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RESUMO 

O objetivo desse trabalho refere-se ao desenvolvimento de um modelo 

matemático capaz de representