabela 6.10, onde se regista a
configuração óptima de reactores e os respectivos custos anuais para cada um dos casos,
consoante se considera uma ou duas baterias.

De realçar que, na maior parte dos casos, as configurações com apenas dois reactores são
as que apresentam menores custos totais anuais, como ilustrado na Figura 6.16. Con-
tudo, uma vez que não foi possível atingir o valor da percentagem molar de ácido nítrico
que dá origem a MNB (99,5 %), estas configurações são inviáveis. Estes pontos estão
representados na Figura 6.16 por quadrados (�).
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Figura 6.16: Custos totais e de formação de nitrofenóis para uma configuração com duas
baterias (Situação A) e uma bateria (Situação B) e respectiva gama de temperatura de
operação.
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Tabela 6.10: Resumo das configurações óptimas para a rede de reactores.

Caso
Nº de reactores

por bateria
CT CNF Vtotal(m3) Vi(m3)

Configuração
actual

- - 2,67 - -

A1 8** 2,63 2,15 33,1 2,1
A2 3** 2,42 2,20 32,3 1,9/13,7/0,5
A3 3** 2,30 2,05 31,3 5,2
A4 2 2,23 2,03 32,7 6,3/10,0
B1 7** 2,26 1,99 31,5 4,5
B2 4** 2,06 1,89 31,6 1,8/25,7/2,0/2,1
B3 3** 2,09 1,92 31,5 10,5
B4 3** 2,03 1,88 31,9 1,8/27,4/2,7

** A solução óptima de dois reactores por bateria apresentada na Figura 6.16 não é viável dado
não se atingir o valor pretendido para %XAN .

Analisando as figuras conclui-se que os custos associados à formação dos nitrofenóis
constituem a maior parcela dos custos totais anuais reforçando a importância da formação
dos NF na competitividade do processo. Estes custos representam mais de 82 % dos
custos totais anuais. De um modo geral, os custos associados à formação dos nitrofenóis
vão diminuindo à medida que o número de reactores por bateria vai aumentando, enquanto
os custos de investimento de capital aumentam. Os resultados obtidos mostram ainda
que em qualquer uma das configurações óptimas, os custos associados à formação dos
nitrofenóis são inferiores ao valor 2,67, que corresponde ao custo na configuração actual
na CUF-QI (Tabela 6.10).

Na Figura 6.16 é visível que o custo total para cada caso estudado é superior quando a
rede de reactores é composta por duas baterias (Situação A) em comparação com uma
rede de apenas uma bateria (Situação B), ou seja, é mais rentável operar com uma única
bateria. Observa-se ainda que as configurações com reactores de diferentes volumes são
mais vantajosas face aos reactores de igual volume, embora na maior parte dos casos, o
volume total da bateria seja muito semelhante (Tabela 6.10). Diferentes distribuições dos
volumes ao longo da bateria conduzem a evoluções distintas da temperatura da reacção
e, consequentemente, a diferentes quantidades de nitrofenóis formadas. Na Situação B,
uma só bateria, a gama de operação da temperatura é mais alargada, ou seja, em certos
subproblemas, a temperatura de operação vai desde T1,min até Tk,máx. Isto acontece porque
a conversão de ácido nítrico, na Situação B, evolui mais lentamente ao longo da bateria
face à Situação A, e o caudal de ácido misto é superior o que tende a diminuir a tempera-
tura registada ao longo da bateria. Contudo, a temperatura no final da reacção encontra-se
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muito próxima do limite máximo estabelecido pela gama de validade do modelo estatís-
tico (AF), de forma a garantir um valor de XAN próximo do exigido. Para a Situação A,
com duas baterias a operar em paralelo, as temperaturas atingidas durante a nitração estão
compreendidas numa gama mais reduzida (entre T1,máx até Tk,máx) uma vez que o caudal
de ácido misto que circula em cada bateria é metade daquele que circula nos reactores da
Situação B.

Os resultados coligidos na Tabela 6.10 mostram que para ambas as situações, a minimi-
zação dos nitrofenóis no caso 1 requer um maior número de reactores por bateria quando
comparado com os outros casos. A condição da utilização de volumes iguais e a impos-
sibilidade de fasear os reagentes tornam este caso 1 muito condicionado. Uma vez que a
temperatura ao longo da bateria se encontra dentro dos limites, o único grau de liberdade
que permite diminuir a formação dos nitrofenóis segundo o modelo estatístico da AF é o
aumento do tempo de passagem, explicando assim o elevado número de reactores obtido
para o caso 1.

Outra conclusão importante da análise da Tabela 6.10 e da Figura 6.16 é a vantagem
em operar com alimentação faseada dos reagentes. Nas duas situações, tanto para uma
bateria de reactores como para duas baterias em paralelo, os casos de estudo que permitem
o faseamento dos reagentes (casos 3 e 4) originam uma maior redução na quantidade de
nitrofenóis formada face aos casos que não contemplam esta distribuição das alimentações
(casos 1 e 2), oferecendo um menor custo total anual.

O custo de aquisição de novo equipamento é menor numa configuração de uma bateria
face a um arranjo de duas baterias, ainda que o volume total dos reactores na Situação B
seja superior. É importante relembrar que se considerou que o custo de cada agitador não
dependia do volume do reactor, o que não corresponde à realidade.

De realçar ainda que, para a situação de um arranjo de reactores com apenas uma bate-
ria, o modelo estatístico para os nitrofenóis (AF) foi aplicado fora da gama para o qual
foi construído, nomeadamente no caudal de ácido misto e, consequentemente, no tempo
de passagem da mistura reaccional pela bateria. Assim, a informação compilada na Fi-
gura 6.16 e Tabela 6.10 relativa à Situação B deve ser considerada apenas como uma
indicação.

De um modo geral, o custo total anual no arranjo de duas baterias mostrou ser superior ao
custo total com apenas uma. Assim, optou-se por não estudar a possibilidade de aumentar
ainda mais o número de baterias.

Quando se consideram duas baterias, a Figura 6.16 1.a mostra que a melhor configuração
da rede corresponde a oito nitradores em cada uma das baterias (Caso A1). Nesta situação,
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observa-se uma redução de cerca de 20 % nos custos de formação dos nitrofenóis face à
situação actual (Tabela 6.10). Ainda nesta figura é visível que para a Situação B - com
apenas uma bateria - a configuração óptima corresponde a uma bateria de sete reactores
(B1) (Figura 6.16 1.a). Com base nos resultados apresentados na Tabela 6.10, a escolha
desta rede de reactores permite uma redução de cerca de 26 % nos custos associados aos
nitrofenóis face aos custos actuais.

Um total de oito reactores, que corresponde à solução do caso 1 e que se considerou
elevado, pode ser reduzido quando se elimina a restrição de volume igual para todos os
reactores. No caso A2, a configuração óptima seleccionada consiste em duas baterias de
três reactores em série, que reduz em 18 % o custo de formação dos nitrofenóis face ao
custo actual (Figura 6.16 1.b). Para um arranjo com apenas uma bateria, B2, o número
óptimo de reactores de diferentes volumes é igual a quatro. Face à situação actual, o custo
da formação dos subprodutos nesta configuração é reduzido em 29 %.

Comparando as configurações óptimas para os Casos 1 e 2, sem possibilidade de fase-
amento dos reagentes, em termos do custo total anual, verifica-se uma redução quando
são utilizados reactores com volumes diferentes em relação aos reactores com volumes
iguais, de cerca de 7,8 % e 8,9 % para a Situação A e B, respectivamente. Este resul-
tado corrobora o que foi dito anteriormente acerca da vantagem em utilizar reactores com
volumes diferentes.

A solução dos vários subproblemas de optimização com a possibilidade de fasear as ali-
mentações dos reagentes ao longo de uma ou mais baterias de reactores com volumes
iguais é apresentada na Figura 6.16 1.c. Em ambas as situações estudadas, o número óp-
timo de reactores por bateria é igual a três. Estas duas novas configurações permitem uma
poupança anual de 23 e 28 % no custo associado à formação dos nitrofenóis face ao custo
actual anual para a Situação A e B, respectivamente.

A possibilidade de fasear os reagentes em baterias constituídas por reactores de volumes
diferentes deu origem a uma configuração óptima constituída por dois reactores por ba-
teria para a Situação A e por três reactores para a Situação B (Figura 6.16 1.d). Todavia,
é de relembrar que a gama de validade dos modelos estatísticos para os subprodutos não
está a ser respeitada nas soluções para a Situação B.

A Tabela 6.10 permite nomear como a melhor configuração, a rede de reactores constí-
tuida por uma bateria de três reactores em série de volumes diferentes (caso B4). Esta
configuração admite a distribuição faseada do caudal de alimentação de fase orgânica en-
tre o primeiro e o terceiro nitrador (Figura 6.17). Este arranjo de reactores permite uma
redução de cerca de 24 % do custo total em relação ao custo anual actual. O volume total



6.3 Síntese de rede de reactores 185

dos reactores nesta configuração é de 31,9 m3, ao fim do qual se obtém uma conversão
de 99,8 %. O caudal total de fase orgânica adicionado é aumentado em 24 % face ao
valor normalmente alimentado na bateria de reactores, com cerca de 85 % do caudal total
desta fase alimentado ao primeiro nitrador. A percentagem mássica de benzeno no final
da bateria é de cerca de 0,20, como foi especificado no problema de optimização (6.1).
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Figura 6.17: Rede de reactores óptima.

Apesar da grande vantagem a nível económico, a configuração de uma bateria de reac-
tores com diferentes volumes pode implicar a existência de equipamento de substituição
para cada reactor o que encarece o custo total. Desta forma, o custo total anual do ar-
ranjo da Figura 6.17 subiria para 2,18, e este deixava de ser vantajoso do ponto de vista
económico face a uma configuração com reactores iguais, onde é suficiente ter apenas
um equipamento de substituição. Tendo em conta este facto, a escolha da configuração
óptima recaiu sobre um arranjo de reactores de volumes iguais. A Tabela 6.10 indica que
o custo total anual mais baixo corresponde ao caso B3, que consiste numa bateria de três
reactores iguais, com faseamento de fase orgânica entre o primeiro e o segundo nitradores
(Figura 6.18).
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Figura 6.18: Configuração seleccionada para a melhor rede de reactores.

Para a produção horária de MNB pretendida, em apenas uma bateria de reactores com
igual volume é necessário um volume total de 31,5 m3, valor muito semelhante ao da con-
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figuração óptima apresentada na Figura 6.17. A par disso, o caudal de fase orgânica deve
ser 24 % superior ao caudal normalmente utilizado e deve ser distribuído entre os dois
primeiros nitradores: cerca de 27 % do caudal total de alimentação de fase orgânica é adi-
cionado no primeiro nitrador, onde se obtém uma conversão de cerca de 36 %, enquanto
os restantes 73 % são alimentados ao segundo nitrador. A conversão à saída deste reactor
já é muito próxima da pretendida (cerca de 98 %), contudo, é no último nitrador que o
restante ácido nítrico reage. Esta configuração proporciona uma diminuição da tempera-
tura no primeiro nitrador que origina redução da quantidade total de NF formada de 32 %
face à quantidade registada actualmente.

Nomenclatura

AN Ácido nítrico

B Benzeno

b Número de baterias

C Custo anual, ¤/ano

CB Custo do benzeno, ¤/ton

Ci,n, j Concentração molar do composto (ou fase) i no corrente j do reactor n, mol/m3

DNB
Dinitrobenzeno ou quantidade de dinitrobenzeno formada por quantidade de MNB
produzido

DNF
Dinitrofenol ou quantidade de dinitrofenol formada por quantidade de MNB produ-
zido

FB
FN

Razão molar do caudal de alimentação de benzeno e ácido nítrico

h Número de horas de operação anual

Mi, j Caudal mássico do composto (ou fase) i na corrente j

MMi Massa molar do composto i

nR Número de RCPAs por bateria

Ni,e Caudal molar do composto (ou fase) i à entrada da superestrutura

Ni,n, j Caudal molar do composto (ou fase) i na corrente j do reactor n

NF
i,n, j Caudal molar faseado do composto (ou fase) i na corrente j do reactor n

Prod Produção horária de MNB

Qi, j Caudal volumétrico da corrente (ou fase) i na corrente j

TAM Temperatura da corrente de ácido misto

Tn Temperatura no reactor n

T NF
Trinitrofenol ou quantidade de trinitrofenol formada por quantidade de MNB produ-
zido

tr Tempo de passagem da mistura reaccional

Vn Volume do reactor n

XAN Percentagem molar de ácido nítrico que dá origem a MNB

z Variáveis independentes dos modelos estatísticos para os nitrofenóis (AF)
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Índices inferiores e superiores
a Agitador

A Fase aquosa

AM Ácido misto

e Entrada

E Equipamento

k Número de reactores industriais na bateria

L Limite inferior

NF Nitrofenóis

O Fase orgânica

R Reactor

s Saída

T Total

U Limite superior

Letras Gregas e Simbolos
αi,n Fracção do caudal de alimentação do composto i alimentado ao reactor n

εi Parâmetro de controlo do caudal total adicionado do composto i

%in Percentagem mássica do composto i à saída do reactor n

* Valor obtido depois da optimização





Capítulo 7

Conclusão

Várias foram as tecnologias desenvolvidas nos últimos anos ao nível de reactores e pro-
cessos de nitração, que visaram uma melhoria da qualidade do produto (e selectividade
da reacção), reduzindo custos na sua purificação. No entanto, apesar da importância do
desenvolvimento destas novas tecnologias e do seu forte potencial, o investimento em
novos equipamentos nem sempre é a prioridade das empresas. Muitas vezes, estas pro-
curam soluções que permitam a optimização do processo de que dispõem, como é o caso
da CUF-QI. É neste sentido que surge este tema de doutoramento, em contexto pura-
mente industrial, cujo objectivo primordial consistiu no estudo do processo tendo como
principal propósito a minimização dos subprodutos fenólicos formados durante a nitração
adiabática do benzeno.

No âmbito industrial, a formação dos nitrofenóis reflecte-se não só no desperdício de
matéria-prima mas também em custos associados a processos para a sua eliminação. Esta
é uma imposição para respeitar os níveis de concentração permitidos pela legislação em
vigor e reduzir o impacte ambiental do processo. O controlo ou eliminação da formação
dos subprodutos é um objectivo que tem congregado esforços dos investigadores nesta
área, mas existe ainda uma lacuna no que diz respeito ao conhecimento dos fenómenos
por trás da origem dos nitrofenóis, impedindo o estabelecimento de modelos mecanísticos
que descrevam estas reacções.

Tirando partido da realização deste trabalho em empresa foi possível compilar informa-
ção disponível, fulcral para a compreensão da relação entre as variáveis processuais, e
trabalhá-la de modo a desenvolver modelos estatísticos para os nitrofenóis que, em con-
junto com o modelo mecanístico existente para a produção de mononitrobenzeno, apon-
tem vias para a melhoria da selectividade e pegada ambiental do processo.
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A hidrodinâmica do escoamento da mistura no interior dos reactores industriais nunca fora
avaliada e a realização de ensaios industriais de distribuição de tempos de residência foi
uma das primeiras etapas. Inicialmente programada para caracterização do escoamento
das duas fases da mistura reaccional, este estudo da hidrodinâmica do escoamento veio a
ser limitado à fase orgânica. Os problemas detectados num agitador após alguns ensaios
e a reduzida disponibilidade da fábrica de MNB para a realização de sucessivos testes
industriais, uma vez que o planeamento da produção deve ser respeitado, explicam esta
limitação.

Os resultados dos testes com injecção de traçador na fase orgânica conduziram ao modelo
do reactor real traduzido por uma associação de vários reactores ideais. Quando a fábrica
opera a baixos regimes (até 72 %), a hidrodinâmica do escoamento da fase orgânica no
interior do primeiro reactor industrial assemelha-se ao escoamento através de dois reac-
tores perfeitamente agitados em série com comunicação entre eles. Acima deste regime
o comportamento da referida associação de reactores aproxima-se ao comportamento de
um único reactor perfeitamente agitado. A extensão dos ensaios de DTR a toda a bateria
de reactores mostraram que é aceitável considerar comportamento idêntico em todos os
reactores da bateria. Testes de validação permitiram confirmar que o modelo mecanístico
real, obtido pelo acoplamento do modelo de escoamento ao modelo mecanístico ideal já
existente, prevê eficazmente as condições à saída dos reactores, nomeadamente a tem-
peratura nos vários nitradores e a percentagem mássica de MNB na fase orgânica, com
desvios inferiores a 5 % e 10 %, respectivamente.

A par da construção e validação do novo modelo hidrodinâmico dos reactores houve tam-
bém a necessidade de melhorar os modelos estatísticos de previsão da formação dos sub-
produtos nitrofenólicos do processo de nitração do benzeno. Os modelos disponíveis,
construídos por Santos (2005) com base em resultados experimentais obtidos numa ins-
talação piloto de nitração do benzeno, não podem ser aplicados a toda a bateria, o que
motivou a construção de novos modelos estatísticos baseados nos dados industriais. Du-
rante o ano de 2011 procedeu-se à recolha dos dados industriais de concentração mássica
de DNF e TNF na corrente de saída da bateria e das condições de operação do processo,
valores que serviram de base à construção dos modelos estatísticos recorrendo ao mé-
todo dos mínimos quadrados parciais. A validação dos modelos obtidos através de uma
estratégia de validação externa recorreu a dados industriais relativos ao ano de 2012. O
exercício comprovou uma boa capacidade preditiva para o modelo do TNF enquanto para
o modelo do DNF os resultados não são tão favoráveis. Apesar disso, os resultados alcan-
çados na validação legitimaram a incorporação destas expressões matemáticas no modelo
mecanístico dos reactores de nitração. Um estudo de sensibilidade aos modelos estatís-
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ticos para os nitrofenóis revelou que a temperatura do primeiro e último nitradores, bem
como a percentagem mássica de ácido sulfúrico no ácido misto à entrada da bateria são
as variáveis com mais impacto na formação do DNF e do TNF.

A aplicação destes modelos fora da gama de condições de operação em que são válidos
pode dar origem a previsões irreais. Esta dificuldade associada ao interesse em procurar
novas soluções numa zona de condições operatórias pouco exploradas aguçou a necessi-
dade de construir modelos estatísticos mais abrangentes. Os dados recolhidos nos ensaios
de alimentação faseada de reagentes sustentaram a construção de novos modelos. Estes
confirmaram o impacto significativo da temperatura à saída do primeiro nitrador na for-
mação dos dois subprodutos e do tempo de passagem e, consequentemente do caudal de
alimentação do ácido misto, que ganharam um novo significado. Para o DNF, o novo mo-
delo prevê que a quantidade formada diminui com o tempo de passagem na bateria, o que
não está de acordo com o esperado nem com o previsto pelo modelo de previsão baseado
nos dados de 2011. Contudo, nunca é demais frisar que a construção destes modelos as-
sentou numa amostra limitada afectada por uma forte correlação entre as variáveis, o que
já se registara nos dados de 2011.

O modelo mecanístico real para a produção de MNB na CUF-QI, que inclui o modelo
estatístico para os nitrofenóis, permitiu dar início à optimização do processo industrial
com vista à redução dos compostos secundários. Os estudos de optimização centraram-se
na manipulação dos caudais de alimentação de fase orgânica e de ácido misto para mi-
nimizar a formação de nitrofenóis, garantindo contudo a mesma produção de MNB. Os
resultados apontaram para o aumento do caudal de alimentação da fase orgânica face ao
que é normalmente adicionado e do caudal de ácido misto de modo a que a temperatura
no final da bateria seja igual ou inferior a 1,08. Os ensaios industriais efectuados nestas
condições operatórias consideradas óptimas viabilizaram uma efectiva redução da quan-
tidade total de nitrofenóis em cerca de 13 %. Destaca-se a maior redução na quantidade
de TNF formada, 33 %, tendo-se alcançado uma diminuição de apenas 6 % no DNF. A
adopção destas condições operatórias na fábrica de produção de MNB permitiria reduzir
os custos de operação em cerca 46 k¤/ano.

A CUF-QI investiu em equipamento que possibilitasse a alimentação faseada do ácido
nítrico ao nitrador k−2. Esta nova configuração foi testada, tendo sido confirmada a con-
tribuição da distribuição da corrente de alimentação de ácido nítrico ao longo da bateria
para a diminuição da quantidade de nitrofenóis. Nos ensaios foi testado o faseamento de
45 % do caudal de ácido nítrico em simultâneo com o aumento do caudal de alimenta-
ção de fase orgânica, e atingiram-se reduções da quantidade total de NF que chegaram
a 17 %. Novamente, a redução na quantidade de TNF foi superior à conseguida para
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o DNF. Todavia, os valores registados não igualam as previsões do modelo matemático
real, sobretudo durante o faseamento do ácido nítrico. A utilização de determinadas va-
riáveis fora da gama de validade do modelo pode ser a justificação para tais resultados. O
impacto da alimentação faseada na formação do dinitrobenzeno também foi investigado
na instalação, cujos resultados apontaram para uma redução de cerca de 22 % na sua
formação.

Os parágrafos anteriores evidenciam o inegável contributo dos modelos matemáticos na
definição de estratégias que visam a melhoria contínua do processo industrial, sem custos
adicionais associados. Contudo, as restrições impostas pelos equipamentos da etapa reac-
cional, nomeadamente número e volume dos reactores, bem como os limites máximos dos
caudais de alimentação condicionam a busca de soluções óptimas. Assim, identificou-se
a oportunidade de ampliar o problema de optimização da nitração do benzeno à síntese
de uma rede de reactores. Nesta análise foi contabilizada não só a possível diminuição
efectiva na quantidade de nitrofenóis formada, mas também o custo associado à aquisição
de novos equipamentos. O arranjo de reactores e a distribuição de caudais da alimentação
de reagentes que apresenta a melhor relação custo/benefício corresponde a uma bateria de
três reactores de volumes iguais, em série, com alimentação faseada da fase orgânica ao
segundo nitrador. Esta configuração permitiria uma redução de cerca de 28 % nos custos
operatórios anuais face aos custos actuais, representando uma redução da quantidade de
NF formada de 32 % em relação à quantidade registada actualmente.

As vantagens inerentes à disponibilidade de um modelo matemático que reproduza de
forma rigorosa as condições de saída de um processo químico são evidentes. No caso
concreto do processo de produção de MNB da CUF-QI, o modelo construído forneceu
indicações sobre as condições operatórias a utilizar com vista à redução da formação dos
subprodutos. Estas previsões vieram a ser confirmadas em ensaios industriais, reforçando
a importância de uma correcta modelação dos processos químicos. No entanto, considera-
se que é ainda possível trabalhar no sentido de melhorar as previsões do modelo, tanto no
processo como no laboratório:

• Efectuar ensaios industriais para alargar o estudo da influência da alteração de al-
gumas variáveis operatórias na formação dos nitrofenóis (p. ex: temperatura do
primeiro nitrador, percentagem mássica dos ácido sulfúrico e nítrico no ácido misto
e razão molar de caudal de fase orgânica e ácido nítrico). Adicionando estes no-
vos dados aos já obtidos durante os ensaios de alimentação faseada será possível a
construção de modelos estatísticos com uma gama de validade mais abrangente.

• Introdução de sonda de temperatura no nitrador k − 2, onde é efectuado o fase-
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amento do ácido nítrico. O conhecimento desta temperatura pode revelar-se útil
quando incluído no modelo estatístico de previsão de nitrofenóis.

• Adquirir novas bombas de alimentação de ácido misto. Durante os ensaios de opti-
mização confirmou-se que existia uma limitação no caudal máximo que as actuais
bombas de ácido misto debitam. Tendo em consideração a importância da tempe-
ratura na formação dos nitrofenóis, justifica-se a compra de novas bombas de ali-
mentação de ácido misto para proporcionar uma maior diminuição da temperatura
ao longo da bateria, especialmente quando a fábrica opera a regimes elevados.

• Melhorar a adição de vapor à coluna de stripping de benzeno de forma a controlar
a quantidade de MNB na corrente de alimentação de fase orgânica à bateria. Um
controlo efectivo da adição do vapor à coluna associado à recolha de amostras da
corrente de alimentação do benzeno à bateria, podem proporcionar uma melhoria
significativa na previsão da percentagem mássica de benzeno à saída dos reactores.

• Estudar a solubilidade dos principais compostos da nitração do benzeno na fase
orgânica e na fase aquosa ao longo da bateria a diferentes regimes de produção e
introduzir estes dados de solubilidade no modelo matemático.

• Efectuar ensaios laboratoriais que permitam recolher dados cinéticos de formação
dos nitrofenóis em condições semelhantes às utilizadas actualmente na fábrica.

A qualidade dos resultados apresentados nesta tese permite ainda sugerir algumas modi-
ficações no processo industrial:

• Adoptar a alimentação faseada do ácido nítrico como procedimento de rotina, dimi-
nuindo a temperatura na bateria e aumentando ainda mais o caudal de alimentação
de fase orgânica face ao normalmente adicionado, até ao máximo permitido pelas
limitações processuais.

• Considerar o faseamento da fase orgânica aos últimos nitradores da bateria com o
intuito de diminuir a temperatura e aumentar a percentagem mássica de benzeno na
fase orgânica de modo a reduzir a quantidade de nitrofenóis formada ao longo da
bateria.

• Incorporar o modelo estatístico de previsão dos nitrofenóis construído no sistema
centralizado de dados, sendo assim possível ter uma estimativa em tempo real da
quantidade de subprodutos formados. Esta situação facilitaria uma tomada de deci-
são por parte dos operadores de painel de forma a controlar a formação dos nitrofe-
nóis, possibilitando uma actuação rápida.
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• Desenvolver um modelo estatístico de previsão de DNB. Apesar da pequena quan-
tidade formada durante a nitração do benzeno há condições operatórias que favore-
cem a sua formação. Um modelo estatístico de previsão para este composto permi-
tirá conhecer quais as variáveis mais influentes e assim evitar ultrapassar o limite
de especificação desta impureza no MNB final, que é baixo.

A implementação de algumas destas sugestões irá melhorar o desempenho do processo
actual de produção de MNB, que se quer cada vez mais competitivo. O trabalho desenvol-
vido neste doutoramento abriu caminho na procura de soluções vantajosas para a empresa,
tornando-o uma mais-valia.
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Apêndice A

Métodos analíticos utilizados para
caracterização da mistura reaccional

A.1 Métodos analíticos utilizados na caracterização da
fase orgânica

A.1.1 Cromatografia gasosa - CG

Esta técnica analítica é utilizada para determinar a composição de benzeno (B), metilci-
clohexano (MCH) e 1,3-dinitrobenzeno (DNB) presentes na fase orgânica das amostras
recolhidas nos vários nitradores. Nas amostras onde o MNB se encontra em grande quan-
tidade, a sua composição é determinada por diferença relativamente aos outros compostos
presentes na mistura.

Equipamento

O cromatógrafo utilizado é da marca Agilent modelo Série 6890 com uma coluna HP-1

Methyl Siloxane de dimensões 30 m×0,32 mm, DN=4 µm. Os reagentes foram rigorosa-
mente pesados numa balança analítica KERN & Sohn modelo ABJ.

Reagentes

A solução-mãe foi preparada com 1,3-dinitrobenzeno (99 %) da Riedel-de Häen e me-
ticiclohexano (≥ 99 %) da Merck. O benzeno e o mononitrobenzeno utilizados foram
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recolhidos na fábrica e destilados em laboratório para remoção de impurezas. Para neu-
tralizar a acidez da fase orgânica em algumas amostras foi adicionado carbonato de sódio
(99,9 %) da Merck.

Método

O programa de temperaturas utilizado no cromatógrafo foi o seguinte:

• Temperatura do sistema de injecção - 250 ºC;

• Temperatura do detector - 250 ºC;

• Temperatura do forno - 120 ºC durante 1 min; Taxa de aquecimento - 15 ºC/min;
Temperatura final - 240 ºC durante 6 min;

Em cada análise o volume de amostra injectado foi 0,4 µL. Uma primeira fase de teste
desta técnica analítica, neste equipamento e com este método, consistiu na determinação
do tempo de retenção (TR) associado a cada composto. Esta informação foi recolhida
através da injecção individual de cada composto no cromatógrafo. Este estudo permitiu
também verificar que o sistema de análise utilizado separa bem todos os compostos de in-
teresse presentes na fase orgânica. Na Tabela A.1 estão compilados os tempos de retenção
dos compostos analisados.

Tabela A.1: Compostos orgânicos da mistura reaccional analisados por CG.

Composto Fórmula estrutural TR (mm:ss)

B 3:42

MCH 4:18

MNB 8:42

DNB 14:00
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Construção da recta de calibração

A recta de calibração foi construída com base em soluções-padrão previamente prepara-
das com composições conhecidas. A gama de composições da recta de calibração deverá
abranger as composições esperadas nas amostras a recolher. As soluções-padrão, P1 a
P5, na Tabela A.2 foram preparadas a partir de uma solução inicial, solução-mãe, con-
tendo quantidades de B, MNB, DNB e MCH rigorosamente pesadas na balança analítica.
Devido à sua elevada volatilidade, o benzeno foi o último composto a ser adicionado, de
forma a minimizar a perda por evaporação. As restantes soluções-padrão, P1 a P5, foram
preparadas por adição de MNB à solução-mãe preparada anteriormente e as percentagens
mássicas de cada solução encontram-se normalizadas na Tabela A.2.

Tabela A.2: Percentagens mássicas normalizadas das soluções-padrão.

B MNB DNB (×104) MCH (×103)
Solução-mãe 0,65 0,67 5,33 5,33

P1 0,31 1,02 2,67 2,67
P2 0,15 1,18 1,20 1,20
P3 0,07 1,26 0,53 0,67
P4 0,03 1,30 0,27 0,27
P5 0,02 1,32 0,13 0,13

A injecção de cada solução-padrão fornece informação sobre a área do pico correspon-
dente à composição de cada composto nessa solução, permitindo construir a recta de cali-
bração (composição vs área do pico) para cada composto. Uma vantagem da utilização do
CG na caracterização da fase orgânica está associada ao facto de não ser necessário efec-
tuar qualquer preparação da amostra de fase orgânica recolhida. No entanto, é necessário
ter em conta que, no caso dos primeiros nitradores, onde a solubilidade do ácido nítrico
na fase orgânica não pode ser desprezada, é essencial neutralizar este ácido de modo a
não danificar a coluna de CG. Esta neutralização faz-se com a adição de uma pequena
quantidade de NaCO3 no frasco destinado à amostra orgânica proveniente dos nitradores.

Avaliação da repetibilidade e reprodutibilidade (R&R) do método

Para validar um método de análise é necessário determinar um conjunto de parâmetros
que avaliam o desempenho desse método, tais como: especificidade e selectividade; gama
de trabalho; linearidade; sensibilidade; limite de detecção e quantificação; exactidão e
tendência; precisão; robustez e incerteza de medição (Inmetro, 2003).



212 Métodos analíticos utilizados para caracterização da mistura reaccional

Tendo em consideração que o objectivo neste trabalho é assegurar a confiança nas me-
dições garantindo que o erro associado ao sistema de análise permite detectar a variação
nas composições decorrentes de modificações processuais, apenas foi estudada a etapa
da precisão (Verlag Dashöfer, 2009). Esta etapa avalia a dispersão dos pontos e é me-
dida em termos de repetibilidade e reprodutibilidade (R&R), expressa normalmente pelo
desvio-padrão, variância ou coeficiente de variação das medições.

Segundo Inmetro (2003), a repetibilidade é o grau de concordância entre os resultados
de medição efectuados pelo mesmo operador, no mesmo equipamento com o mesmo
método, e para as mesmas amostras. Nas análises de cromatografia líquida, realizadas em
dois laboratórios diferentes e num deles por vários analistas, será também determinada a
variação associada ao equipamento, a reprodutibilidade. Este parâmetro é definido como o
grau de concordância entre as medições efectuadas no mesmo aparelho, à mesma amostra
mas por diferentes analistas e é comummente definida como a variação do analista.

O estudo R&R pode ser realizado através de três métodos diferentes: método da ampli-
tude, método da amplitude e média e o método ANOVA (AIAG, 2010). O método da am-
plitude é um método muito grosseiro, que não decompõe a variabilidade em repetibilidade
e reprodutibilidade. O segundo é um método mais simples que o método ANOVA, sendo
que a estrutura dos dados necessários para o estudo é semelhante em ambos. Enquanto o
método da amplitude e média divide a variação do sistema de medição em repetibilidade,
reprodutibilidade e interacção amostra-amostra, o método ANOVA mede também a inte-
racção analista-amostra, que indica se dois ou mais analistas estão a analisar diferentes
amostras de forma distinta. O método ANOVA tem ainda a mais-valia de estimar as va-
riâncias com mais precisão (AIAG, 2010), pelo que este foi seleccionado para realizar o
estudo R&R aos diversos métodos analíticos.

Para realizar este estudo ao sistema de medição de nitrofenóis dos dois laboratórios foram
utilizadas 10 amostras recolhidas em diferentes dias. Cada análise efectuada no laborató-
rio de desenvolvimento foi repetida duas vezes apenas por uma analista. Pelo contrário,
no laboratório de análises são vários os analistas envolvidos, tendo sido escolhidos ape-
nas três amostras para repetir a quantificação de cada uma duas vezes. A distribuição das
amostras foi estabelecida recorrendo software Minitab 16, para garantir aleatoriedade.

O procedimento para avaliar o sistema de medição é apresentado em AIAG (2010) e, neste
trabalho, os cálculos foram efectuados com o auxílio do software Minitab 16. Como regra
heurística, o sistema de medição é aceite ou rejeitado mediante o valor da percentagem
da variação total do componente R&R total, para o qual contribuem as variações relativas
à repetibilidade e à reprodutibilidade. No caso em que as análises das amostras são efec-
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tuadas por apenas um analista, ou quando são utilizados equipamentos com amostragem
automática, a percentagem da variação total correspondente ao componente R&R total
é igual à percentagem da variação total relativa à repetibilidade. Em AIAG (2010), os
limites são:

• < 10 %: O sistema é aceite;

• Entre 10 e 30 %: Dependendo da aplicação o sistema pode ser aceite;

• > 30 %: O sistema é inaceitável.

Há ainda um parâmetro que é calculado para medir a variabilidade do sistema de medi-
ção, que é definido como a variação de um valor que o sistema de medição pode detectar
e indicar de maneira confiável (AIAG, 2010). No caso de sistemas de medição onde não é
possível diferenciar todas as medições efectuadas para um mesmo composto, torna-se ne-
cessário agrupar medições semelhantes em categorias de dados. O parâmetro denominado
número de categorias distintas (ncd) indica o número de categorias no qual o processo de
medição pode ser dividido e o seu valor deve ser elevado para assegurar que o sistema é
apropriado para identificar variações do processo. Os limites para este parâmetro são:

• =1: Inaceitável. O sistema de medição não consegue fazer a distinção entre amos-
tras.

• 2-4: Geralmente inaceitável.

• >=5: Recomendado.

É importante referir que os resultados do estudo R&R não devem ser utilizados na ava-
liação e aceitação de um sistema de medição por si só. É necessário determinar outros
parâmetros de forma a assegurar a adequação do sistema para a análise em causa e evitar
a tomada de decisão baseada num único critério (AIAG, 2010).

O objectivo da realização do estudo R&R aos sistemas de medição de ambos os laborató-
rios da CUF-QI foi delimitar a margem de erro esperada das análises químicas.

O equipamento de cromatografia gasosa existente no laboratório de desenvolvimento para
determinar as concentrações de benzeno, MCH e DNB é considerado um sistema de me-
dição aceitável, apresentando variações para a componente da repetibilidade inferiores a
30 % no caso do MCH e do DNB e bastante inferior a 10 % para o benzeno (Tabela A.3).
Um motivo que poderá justificar a discrepância entre os resultados para o benzeno e os
obtidos para o MCH e DNB é a percentagem mássica dos compostos nas amostras. O
benzeno encontra-se em maior quantidade e, por isso, pequenas variações na integração
do respectivo pico dão origem a pequenos erros. Porém, para o MCH e para o DNB, cuja
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percentagem mássica na fase orgânica é baixa, pequenas variações no espectro ou na inte-
gração dos picos terão um maior impacto na determinação das suas composições. O valor
de ncd superior a 5 corrobora os resultados obtidos para a variação total, confirmando a
adequação do sistema de medição do laboratório de desenvolvimento para a quantificação
destes três compostos.

Tabela A.3: Relatório de repetibilidade e reprodutibilidade para as análises por CG -
laboratório de desenvolvimento.

Benzeno MCH DNB

Desvio-
padrão

%
Variação

total

Desvio-
padrão

%
Variação

total

Desvio-
padrão

%
Variação

total

Repetibilidade
(R&R total)

0,75 5,30 38,72 22,26 1,40 22,00

Amostra-
Amostra

14,21 99,86 169,53 97,49 6,19 97,55

Variação Total 14,23 100,00 173,89 100,00 6,35 100,00

ncd 26 6 6

A.1.2 Cromatografia Líquida de Alta Eficiência - HPLC

Esta técnica analítica foi utilizada para determinar a concentração dos nitrofenóis na fase
orgânica da mistura reaccional recolhida nos nitradores em dois laboratórios: de análises
e de desenvolvimento.

Equipamento

O equipamento de HPLC do laboratório de análises é da marca Jasco constituído por um
detector UV/VIS modelo UV-975 e uma bomba HPLC modelo PU-980, com uma coluna
LiChroCART® 125-4 da Purospher STAR® RP-18 endcapped (5 µm). O laboratório de
desenvolvimento está equipado com um cromatógrafo Elite LaChrom, composto por um
detector diode-array modelo L-2455, um forno modelo L-2300, bomba de HPLC modelo
L-2130 e um mostrador automático modelo L-2200. A coluna utilizada no laboratório de
desenvolvimento é igual à do laboratório de análises. Os reagentes foram rigorosamente
pesados numa balança analítica KERN & Sohn modelo ABJ. A centrífuga utilizada é da
marca Hettich, modelo Rotanta 460.
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Reagentes

Os reagentes utilizados para preparar o eluente foram o acetonitrilo (99,9 %) da BDH e o
dihidrogenofosfato de potássio (≥ 99,5 %) da Merck. Para as soluções-mãe foram usados:
2-mononitrofenol (98 %) da Fluka, 4-mononitrofenol (98 %) da Aldrich, 2,6-dinitrofenol
(99 %) da Trade Mark, 2,4-dinitrofenol (97 %) da Aldrich e o trinitrofenol (99 %) da
BDH. O hidróxido de sódio 1N utilizado foi comprado à Titripur.

Preparação da solução de dihidrogenofosfato de potássio 25 mM

Cerca de 3,49 g de dihidrogenofosfato de potássio foram pesadas numa balança analítica
KERN & Sohn modelo ABJ. O sal foi transferido para um balão volumétrico ao qual se
adicionou água desmineralizada até perfazer um volume de 1 L. O balão foi agitado de
modo a obter uma total dissolução do sal na água.

Método analítico

O método analítico descrito nesta secção foi o utilizado no laboratório de desenvolvimento
onde foram analisadas todas as amostras que não as de controlo do processo industrial.
Estudos mais detalhados sobre este método podem ser consultados em Costa et al. (2013).

• Eluente: 30 % (v/v) de acetonitrilo e 70 % (v/v) de solução tampão de dihidroge-
nofosfato de potássio 25 mM.

• Caudal de eluente: 1 mL/min

• Temperatura da coluna: 30 ºC

• Volume injectado: 10 µL

Para se proceder à calibração do HPLC é imprescindível conhecer o comprimento de onda
(λ ) a que ocorre o máximo de absorção de cada composto. Este comprimento de onda
é característico de cada composto e não é influenciado pelas condições operatórias. À
semelhança do procedimento seguido na cromatografia gasosa, foi necessário encontrar o
comprimento de onda máximo, λmáx, e o tempo de retenção de cada composto nitrofenó-
lico. Para tal, preparou-se uma solução onde foram adicionados, individualmente, todos
os compostos de interesse. Na Tabela A.4 encontram-se os resultados obtidos.
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Tabela A.4: Compostos nitrofenólicos da mistura reaccional analisados por HPLC.

Composto Fórmula estrutural λmáx
(nm)

TR
(mm:ss)

2,6-DNF 225 2:00

2,4-DNF 360 2:18

TNF 360 4:54

4-MNF 316 5:00

2-MNF 212 8:54

Construção da recta de calibração

A construção da recta de calibração para as análises de cromatografia líquida exige um
procedimento trabalhoso e rigoroso, uma vez que os compostos estão presentes na mistura
reaccional em composições bastante distintas. Como foi referido anteriormente, os prin-
cipais subprodutos da nitração do benzeno são o 2,4-dinitrofenol (DNF) e o trinitrofenol
(TNF). Os outros subprodutos são formados em menor quantidade, numa proporção de
cerca de 1:20 em relação ao DNF e TNF. A dificuldade em pesar quantidades tão reduzi-
das de 2- e 4-mononitrofenol e 2,6-DNF conduziu à preparação de duas soluções-mãe: a
solução A composta por DNF e TNF, e a solução B constituída por 2- e 4-mononitrofenol
e 2,6-dinitrofenol. A fraca solubilidade destes compostos em água obrigou à adição de
cerca de 1 g de NaOH 1N, para auxiliar na sua dissolução. Para além disto, estas soluções
foram introduzidas num aparelho de ultra-sons, entre 30 a 45 minutos, com o mesmo ob-
jectivo. As restantes soluções-padrão são obtidas por diluição com água desmineralizada
das soluções-mãe anteriores. A quantidade pesada e as composições das soluções-padrão
finais encontram-se na Tabela A.5.

À semelhança do procedimento adoptado nas análises de cromatografia gasosa, a recta de
calibração é determinada através da relação entre a área dos picos registadas no aparelho
de HPLC e as concentrações dos compostos nas soluções-padrão.
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Tabela A.5: Percentagens mássicas dos padrões de calibração de cromatografia líquida.

2,6-DNF
(×105)

2,4-DNF
(×105)

TNF
(×105)

2-MNF
(×105)

4-MNF
(×105)

Soluções-mãe
A - 147,38 138,52 - -

B 62,54 - - 61,47 63,87

P1 1,86 20,78 20,14 1,82 1,89
P2 1,08 12,05 11,68 1,06 1,10
P3 0,65 7,31 7,09 0,64 0,67
P4 0,39 4,35 4,22 0,38 0,40
P5 0,23 2,55 2,47 0,22 0,23
P6 0,13 1,50 1,45 0,13 0,14

Preparação das amostras

Contrariamente à técnica de cromatografia gasosa, em cromatografia líquida a amostra
orgânica não pode ser injectada directamente no cromatógrafo para determinação dos
nitrofenóis. A preparação das amostras, descrita de seguida, passa por uma extracção
alcalina líquido-líquido dos nitrofenóis da fase orgânica para a fase aquosa.

• Pesar cerca de 2 g de amostra orgânica para um tubo de ensaio de centrífuga.

• Adicionar cerca de 4 g de NaOH 1N.

• Agitar e centrifugar a solução preparada anteriormente a 1500 rpm durante 1 min.

• Pesar cerca de 1 g da fase aquosa para um frasco.

• Perfazer com água desmineralizada até obter 10 g de solução.

A extracção dos nitrofenóis presentes na fase orgânica com uma solução de NaOH 1N
foi estudada no laboratório de análises durante a implementação do método. A eficiência
obtida nesta etapa foi de 94 %.

Avaliação da repetibilidade e reprodutibilidade (R&R) da cromatografia líquida

Este trabalho utiliza informação sobre a concentração de nitrofenóis ao longo do processo
de reacção recolhida por duas vias. A construção dos modelos estatísticos para a produ-
ção de nitrofenóis baseiam-se em dados do histórico de operação da fábrica, em que as
concentrações dos subprodutos foram analisados no laboratório de análises. Nos outros
capítulos toda a informação sobre estes compostos foi obtida no laboratório de desen-
volvimento. A validação deste método analítico foi realizada nos dois laboratórios. O
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relatório apresentado na Tabela A.6, relativo ao laboratório de desenvolvimento, revela
que o sistema de medição do DNF e do TNF possui uma percentagem de variação total
muito abaixo dos 10 %, revelando uma boa adequação do método utilizado para deter-
minar estes compostos nitrofenólicos. O elevado valor do número de categorias distintas
indica que o método utilizado é recomendado, sendo a maior parte da variação devida à
interacção amostra-amostra, como é desejável.

Tabela A.6: Relatório de repetibilidade e reprodutibilidade para as análises por HPLC -
laboratório de desenvolvimento.

DNF TNF
Desvio-
padrão

% Variação
total

Desvio-
padrão

% Variação
total

Repetibilidade
(R&R total)

15,01 4,34 6,69 3,11

Amostra-Amostra 345,71 99,91 215,03 99,95

Variação Total 346,04 100,00 215,13 100,00

ncd 32 45

Os resultados obtidos relativos ao laboratório de análises, tanto para o DNF como para
o TNF, estão compilados na Tabela A.7. A coluna da percentagem de variação total
apresentada, Tabela A.7, revela uma maior variação referente à repetibilidade face à re-
produtibilidade, ou seja, existe maior variabilidade relativa ao aparelho do que aos ana-
listas. Segundo AIAG (2010), o aparelho poderá necessitar de manutenção ou poderá
existir variação na amostra. Para os dois compostos é visível que a variação da interacção
amostra-amostra é superior à variação do sistema de medição, como era esperado. Assim,
grande parte da variação calculada corresponde à diferença entre amostras analisadas e só
uma pequena parte é devida ao sistema de medição. Para além disso, é visível que a in-
teracção analista-amostra é nula, em ambos os casos, indicando que não há uma variação
significativa na análise de diferentes amostras por diferentes analistas.

O número de categorias distintas determinado para o DNF informa que o método pode
não ser aceitável, enquanto o mesmo parâmetro para o TNF revela que o sistema de me-
dição para este composto do laboratório de análises é considerado aceitável, dado o seu
valor ser superior a 5. Os resultados para o DNF levantam dúvidas em relação ao sistema
de medição utilizado. Se por um lado, a percentagem da variação total relativa ao R&R

é ligeiramente inferior a 30 %, por outro, o número de categorias distintas encontra-se
abaixo do desejável, antevendo possíveis dificuldades na distinção entre amostras. Como
se verá no Capítulo 5, esta pode ser uma das causas que contribui para uma fraca varia-
bilidade dos dados relativos ao DNF. Uma vez que não é do âmbito deste estudo tomar
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Tabela A.7: Relatório de repetibilidade e reprodutibilidade para as análises por HPLC -
laboratório de análises.

DNF TNF
Desvio-
padrão

% Variação
total

Desvio-
padrão

% Variação
total

R&R total 82,07 28,61 88,29 22,74

Repetibilidade 77,91 27,16 76,12 19,61

Reprodutibilidade 25,82 9,00 44,73 11,52

Analista-amostra 0 0 0 0
Amostra-Amostra 274,89 95,82 378,07 97,38
Variação Total 286,88 100,00 388,24 100,00
ncd 4 6

uma decisão acerca dos sistemas de medição do laboratório de análises, os valores obtidos
para a percentagem de variação total correspondente à variação R&R serão considerados
como os limites dos erros de previsão dos modelos estatísticos para estes compostos. No
entanto, estes resultados alertam para a necessidade de ser feito um esforço no sentido
de melhorar o sistema de medição destes compostos no MNB bruto do laboratório de
análises da CUF-QI.

A.2 Métodos analíticos utilizados na caracterização da
fase aquosa

A.2.1 Titulação de oxidação-redução

A determinação da percentagem mássica de ácido nítrico numa solução de ácido misto é
efectuada por titulação de oxidação-redução.

Reagentes

O reagente utilizado para preparar a solução titulante é o sulfato de ferro heptahidratado
(99 %) da Riedel-de Häen. Para a aferição da solução titulante é utilizado ácido sulfúrico
(95-97 %) da Merck e nitrato de prata (99 %) da Merck. O ácido sulfúrico que é adicionado
à fase aquosa da amostra é fornecido pela Quimitécnica e tem uma percentagem mássica
de 99 %.
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Preparação da solução de sulfato ferroso

Pesar cerca de 278 g de sulfato de ferro heptahidratado num balão volumétrico e adicionar
cerca de 600 mL de água desmineralizada. Adicionar 10 mL de ácido sulfúrico a 97 % e
perfazer com água até 1 L.

Aferição da solução de sulfato ferroso

Pesar rigorosamente 150 mg de nitrato de potássio e dissolver o sal em 2 mL de água
desmineralizada. Adicionar 100 mL de ácido sulfúrico a 97 % e titular manualmente esta
amostra com a solução de sulfato ferroso preparada previamente, até atingir o ponto de
equivalência identificado por uma cor castanho-púrpura.

Método

A reacção que ocorre durante a titulação do ácido nítrico com uma solução de sulfato de
ferroso é:

6FeSO4 +2HNO3 +3H2SO4 → 3Fe2(SO4)3 +2NO+4H2O

Para ajudar a reacção a evoluir no sentido directo, adiciona-se ácido sulfúrico 99 % à
fase aquosa da amostra, consoante a quantidade prevista de NO−

3 presente na solução. A
quantidade de H2SO4 a adicionar foi determinada em estudos anterior (Santos, 2005) e é
apresentada na Tabela A.8. Tendo por base a experiência, os valores tabelados por Santos
(2005) foram "optimizados"para as amostras da fábrica.

Tabela A.8: Titulação do ácido nítrico - valores indicativos das quantidades a usar.

Gama Composição mássica de
HNO3 prevista Massa de amostra (g) Volume de H2SO4 a

adicionar (mL)
1 <0,5 % 30 30
2 0,5 a 2,5 % 5 25
3 >2,5 % 1,5 10

A mudança de cor, de verde para púrpura, que determina o ponto de equivalência, é obtida
devido à combinação do óxido de azoto produzido com o excesso do ião ferro. Porém,
as soluções com menor quantidade de ácido nítrico, recolhidas à saída do último nitrador,
são também aquelas que apresentam maior solubilidade de MNB na fase aquosa. Assim,
quando se adiciona o ácido sulfúrico à fase aquosa das amostras recolhidas nos nitradores,
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dependendo da concentração em MNB, a mistura pode apresentar uma cor amarelada, que
torna difícil a detecção visual do ponto de equivalência.

Avaliação da repetibilidade e reprodutibilidade (R&R) da titulação

O ensaio de repetibilidade efectuado à fase ácida das amostras revela que o método de
determinação do ácido nítrico é um método aceitável apesar das difculdades referidas
anteriormente, com uma variação inferior a 10 % (Tabela A.9). O ncd corrobora esta
afirmação evidenciando que este método pode ser utilizado para o controlo de processo.

Tabela A.9: Relatório de repetibilidade e reprodutibilidade para as análises de titulação -
laboratório de desenvolvimento.

Desvio-padrão % Variação total

Repetibilidade
(R&R total)

118,48 6,79

Amostra-Amostra 1741,76 99,77

Variação Total 1745,78 100,00

ncd 20





Apêndice B

Estudo hidrodinâmico dos nitradores

B.1 Função de distribuição cumulativa de tempos de re-
sidência, F(t)

A função F(t) representa a fracção de elementos de fluido à saída do reactor cujos tempos
de residência são menores que t, ou seja:

F(t) =
massa do fluido que sai com t̄r < t

massa do fluido total à saída
(B.1)

No caso em que o caudal volumétrico de saída do reactor é igual ao caudal à entrada,
a função F(t) pode ser determinada pela Equação (4.1). Todavia, quando os caudais de
entrada e de saída não são iguais, esta equação não é válida. Em Dudukovic e Felder
(2012) encontra-se a dedução da função F(t) para esta situação.

Sabendo que as correntes de entrada no nitrador são a fase orgânica e o ácido misto e que
a mistura heterogénea à saída é composta pelas fases orgânica e aquosa e que o traçador
acompanha apenas a fase orgânica, temos que a massa de fluido que sai com tempo de
residência inferior a t é dado por:

massa de fluido que sai com t̄r < t = (ρAM,eQAM,e +ρO,eQO,e)dt
QO,s Cm,s

QO,e Cm,e
(B.2)

Tendo em consideração que para o sistema em estudo a massa total de fluido à saída do
reactor é dada por ρA,sQA,s+ρO,sQO,s, a substituição da Equação (B.2) na (B.1) dá origem

223
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a:

F(t) =
(ρAM,eQAM,e +ρO,eQO,e)

(ρA,sQA,s +ρO,sQO,s)

QO,s Cm,s

QO,e Cm,e

B.2 Preparação dos ensaios industriais

B.2.1 Duração do teste

A duração óptima de um ensaio no estudo da distribuição de tempos de residência, DTR,
é quatro vezes o tempo de residência teórico no equipamento (Teefy, 1996). Em reactores
onde se suspeite da inexistência de curto-circuito, o teste pode decorrer em apenas duas
vezes o tempo de residência. No entanto, se houver zonas estagnadas, o estado estaci-
onário poderá ser atingido apenas após quatro tempos de residência (Teefy, 1996). Os
primeiros testes de hidrodinâmica confirmaram que, para atingir o estado estacionário,
quatro vezes o tempo de residência teórico seria o suficiente.

B.2.2 Determinação do caudal de traçador injectado

A inexistência de caudalímetro após a bomba de injecção de traçador (P2) na Figura 4.4,
obrigou a que em cada ensaio se procedesse à determinação do caudal médio de traçador
pelo seguinte procedimento:

• Pesagem inicial do recipiente com o metilciclohexano, MCH, numa balança com
precisão de 0,1 kg.

• No final do ensaio, após paragem da bomba P2, nova pesagem do recipiente.

A partir destes valores é possível determinar a massa de traçador injectada no período de
ensaio, obtendo-se o caudal mássico médio injectado.

B.2.3 Frequência da recolha de amostras

De forma a ter uma curva de concentração de traçador à saída do sistema bem definida
é necessário ter no mínimo 30 pontos experimentais. No caso particular da injecção em
degrau, a parte da curva mais crítica e que exige um maior número de pontos para registar
toda a informação é o início do ensaio (Teefy, 1996). Assim, durante o teste de introdução
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de traçador na fase orgânica utilizaram-se intervalos de amostragem óptimos definidos
após o teste industrial preliminar, recolhendo-se no total 51 amostras por ensaio.

B.3 Balanços mássicos à injecção de traçador na fase or-
gânica do nitrador

A Figura B.1 ilustra as correntes de alimentação e de saída do primeiro reactor industrial
e a nomenclatura utilizada nos balanços mássicos.

QAM,e, Ci,e QA,s, Ci,s

QO,t , Ci,t

QMCH, inj 

CMCH,inj

QO,s, Ci,s
QO,e, Ci,e

Figura B.1: Representação das correntes do reactor nos ensaios de injecção de traçador.

Balanço mássico ao ponto de injecção de traçador na fase orgânica

• Balanço mássico global à fase orgânica

QO,tρO,t +QMCH,in jρMCH,in j = QO,eρO,e

• Balanço molar ao traçador

QO,tCMCH,t +QMCH,in jCMCH,in j = QO,eCMCH,e (B.3)

Balanço mássico à fase orgânica no reactor

• Balanço molar global (desprezando a concentração de MCH):

QO,e (CB,e +CMNB,e) = QO,s (CB,s +CMNB,s)

• Balanço molar ao traçador no reactor:

εOV
dCMCH,s

dt
= QO,eCMCH,e −QO,sCMCH,s(t)
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Da resolução da equação anterior vem que a concentração de traçador à saída do reactor
é dada por:

CMCH,s(t) =
(

Ct=0
MCH,s −

QO,e

QO,s
CMCH,e

)
e
(
−

QO,st
εOV

)
+

QO,e

QO,s
CMCH,e (B.4)

Balanço mássico global ao reactor

QO,eρO,e +QAM,eρAM,e = QO,sρO,s +QA,sρA,s

Balanço molar à fase aquosa no reactor

• Balanço molar ao ácido nítrico:

QAM,eCAN,e = QA,sCAN,s +R

Dada a estequiometria da reacção, R é dado por:

R = QO,sCMNB,s −QO,eCMNB,e

• Balanço molar à água:

QAM,eCAg,e +R = QA,sCAN,s

Os valores da média das percentagens mássicas experimentais de benzeno e mononitro-
benzeno na fase orgânica à entrada e à saída do primeiro nitrador (ensaios 1 a 8), e último
nitrador (ensaios 9 e 10), bem como da temperatura são apresentadas na Tabela B.1.

Tabela B.1: Percentagem mássica de benzeno e de MNB à entrada e à saída do primeiro
reactor (ensaios 1 a 8) e à saída da bateria (ensaios 9 e 10) e temperatura de operação.

Ensaio Dia Regime (%) %B %MNB %Bn %MNBn T
1 27 Dezembro 2011 50 1,32 0,01 0,17 1,16 1,05
2 31 Agosto 2011 67 1,33 0,01 0,24 1,09 1,01
3 18 Abril 2012 67 1,32 0,01 0,23 1,10 1,02
4 10 Maio 2011 72 1,29 0,04 0,31 1,02 0,98
5 25 Agosto 2011 78 1,32 0,01 0,22 1,11 1,03
6 12 Janeiro 2012 78 1,31 0,02 0,17 1,16 1,04
7 19 Março 2012 94 1,32 0,01 0,26 1,07 1,02
8 21 Julho 2011 100 1,33 0,00 0,32 1,02 0,98
9 31 Outubro 2011 61 1,32 0,00 0,15 1,18 1,08

10 21 Setembro 2011 83 1,31 0,00 0,14 1,20 1,11
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B.4 Evaporação de traçador durante recolha da amostra

Dadas as condições de elevada temperatura e pressão a que os reactores funcionam é espe-
rada a evaporação de uma fracção de amostra durante a sua recolha. A impossibilidade de
determinar experimentalmente esta quantidade conduziu à utilização do AspenPlus para
relacionar a concentração de traçador na corrente de saída do reactor, Ci,n com a concen-
tração nas amostras recolhidas, Ci,s (Figura B.2). A correlação dada pela Equação (B.5)
depende da temperatura da mistura no reactor, bem como da composição de benzeno na
fase orgânica da amostra. A correlação para correcção da concentração de traçador foi
determinada para cada um dos ensaios em que estavam reunidas condições para a evapo-
ração do traçador e os valores das constantes (a e b) estão compilados na Tabela B.2.

Figura B.2: Representação do ponto de amostragem.

CMCH,n =CMCH,s
ρO,n

ρO,s

[
a f1 (CB,s)

2 +b f1 (CB,s)+ c
]

(B.5)

Tabela B.2: Valores dos coeficientes da Equação (B.5) para diferentes gamas de concen-
tração de benzeno e temperaturas normalizadas.

Ensaio a b c f1(CB,s) CB,s T

2 -15,832 9,656 -0,236 1,547CB,sMMB
ρO,s

−0,100 [1,98 - 2,66] 1,01

4 e 8 -9,325 6,654 0,019 1,347CB,sMMB
ρO,s

−0,070 [2,47 - 3,43] 0,98

5 -18,618 10,681 -0,296 1,578CB,sMMB
ρO,s

−0,096 [1,58 - 2,53] 1,03

7 13,116 8,481 -0,091 1,811CB,sMMB
ρO,s

−14,831 [2,29 - 2,84] 1,02
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B.5 Balanço molar ao traçador para os vários sistemas
de reactores propostos

B.5.1 Modelo 1- Associação de um reactor pistão seguido por dois
reactores contínuos perfeitamente agitados

No sistema de reactores proposto, representado na Figura 4.8, o volume total do reactor
industrial é repartido pelos dois reactores contínuos perfeitamente agitados do sistema.
Como foi referido anteriormente (Secção 4.4.2), o volume do reactor pistão não é consi-
derado parte do volume total do reactor industrial pois foi assumido, como aproximação,
que correspondia à tubagem de alimentação da fase orgânica com traçador ao reactor. O
balanço ao traçador num elemento de volume dV = Adz do reactor pistão é dado por:

u
∂C (t,z)

∂ z
+

∂C (t,z)
∂ t

= 0

com as seguintes condições limite:
c.i.: t = 0, C (0,z) = 0
c.f.: z = 0, C (t,0) =CMCH,e

onde u é a velocidade linear média do fluido e z a distância axial.

No domínio de Laplace, a equação acima toma a forma:

u
∂C (s,z)

∂ z
+ sC (s,z) = 0

sujeito à restrição c.f.: z = 0, C (s,0) =CMCH,e (s). Após resolução desta equação diferen-
cial, obtém-se a concentração do MCH à saída do reactor pistão, no domínio de Laplace:

C∗
MCH,e =CMCH,ee(−θs) (B.6)

O balanço molar ao traçador no primeiro reactor contínuo perfeitamente agitado vem:

αV εO
dCMCH,1 (t)

dt
= QO,eC∗

MCH,e −QCMCH,1 (t)

Aplicando transformadas de Laplace, esta equação toma a forma:

αV εOsCMCH,1 (s) = QO,eC
∗
MCH,e (s)−QCMCH,1 (s)

CMCH,1 (s) =
QO,eC

∗
MCH,e (s)

αV εOs+Q
(B.7)
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Para o segundo RCPA deste sistema, o balanço molar ao traçador é dado por:

(1−α)V εO
dCMCH,s (t)

dt
= QCMCH,1 (t)−QO,1CMCH,s (t)

No domínio de Laplace, esta equação é expressa por:

(1−α)V εOsCMCH,s (s) = QCMCH,1 (s)−QO,1CMCH,s (s) (B.8)

Substituindo a Equação (B.7) em (B.8) e resolvendo esta última em ordem a CMCH,s (s)

obtém-se:

CMCH,s (s) =
QQO,eC

∗
MCH,e (s)[

(αV εOs+Q)
(
(1−α)V εOs+QO,1

)]
No domínio de Laplace a concentração do traçador à saída deste sistema é:

CMCH,s (s) =
QQO,eCMCH,ee−θs[

(αV εOs+Q)
(
(1−α)V εOs+QO,1

)]

B.5.2 Modelo 2- Associação de um reactor pistão seguido por dois
reactores contínuos perfeitamente agitados com comunicação
entre eles

No sistema de reactores proposto no Modelo 2, representado na Figura 4.10, a concentra-
ção de MCH à saída do reactor pistão é dada pela Equação (B.6).

O balanço molar ao traçador no primeiro RCPA:

αV εO
dCMCH,1 (t)

dt
= QO,eC∗

MCH,e +QRCMCH,s (t)−QCMCH,1 (t)

Aplicando transformadas de Laplace à equação anterior obtém-se:

αV εOsCMCH,1 (s) = QO,eC
∗
MCH,e (s)+QRCMCH,s (s)−QCMCH,1 (s)

CMCH,1 (s) =
QO,eC

∗
MCH,e (s)+QRCMCH,s (s)

αV εOs+Q
(B.9)

Para o segundo reactor contínuo perfeitamente agitado deste sistema o balanço molar ao
MCH pode ser escrito como:

(1−α)V εO
dCMCH,s (t)

dt
= QCMCH,1 (t)−QO,1CMCH,s (t)−QRCMCH,s (t)
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Aplicando transformadas de Laplace, a equação anterior toma a forma:

(1−α)V εOsCMCH,s (s) = QCMCH,1 (s)−QO,1CMCH,s (s)−QRCMCH,s (s)

CMCH,s (s) =
QCMCH,1 (s)

(1−α)V εOs+QO,1 +QR
(B.10)

Substituindo a Equação (B.9) na Equação (B.10) obtém-se a expressão da concentração
de traçador à saída do reactor, no domínio de Laplace, em função da concentração de
traçador à entrada do sistema de dois reactores contínuos perfeitamente agitados:

CMCH,s (s) =
QQO,eC

∗
MCH,e (s)[

(αV εOs+Q)
(
(1−α)V εOs+QO,1 +QR

)
−QQR

]
Adicionando o termo correspondente ao reactor pistão, a concentração de MCH à saída
do sistema de reactores proposto na Figura 4.10 é expressa por:

CMCH,s (s) =
QQO,eCMCH,e (s)e(−θs)[

(αV εOs+Q)
(
(1−α)V εOs+QO,1 +QR

)
−QQR

]

B.5.3 Modelo 3 - Associação de um reactor pistão seguido por dois
reactores contínuos perfeitamente agitados com zona estagnante
no primeiro.

No sistema de reactores, representado na Figura 4.12, o volume total do reactor industrial
é repartido pelos três reactores contínuos perfeitamente agitados que constituem o mo-
delo. A concentração de MCH à saída do reactor pistão é definida pela Equação (B.6). O
modelo do primeiro reactor com zona estagnante é estabelecido considerando dois RCPA
com comunicação entre eles. Para a zona 1 do primeiro RCPA, o balanço molar ao traça-
dor é dado por:

αz1V εO
dCMCH,z1 (t)

dt
= QO,eC∗

MCH,e+Qz2CMCH,z2 (t)−Qz1CMCH,z1 (t)−QCMCH,z1 (t)

No domínio de Laplace, esta equação toma a forma:

αz1V εOCMCH,z1 (s) =QO,eC
∗
MCH,e (s)+Qz2CMCH,z2 (s)−Qz1CMCH,z1 (s)−QCMCH,z1 (s)

CMCH,z1 (s) =
QO,eC

∗
MCH,e (s)+Qz2CMCH,z2 (s)
(αz1V εOs+Qz1 +Q)

(B.11)
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O balanço molar ao RCPA que representa a zona estagnante (zona 2) vem:

αz2V εO
dCMCH,z2 (t)

dt
= Qz1CMCH,z1 (t)+Qz2CMCH,z2 (t)

No domínio de Laplace a equação anterior é:

αz2V εOsCMCH,z2 (s) = Qz1CMCH,z1 (s)−Qz2CMCH,z2 (s)

CMCH,z2 (s) =
Qz1CMCH,z1 (s)
(αz2V εOs+Qz2)

(B.12)

considerando a Equação (B.11), tem-se que:

CMCH,z1 (s) =
(αz2V εOs+Qz2)QO,eC

∗
MCH,e (s)

(αz2V εOs+Qz2)(αz1V εOs+Qz1 +Q)−Qz1Qz2
(B.13)

Para o segundo reactor, o balanço molar ao traçador é expresso por:

(1−αz1 −αz2)V εO
dCMCH,s (t)

dt
= QCMCH,z1 (t)−QO,1CMCH,s (t)

No domínio de Laplace tem-se que:

(1−αz1 −αz2)V εOsCMCH,s (s) = QCMCH,z1 (s)−QO,1CMCH,s (s)

Assim, a função da concentração do traçador à saída do nitrador, no domínio de Laplace,
é:

CMCH,s (s) =

(αz2V εOs+Qz2)QQO,eCMCH,e (s)e(−θs)[
(1−αz1 −αz2)V εOs+QO,1

]
[(αz2V εOs+Qz2)(αz1V εOs+Qz1 +Q)−Qz1Qz2]

B.5.4 Modelo 3 Simplificado: um reactor pistão seguido por um re-
actor perfeitamente agitado com zona estagnante.

Os resultados obtidos pelo Modelo 3 indicam que a fracção de volume correspondente
ao segundo RCPA é, na maioria dos ensaios, inferior a 0,1 % do volume total do reactor
industrial. Desta forma, foi considerada uma simplificação do Modelo 3 removendo este
segundo RCPA, o que conduz a um sistema de dois reactores ideais, um RCPA com
zona estagnante precedido de um reactor pistão. O balanço molar ao traçador da fase
orgânica, em estado transiente, para este caso é em todo idêntico à Equação (B.13), à qual
se adiciona o termo correspondente ao reactor pistão. A concentração de MCH à saída
do reactor, no domínio de Laplace, em função da concentração de traçador à entrada do
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reactor é dada por:

CMCH,s (s) =
((1−α)V εOs+Qz2)QO,eCMCH,e (s)e(−θs)

((1−α)V εOs+Qz2)
(
αV εOs+Qz1 +QO,1

)
−Qz1Qz2

Os parâmetros ajustados por este modelo são apresentados na Tabela B.3. Verifica-se
que este modelo simplificado não prevê tão bem a evolução temporal da concentração de
MCH experimental como o Modelo 3. Esta constatação é evidenciada pelos valores mais
baixos do coeficiente de determinação quando se considera o Modelo 3 simplificado (Mo-
delo 3S) comprovada pela comparação das Tabelas 4.10 e B.3. Analisando a Tabela B.3
observa-se que os valores de caudal volumétrico de fase orgânica à entrada e à saída da
zona estagnada, Qz1 e Qz2, respectivamente, são iguais sugerindo a ausência de reacção
neste compartimento. Nos ensaios 1, 3, 4, 6 e 7 estes caudais são idênticos ao caudal
volumétrico de saída do nitrador, o que sugere que toda a reacção ocorre na zona 1 do
RCPA. À excepção dos ensaios 2 e 8, todos os outros ensaios indicam que o volume da
zona 1 representa mais de 97 % do volume total do nitrador.

O ajuste do Modelo 3S aos resultados experimentais pode ser visualizado na Figura B.3.
A evolução do perfil de concentração deste modelo não é melhor que a do Modelo 3, nem
traduz eficazmente a curva de concentrações experimentais, exibindo um perfil idêntico
ao Modelo 0, RCPA precedido por um reactor pistão (Secção 4.4.2).

Tabela B.3: Ajuste do Modelo 3S aos pontos experimentais para todos os ensaios.

Ensaios 1 2 3 4 5 6 7 8

Pa
râ

m
et

ro
sd

o
m

od
el

o θ 0,78 0,64 0,69 0,29 0,40 0,40 0,40 0,40
α 0,99 0,90 0,99 ≈ 1,00 0,98 0,97 ≈ 1,00 0,81

Qz1 0,125 0,149 0,161 0,173 0,189 0,193 0,233 0,213
Qz2 0,125 0,149 0,161 0,173 0,189 0,193 0,233 0,213
QO,e 0,091 0,123 0,120 0,130 0,144 0,144 0,174 0,180
QO,1 0,125 0,164 0,161 0,173 0,193 0,193 0,233 0,240

CMCH,e 20,0 15,6 15,5 12,7 13,0 13,4 11,3 10,5
R2 0,888 0,892 0,910 0,736 0,800 0,913 0,820 0,800
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Figura B.3: Comparação dos dados experimentais (Cexp) com os perfis obtidos através
do Modelo 3 (Cmod3) e Modelo 3 Simplificado (Cmod3S) para os ensaios 1 a 8.
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B.6 Condições experimentais à saída de cada reactor da
bateria

No tratamento dos dados experimentais provenientes dos testes hidrodinâmicos à bateria
de reactores industriais aplicou-se o Modelo de Escoamento do primeiro nitrador a todos
os nitradores da bateria. Isto implicou o conhecimento das condições operatórias em cada
nitrador, nomeadamente caudais da fase orgânica e aquosa, respectivas concentrações e
temperaturas. Como durante os ensaios hidrodinâmicos na bateria só foram recolhidas
amostras à saída do último nitrador, os caudais volumétricos e respectivas percentagens
mássicas foram calculados por balanços mássicos, impondo uma determinada conversão
de ácido nítrico em cada nitrador (Tabela B.4).

Tabela B.4: Condições operatórias calculadas à saída do primeiro e último reactor da
bateria.

Ensaios Nitrador XAN (%) T QO,s QA,s %Bs,n %MNBs,n

9
1 87 1,01 1,44 0,98 0,24 1,09

k−1 97,3 1,07 1,50 0,98 0,15 1,18

10
1 87 1,01 1,95 1,19 0,23 1,10
k 98,8 1,10 2,04 1,20 0,14 1,20

B.7 Condições operatórias à entrada da bateria

Na Tabela B.5 registam-se, para cada ensaio, o caudal mássico de alimentação da fase or-
gânica, MO,e, e o caudal volumétrico de alimentação do ácido misto, QAM,e. Apresentam-
se também as condições de pressão e temperatura no reconcentrador do ácido sulfúrico
(PSAC e TSAC, respectivamente) e a correspondente concentração de ácido sulfúrico obtida
pela Equação (4.12).
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Tabela B.5: Condições operatórias à entrada da bateria para as diferentes amostras.

Ensaios Regime (%) MO,e QAM,e TSAC PSAC %AS
A 44 0,074 0,792 1,00 1,00 0,896
B 50 0,084 0,866 1,00 1,01 0,903
C 61 0,103 0,974 1,00 1,01 0,900
D 67 0,112 1,098 0,99 1,00 0,895
E 67 0,110 0,960 0,99 1,00 0,894
F 72 0,121 1,076 1,00 1,01 0,900
G 78 0,126 1,096 1,00 1,03 0,906
H 78 0,131 1,173 1,00 1,00 0,894
I 78 0,131 1,139 1,00 1,00 0,895
J 78 0,131 1,158 1,00 1,02 0,903
K 83 0,140 1,190 1,01 1,01 0,897
L 94 0,159 1,326 1,01 1,01 0,897
M 100 0,165 1,436 1,05 1,00 0,890
N 111 0,176 1,344 1,00 1,01 0,901





Apêndice C

Modelos estatísticos para os nitrofenóis

C.1 Gama de validade dos modelos estatísticos

Neste apêndice é apresentada a gama de validade para a qual os modelos de previsão de
formação do dinitrofenol e do trinitrofenol foram construídos na Secção 5.4.1. A análise
exploratória de dados, seguida da detecção de observações outliers, levaram à exclusão de
seis observações do conjunto de treino para o modelo do DNF, face ao modelo do TNF,
justificando as diferentes gamas. A Tabela C.1 apresenta ainda a gama de validade dos
modelos de previsão assentes nos dados de alimentação faseada (Secção 5.5). Os valores
apresentados foram normalizados por motivos de confidencialidade.

Tabela C.1: Gama de validade dos modelos estatísticos para a previsão de DNF e TNF.

Dados 2011
Alimentação Faseada

DNF TNF
Variáveis Mínimo Máximo Mínimo Máximo Mínimo Máximo

T1 0,93 1,09 0,93 1,09 0,86 1,05
Tk 1,02 1,13 1,02 1,13 1,05 1,13

TAM 0,69 0,75 0,69 0,75 0,71 0,75
QAM,e 0,81 1,46 0,75 1,46 0,79 1,52

tr 4,53 8,47 4,53 9,07 4,13 8,40
FB
FN

1,09 1,21 1,09 1,21 - -
%ANe 0,05 0,08 0,05 0,08 0,04 0,08
%ASe 0,80 0,85 0,80 0,85 0,82 0,86
TAN - - - - 0,20 0,36

QAN, f - - - - 0,00 0,08
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C.2 Análise de resíduos dos modelos estatísticos para os
nitrofenóis

Nas Figuras C.1 e C.2 estão representados os resíduos normalizados em função de cada
variável regressora para o modelo estatístico do DNF e do TNF, respectivamente.
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Figura C.1: Resíduos normalizados em função de cada regressor do modelo de previsão
do DNF.
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Figura C.2: Resíduos normalizados em função de cada regressor do modelo de previsão
do TNF.

C.3 Confirmação da adequação dos modelos de regres-
são (AF)

A Figura C.3 mostra os coeficientes de determinação e os coeficientes de determinação
de previsão em função do número de componentes principais para os modelos do DNF e
do TNF baseados nos dados de alimentação faseada (AF).

A Figura C.4 ilutra a relação entre os leverages e o resíduos normalizados para os modelos
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estatísticos construídos com base em dados industriais.
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Figura C.3: Selecção do número óptimo de componentes principais do modelo de previ-
são do DNF (AF) e do TNF (AF).

1.00.80.60.40.20.0

2

1

0

-1

-2

Leverages

R
e

s
íd

u
o

s
 n

o
r
m

a
li
z
a

d
o

s

0.105

1.00.80.60.40.20.0

3

2

1

0

-1

-2

-3

Leverages

R
e

s
íd

u
o

s
 n

o
r
m

a
li
z
a

d
o

s

0.316

Figura C.4: Identificação de observações outliers e com elevado leverage para os modelos
de previsão do DNF (AF) e do TNF (AF).

Nas Figuras C.5 e C.6 são apresentados os diversos gráficos que permitem a análise da
estrutura dos resíduos para os modelos do DNF e do TNF no processo com alimenta-
ção faseada, respectivamente. Relembrando os pressupostos referidos na Secção 5.3 e
as explicações dadas na Secção 5.3.1 confirma-se que os modelos construídos não vio-
lam as regras básicas da regressão e, por isso, são modelos estáveis. As Figuras C.5a
e C.5c mostram que os resíduos normalizados do modelo do DNF (AF) apresentam uma
distribuição semelhante à distribuição normal. A mesma conclusão pode ser tirada nas
Figuras C.6a e C.6c, para o modelo do TNF (AF). A representação dos resíduos norma-
lizados em função dos valores estimados é apresentada nas Figura C.5b e Figura C.6b.
Em ambas é visível uma distribuição aleatória numa banda horizontal em torno da linha
y = 0, o que indica que os resíduos possuem variância constante e média perto de zero.
Quando os resíduos normalizados são colocados por ordem de observação, é possível
averiguar se a variância depende do tempo. Nas Figuras C.5d e C.6d são representados
os resíduos por ordem cronológica, onde se verifica que estes não são completamente
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não-correlacionados entre eles. Para confirmar a aleatoriedade dos resíduos normaliza-
dos realizou-se um "run test". Trata-se de um teste não-paramétrico visto que não foram
efectuadas quaisquer suposições acerca dos parâmetros da população. A hipótese nula as-
sociada a este teste é a aleatoriedade das observações e o valor-p determinará a aceitação
ou rejeição da hipótese nula. O valor-p resultante deste teste, efectuado para os resíduos
normalizados de ambos os modelos, é superior ao grau de confiança admitido (0,394 para
ambos os modelos contra 0,05) e, por isso, a hipótese nula é aceite, confirmando que os
resíduos não são correlacionados. Por fim, o pressuposto da linearidade é confirmado
através da representação dos resíduos normalizados em função de cada uma das variáveis
regressoras, que não deve exibir qualquer padrão óbvio. Esta representação encontra-se
nas Figuras C.7 e C.8, para ambos os modelos, onde é observada uma distribuição aleató-
ria dos pontos que garante a verificação do pressuposto relativo à linearidade. A análise
dos resíduos aqui apresentada permite confirmar o cumprimento dos pressupostos que es-
tão na base da construção de modelos de regressão e que conduzem a modelos de previsão
estáveis.
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Figura C.5: Análise dos resíduos normalizados obtidos na construção do modelo de
previsão de formação do DNF (AF).
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Figura C.6: Análise dos resíduos normalizados obtidos na construção do modelo de
previsão de formação do TNF (AF).
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Figura C.7: Representação dos resíduos normalizados em função de cada um dos regres-
sores do modelo de previsão do DNF (AF).
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Figura C.8: Representação dos resíduos normalizados em função de cada um dos regres-
sores do modelo de previsão do TNF (AF).



Apêndice D

Condições operatórias na optimização
da etapa reaccional de nitração do
benzeno

D.1 Resultados da optimização das condições operató-
rias e gama de validade do modelo

Na Tabela D.1 apresentam-se os resultados obtidos para as várias variáveis por aplicação
do modelo matemático real (MMR) à bateria de reactores industriais considerando vários
regimes de produção.

Tabela D.1: Gama de aplicação das variáveis do modelo estatístico e valores das variáveis
obtidos pelo MMR para vários regimes.

Variáveis Gama de aplicação
Regime (%)

61 78 89 100 106
T1 0,93 - 1,09 1,01 1,00 1,02 0,97 0,95
Tk 1,02 - 1,13 1,04 1,10 1,09 1,09 1,10

TAM 0,69 - 0,75 0,71 0,71 0,72 0,71 0,70
QAM,e 0,75 - 1,46 0,97 1,14 1,28 1,33 1,41

FB
FN

1,09 - 1,21 1,22 1,14 1,20 1,26 1,20
tr 4,53 - 9,07 6,80 5,60 5,07 4,80 4,53

%ANe 0,05 - 0,08 0,06 0,07 0,07 0,07 0,07
%ASe 0,80 - 0,85 0,84 0,82 0,83 0,83 0,82
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D.2 Resultados experimentais dos testes de alimentação
faseada

Nas Tabelas D.2, D.3 e D.4 apresentam-se os valores normalizados das médias das quan-
tidades de DNF, TNF, total de NF e DNB por quantidade de MNB produzido nas várias
amostras recolhidas nos nitradores com ponto de amostragem, para cada cenário, ao longo
dos testes industriais.

Tabela D.2: Quantidade de DNF, TNF e total de NF formada, por quantidade de MNB
produzido, em cada nitrador ao longo do ensaio - primeiro teste.

Nitrador Subprodutos I.I I.II I.III I.IV I.V

1
DNF 0,22 0,24 0,21 0,21 0,19
TNF 0,05 0,04 0,04 0,04 0,03
NF 0,30 0,33 0,30 0,29 0,27

k−2
DNF 0,31 0,28 0,26 0,26 0,25
TNF 0,10 0,08 0,07 0,07 0,06
NF 0,45 0,39 0,36 0,36 0,34

k−1
DNF 0,36 0,37 0,32 0,33 0,29
TNF 0,14 0,13 0,12 0,11 0,10
NF 0,52 0,57 0,46 0,47 0,40

k
DNF 0,37 0,34 0,38 0,38 0,38
TNF 0,14 0,12 0,13 0,12 0,13
NF 0,53 0,50 0,53 0,53 0,54

Tabela D.3: Quantidade de DNF, TNF e total de NF formada, por quantidade de MNB
produzido, em cada nitrador ao longo do ensaio - segundo teste.

Nitrador Subprodutos II.I II.II II.III II.IV II.V II.VI II.VII II.VIII II.IX

1
DNF 0,30 0,30 0,29 0,29 0,29 0,29 0,30 0,23 0,22
TNF 0,06 0,06 0,06 0,06 0,07 0,07 0,09 0,05 0,04
NF 0,42 0,43 0,42 0,41 0,43 0,44 0,43 0,34 0,32

k−2
DNF 0,33 0,32 0,32 0,34 0,33 0,33 0,31 0,31 0,29
TNF 0,10 0,09 0,08 0,10 0,10 0,09 0,08 0,06 0,05
NF 0,47 0,45 0,44 0,47 0,46 0,46 0,40 0,42 0,39

k−1
DNF 0,35 0,35 0,36 0,38 0,37 0,36 0,38 0,33 0,32
TNF 0,14 0,15 0,11 0,14 0,16 0,14 0,14 0,10 0,09
NF 0,51 0,54 0,48 0,54 0,55 0,52 0,53 0,45 0,44

k
DNF 0,40 0,38 0,34 0,42 0,40 0,40 0,38 0,37 0,36
TNF 0,14 0,15 0,11 0,14 0,15 0,14 0,14 0,12 0,11
NF 0,56 0,55 0,48 0,59 0,57 0,56 0,52 0,51 0,49

Na Tabela D.5 apresentam-se os valores da percentagem mássica de benzeno na fase
orgânica à saída da bateria (%Bk) e as percentagens mássicas de ácido nítrico residual na
fase aquosa à saída da bateria (%ANk) para cada cenário estudado nos vários testes.
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Tabela D.4: Quantidade de DNF, TNF, total de NF e DNB formada, por quantidade de
MNB produzido, em cada nitrador ao longo do ensaio - terceiro teste.

Nitra-
dor

Sub-
produtos

III.I.1 III.I.2 III.II III.III III.IV III.V III.VI III.VII III.VIII III.IX

1

DNF 0,32 0,31 0,29 0,29 0,11 0,27 0,29 0,29 0,29 0,29
TNF 0,09 0,08 0,07 0,07 0,07 0,07 0,07 0,07 0,07 0,08
NF 0,45 0,43 0,41 0,41 0,25 0,37 0,40 0,40 0,41 0,42

DNB 8,38 8,41 8,20 7,07 6,82 6,82 7,46 9,77 7,79 7,18

k−2

DNF 0,32 0,32 0,33 0,32 0,33 0,30 0,31 0,31 0,31 0,32
TNF 0,16 0,11 0,10 0,09 0,10 0,07 0,07 0,07 0,07 0,08
NF 0,50 0,46 0,46 0,45 0,45 0,41 0,43 0,43 0,42 0,43

DNB 9,84 9,71 8,21 7,68 7,54 7,07 7,20 7,59 8,14 7,39

k−1

DNF 0,33 0,33 0,34 0,34 0,35 0,34 0,33 0,34 0,33 0,33
TNF 0,23 0 ,16 0,15 0,15 0,16 0,13 0,12 0,12 0,13 0,13
NF 0,57 0,51 0,51 0,51 0,52 0,48 0,47 0,49 0,48 0,48

DNB 8,89 8,32 7,43 6,95 7,16 6,45 6,86 7,29 7,25 7,36

k

DNF 0,38 0,36 0,39 0,36 0,37 0,37 0,36 0,36 0,36 0,36
TNF 0,26 0,19 0,18 0,17 0,17 0,16 0,16 0,16 0,16 0,16
NF 0,64 0,56 0,58 0,55 0,55 0,54 0,53 0,54 0,53 0,54

DNB 8,84 8,39 8,00 7,09 7,66 6,68 6,59 7,16 6,86 7,11

Tabela D.5: Percentagens mássicas de benzeno na fase orgânica e de ácido nítrico na fase
aquosa à saída do último nitrador.

Teste
I

II III IV V VI VII VIII IX
I.1 I.2

1º
%Bk 0,13 0,13 0,13 0,15 0,16 - - - -

%ANk(×104) 2,05 1,44 1,75 1,84 1,88 - - - -

2º
%Bk 0,17 0,20 0,20 0,18 0,20 0,19 0,20 0,19 0,19

%ANk(×104) 1,76 2,23 2,11 1,05 1,95 1,67 1,77 2,11 1,99

3º
%Bk 0,13 0,14 0,18 0,18 0,20 0,20 0,16 0,19 0,19 0,17

%ANk(×104) 1,51 1,87 1,95 1,60 1,83 1,48 1,68 1,56 2,37 1,84





Apêndice E

Propriedades físicas dos compostos de
nitração

Para a optimização e modelação da etapa de nitração do processo actual é fundamental
conhecer com o maior rigor possível as propriedades físicas dos compostos constituin-
tes do sistema reaccional, bem como das respectivas misturas. Para tal, Silva (2005)
efectuou um levantamento das correlações existentes na literatura e comparou com dados
experimentais também disponíveis na literatura. A pesquisa incidiu maioritariamente nas
seguintes propriedades físicas: massa volúmica, viscosidade, tensão superficial e capa-
cidade calorífica, para o conjunto de compostos intervenientes na reacção principal de
produção de MNB.

E.1 Massa volúmica

A Equação (E.1) é utilizada para calcular a massa volúmica do composto i no estado
líquido, ρi, à temperatura T (Zaldivar, 1995). Os valores dos coeficientes A, B e C para
cada composto, bem como a gama de temperatura para a qual é válida a correlação (E.1),
encontram-se na Tabela E.1.

ρi =
MMi

AiB

(
1− T

Ci

)0,2857

i

(E.1)

A massa volúmica de uma mistura é determinada através da Equação (E.2). Os valores
previstos para a massa volúmica de soluções de ácido sulfúrico a 60 %, 68 % e 90 % e
de ácido nítrico a 60 % foram comparados com os valores tabelados em Perry e Green
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Tabela E.1: Coeficientes da correlação (E.1) para a massa volúmica dos compostos puros
no estado líquido.

T (K) A B C
Água 273,16 - 333,16 0,0458 0,3099 647,4

Ácido nítrico 231,55 - 373,15 0,1187 0,2508 580,1
Ácido sulfúrico 283,46 - 363,49 0,1910 0,2212 995,4

Benzeno 278,68 - 562,16 0,2560 0,2710 562,2
Mononitrobenzeno 278,91 - 719,00 0,3354 0,2511 712,0

(1997). Os resultados mostram pequenos desvios entre as massas volúmicas tabeladas e
as previstas pela correlação (E.2) (Silva, 2005).

ρmix =
1

∑c
i=1

xw,i
ρi

(E.2)

E.2 Viscosidade

A expressão seguinte permite determinar a viscosidade dos compostos puros no estado
líquido i, à temperatura T :

µi = 10A
(

1
T −

1
T0

)
(E.3)

Esta equação foi utilizada por Zaldivar (1995) no seu trabalho de investigação e os pa-
râmetros foram obtidos com base nos dados experimentais de Perry e Green (1997) (Ta-
bela E.2)

Tabela E.2: Coeficientes da correlação (E.3) para a viscosidade dos compostos puros no
estado líquido.

A T0 (K)
Água 766,04 139,78

Ácido nítrico 843,16 147,16
Ácido sulfúrico 1235,2 211,74

Benzeno 555,61 136,20
Mononitrobenzeno 735,54 174,88

A viscosidade das misturas orgânicas e aquosas são determinadas através da seguinte
expressão (Zaldivar, 1995):

log µmix =
c

∑
i=1

xw,i log µi (E.4)
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As viscosidades tabeladas em Perry e Green (1997) e Bump e Sibbitt (1955) para soluções
aquosas de ácido sulfúrico a 60 %, 65 % e 70 % são coincidentes com as viscosidades
obtidas pelas correlações (E.3) e (E.4).

E.3 Tensão superficial

A tensão superficial entre a fase aquosa e a fase orgânica, σ , é determinada através da
seguinte equação (Good e Elbing, 1970).

σ = σA +σO −2ϕ
√

σAσO

A tensão superficial da fase orgânica, σO, é calculada através da Equação (E.5), enquanto
a tensão superficial da fase aquosa, σA, é dada pela Equação (E.6).

σO =
c

∑
i=1

xw,iσi (E.5)

σA =
c

∑
i=1

xw,iσi +
Axw,ANxw,Ag

2RT
(σAg −σAN)

2+

Bxw,ASxw,Ag

2RT
(σAg −σAS)

2 (E.6)

em que A = 1,64× 105, B = 7,14× 105, σi é a tensão superficial de cada composto i, à
temperatura T , obtida através da expressão (E.7) e o parâmetro de interacção, ϕ , é dado
pela Equação (E.8).

σi =C1 +C2T +C3T 2 (E.7)

ϕ = 0,739xw,B +0,805xw,MNB (E.8)

Os parâmetros C1, C2 e C3 são apresentados na Tabela E.3.

E.4 Capacidade calorífica e entalpia

Para determinar a entalpia do composto i no estado líquido, à temperatura T , recorre-
se à Equação (E.9), onde a capacidade calorífica, Cp,i, é dada pela Equação (E.10). Na
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Tabela E.3: Coeficientes da correlação (E.7) para a tensão superficial dos compostos
puros no estado líquido.

C1 C2 C3

Água 9,77 ×10−2 -1,626 ×10−5 -2,35 ×10−7

Ácido nítrico 8,39 ×10−2 -1,446 ×10−4 0
Ácido sulfúrico 7,81 ×10−2 -7,846 ×10−5 0

Benzeno 6,65 ×10−2 -1,283 ×10−4 0
Mononitrobenzeno 7,91 ×10−2 -1,193 ×10−5 0

Tabela E.4 encontram-se os valores dos coeficientes da Equação (E.10).

Hi =
∫ T

Tre f

Cp,idT (E.9)

Cp,i =
A+BT +CT 2 +DT 3 +ET 4

MMi
(E.10)

Tabela E.4: Coeficientes da correlação (E.10) para a capacidade calorífica dos compostos
puros no estado líquido.

T (K) A B C D E

Água
273,16 -
533,15

276,370 -2,0901 8,1250×10−3 -1,4116×10−5 9,370×10−9

Ácido
nítrico

238,57 -
302,89

131,250 -0,1219 0,1704×10−3 0 0

Ácido
sulfúrico

298,00 -
610,07

59,830 0,3952 -5,2067×10−4 3,1220×10−7 -7,057×10−11

Benzeno
278,70 -
360,00

108,320 -0,0325 4,2400×10−4 0 0

Mononitro-
benzeno

278,91 -
360,00

85,300 0,3372 0 0 0

A entalpia das misturas e soluções aquosas que constituem a mistura reaccional pode ser
determinada segundo a Equação (E.11).

Hmix =
c

∑
i=1

(
xw,i

∫ T

Tre f

Cp,idT
)
+∆Hd = Hi +∆Hd (E.11)

onde ∆Hd é o calor de diluição que, no caso das soluções ácidas, não pode ser desprezado.

Para determinar a entalpia da solução aquosa de ácido sulfúrico utiliza-se a correla-
ção (E.12) obtida com base nos dados apresentados em McCurdy e McKinley (1942).
Esta equação é válida para uma gama de temperatura entre 305 e 394 K e para uma per-
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centagem de ácido sulfúrico entre os 60 % e 70 %.

HAS =−135,668+4,8930(−273+T )+7,7757×10−4T 2 +17,2201w−0,0579Tw

(E.12)

em que w corresponde à percentagem mássica do ácido total na mistura ternária:

w =
mAN +mAS

mAN +mAS +mAg
×100 (E.13)

Da mesma forma, a entalpia da solução de ácido nítrico é calculada segundo a correla-
ção (E.14), com base na informação disponível em McCurdy e McKinley (1942). Esta
correlação é válida para uma solução aquosa com uma percentagem mássica de ácido ní-
trico entre 55 % e 68 %, numa gama de temperatura compreendida entre 305 K e 394 K.

HAN = 33,9886+2,7735(−273+T )+4,1941×10−4T 2+1,3918w−0,0062Tw (E.14)

Para o caso de uma mistura ternária constituída por ácido sulfúrico, ácido nítrico e água,
a entalpia é determinada através da Equação (E.15), que é válida para soluções aquosas
com uma percentagem mássica de ácido total, w, entre 55 % e 70 %, percentagem más-
sica de ácido nítrico no ácido anídrico, z, entre 0 % e 8 % e temperaturas da mistura
compreendidas entre 339 K e 410 K.

HAM =−89,7360+5,6471(−273+T )+2,3909z+0,0651(−273+T )z+

1,4772w−0,0606(−273+T )w+0,0951zw (E.15)

onde z = mAN
mAN+mAS

×100

O calor de diluição em misturas ternárias de ácido sulfúrico, ácido nítrico e água pode ser
calculado através da seguinte equação (Zaldivar, 1995).

∆Hd =
c

∑
i=1

((niLi)s − (niLi)e)

Nesta equação, ni corresponde ao número de moles do composto i e Li é a entalpia molar
parcial do composto i dada pela Equação (E.16), cujo estado de referência é relativo às
substâncias no estado puro à temperatura de 0 °C.

Li =
3

∏
j=1

3

∑
l=1

ak,i j,l(100xni)
j−1 (E.16)
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Os parâmetros ak,i j,l são apresentados na Tabela E.5.

Tabela E.5: Coeficientes da correlação (E.16) para o calor de diluição dos compostos
puros a 0 °C.

j/l 1 2 3

Água
1 -23,646 0,3861 -1,491×10−3

2 430,578 -13,675 0,1396
3 1,360×10−3 9,780×10−5 -9,678×10−7

Ácido nítrico
1 -26,721 -0,2666 -1,951×10−2

2 -214,103 -3,163 4,922 ×10−2

3 -5,500×10−4 -8,859×10−6 -9,495×10−8

Ácido sulfúrico
1 -24,125 -0,5786 -1,530×10−2

2 -284,162 3,189 -1,921×10−2

3 -1,110×10−3 1,155×10−5 -7,325×10−9

E.5 Solubilidades

O caracter heterogéneo da reacção de nitração e os mecanismos de reacção propostos
dependem da solubilidade dos compostos nas duas fases que compõem a mistura reaccio-
nal. Na Figura E.1 são apresentados os dados obtidos experimentalmente por Schiefferle
et al. (1976b). Os valores de solubilidade e distribuição dos compostos nas duas fases
foram determinados em condições operatórias diferentes das normalmente utilizadas nos
processos industriais de nitração, de modo a que não ocorresse reacção.

A Figura E.1a mostra a solubilidade dos aromáticos em ácidos mistos com diferentes
composições. Os dados apresentados, obtidos a 5 °C, revelam que a solubilidade dos
compostos aromáticos numa solução de ácido misto aumenta quase linearmente com o
aumento da percentagem molar do ácido nítrico. Observa-se também um ligeiro aumento
da solubilidade dos aromáticos quando a percentagem molar do ácido sulfúrico aumenta
de 15 para 20 %. Adicionalmente, na Figura E.1b, regista-se apenas um ligeiro aumento
da solubilidade dos aromáticos numa solução com 20 % molar de ácido sulfúrico quando
a temperatura aumenta de 0 °C para 50 °C.

A solubilidade do benzeno em soluções aquosas de ácido sulfúrico atinge um valor mí-
nimo para uma percentagem molar de H2SO4 aproximadamente igual a 20 % (Figura E.1c).
A partir deste valor, regista-se um aumento significativo da concentração do reagente aro-
mático na fase ácida, que é também dependente da sua percentagem molar na fase orgâ-
nica (Figura E.1d). Pelo contrário, a concentração de MNB na fase ácida é tanto menor,
quanto maior for a percentagem molar de benzeno na fase orgânica (Figura E.1d). Os
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dados da Figura E.1d foram obtidos experimentalmente a 33 °C e numa solução ácida
com 20 % molar de H2SO4. Na Figura E.1e observa-se que a distribuição do ácido nítrico
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Figura E.1: Solubilidades e distribuições dos vários compostos intervenientes na reacção
de nitração [Adaptado de Schiefferle et al. (1976b)].

no MNB a 26 ºC varia directamente com a sua concentração no ácido misto. Nesta figura
é ainda visível um aumento da percentagem molar de HNO3 no MNB com o aumento
da percentagem molar de H2SO4, para uma mesma composição de ácido nítrico. Conse-
quentemente, um aumento da percentagem mássica de MNB na fase orgânica conduz a
um aumento da solubilidade do ácido nítrico na fase orgânica (Figura E.1f). Estes dados
foram recolhidos em ensaios usando um ácido misto com uma composição molar de 10 %
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de HNO3 e 20 % de H2SO4, a 5 °C. As curvas para temperaturas de 26 °C e 55 °C foram
obtidas por extrapolação (Schiefferle et al., 1976b).

Nomenclatura

Cp,i Capacidade calorífica do composto i, kJ/(kg.K)

Hi Entalpia do composto i, kJ/kg

Hmix Entalpia da mistura, kJ/kg

Li Entalpia molar parcial do composto i, J/mol

mi Massa do composto i, kg

MMi Massa molar do composto i, g/mol

ni Número de moles do composto i, mol

T Temperatura, K

w Percentagem mássica do ácido total na mistura, %(m/m)

xn,i Fracção molar do composto i

xw,i Fracção mássica do composto i

z Percentagem mássica de ácido nítrico no ácido anídrico, %(m/m)

Letras Gregas e Simbolos
∆Hd Calor de dissolução, kJ/kg

µi Viscosidade do composto i, Pa/s

µmix Viscosidade da mistura, Pa/s

ρi Massa volúmica do composto i, kg/m3

ρmix Massa volúmica da mistura, kg/m3

σ Tensão superficial entre a fase orgânica e a aquosa, N/m

σA Tensão superficial da fase aquosa, N/m

σi Tensão superficial do composto i, N/m

σO Tensão superficial da fase orgânica, N/m

ϕ Parâmetro de interacção



Apêndice F

Fluxo molar do benzeno

Na Secção 3.2.1 são apresentados os balanços de massa e de energia do modelo meca-
nístico do reactor de nitração considerando que o processo de transferência de massa do
benzeno da fase orgânica para a fase aquosa ocorre segundo o modelo de filme. O balanço
molar ao benzeno no filme da fase aquosa é descrito através de uma equação diferencial
ordinária que, com as respectivas condições fronteira, conduz à seguinte expressão algé-
brica (Westerterp et al., 1990):

C f ,B(x) =
C f ,B(0)

sinh(Ha)
sinh

[
Ha− x

√
k
D

]
+

Cbulk,B

C f ,B(0)
sinh

[
x

√
k
D

]
(F.1)

para 0 ≤ x ≤ δ .

Segundo a Lei de Fick, a diferenciação da Equação (F.1) conduz à expressão que traduz
o fluxo molar do benzeno, para uma coordenada espacial genérica x:

J(B|x)=−D
dC f ,B(x)

dx
= kL

(
H CB cosh

[
Ha− x

√
k
D

]
−Cbulk,B cosh

[
x

√
k
D

])
Ha

sinh[Ha]

(F.2)

Os fluxos molares para x = 0 e x = δ , presentes nos balanços molares apresentados na
Secção 3.2.1 são obtidos por substituição de x na Equação (F.2):

J(B|x=0) = kL

(
H CB −

Cbulk,B

cosh(Ha)

)
Ha

tanh(Ha)

257
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J(B|x=δ ) =
√

Dk
(

H CB

sinh(Ha)
−

Cbulk,B

tanh(Ha)

)

Os parâmetros utilizados para determinar o fluxo molar encontram-se na Tabela F.1.

Tabela F.1: Parâmetros utilizados no modelo mecanístico.

Parâmetro Expressão Unidades Referência

D 7,4×10−18(ϕM)0,5T
V 0,6

B µ0,8
A

m2/s Chapman e Strachan (1976)

VB 96,5×10−6 m3/mol Reid et al. (1988)

ϕM
2,6xAgMMAg +2,0xASMMAS

g/mol Cox e Strachan (1972)
+1,05xANMMAN

k k2obsCAN 1/s

k2obs k0e
−Ea
RT m3/(mols) Santos (2005)

k0 e166,65w2
AS−254,36wAS+113,79 m3/(mols) Santos (2005)

Ea (−283,88wAS +263,37)×1000 J/mol Santos (2005)

kL 0,13
[(

P
VA

)(
µA
ρ2

A

)]1/4 [ µA
ρAD

]−2/3
m/s Calderbank e Moo-Young (1961)

P P0ρmixn3
agd5

ag W Calderbank e Moo-Young (1961)

P0 0,63 - Azbel e Cheremisinoff (1983)

Ha
√

kD
kL

- Westerterp et al. (1990)

H e
−∆GB

RT - Cerfontain (1965)

∆GB c1 f (xn,AS) f (xn,AN)+ c2 − c3T J/mol Cerfontain (1965)

f (xAS) ∑i dixi−1
AS - Cerfontain (1965)

f (xAN) ∑i bixi−1
AN - Cerfontain (1965)

c1 57,087 - Zaldivar (1995)

c2 −1,382×103 - Zaldivar (1995)

c3 -5,198 - Zaldivar (1995)

di Tabela F.2 - Zaldivar (1995)

bi Tabela F.3 - Zaldivar (1995)

a 35054(
1+
(

0,22
WenormεO,norm

)2
)(

−1,4ε2
O,norm+2,41εO,norm

) m2/m3 Santos (2005)

Continua na página seguinte
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Tabela F.1 - Parâmetros utilizados no modelo mecanístico - continuação.

Parâmetro Expressão Unidades Referência

εO,norm
1−εA
0,166 - Santos (2005)

Wenorm
n2

agd3
agρA

9494σ - Santos (2005)

εA ε f Al - Santos (2005)

εbulk
εA(Al−1)

Al - Santos (2005)

Al εAkL
aD - Westerterp et al. (1990)

Tabela F.2: Constantes da função f (xAS) da Tabela F.1.

d1 d2 d3 (×102) d4 (×103) d5 (×105) d6 (×107) d7 (×109)
167,001 6,0582 -44,556 13,4011 -13,821 -5,9687 12,8762

Tabela F.3: Constantes da função f (xAN) da Tabela F.1.

b1 b2 b3

1,6042 -4,990 2,23×10−3

Nomenclatura

a Área interfacial efectiva, m2/m3

Al Razão de Hinterland

Cbulk,B Concentração molar do benzeno no bulk da fase aquosa, mol/m3

C f ,B(x) Concentração molar do benzeno no filme da fase aquosa na

posição x, mol/m3

Ci Concentração molar do composto i, mol/m3

D Coeficiente de difusão, m2/s

dag Diâmetro do agitador, m

H Coeficiente de partição

Ea Energia de activação, J/mol

Ha Número de Hatta

J(B|x) Fluxo molar de benzeno, mol/(m2s)

k Constante cinética de primeira ou pseudo-primeira ordem, 1/s

kL Coeficiente de transferência de massa, m/s

k0 Factor pré-exponencial, m3/(mol.s)

k2obs Constante cinética observada de segunda ordem, m3/(mol.s)

MMi Massa molar do composto i, g/mol



260 Fluxo molar do benzeno

nag Velocidade de agitação, 1/s

P Potência dissipada pelo agitador, W

P0 Número de potência

T Temperatura, K

VB Volume molar do benzeno ao seu ponto de ebulição normal, m3/mol

Vi Volume da fase i no reactor

We Número de Weber

wi Fracção mássica do composto i

x Distância à interface, m

xi Fracção molar do composto i

Índices inferiores e superiores
A Fase aquosa

Ag Água

ag Agitador

AN Ácido nítrico

AS Ácido súlfurico

B Benzeno

bulk Bulk da fase aquosa

f Filme da fase aquosa

mix Mistura

norm Valor normalizado pelo valor máximo

O Fase orgânica

Letras Gregas
δ Espessura do filme, m

∆G Energia livre de Gibbs, J/mol

εi Fracção volumétrica da fase i relativamente ao volume do reactor

µi Viscosidade do composto (ou fase) i, Pas

ρi Massa volúmica do composto (ou fase) i, kg/m3

σ Tensão superficial entre a fase orgânica e a aquosa, N/m
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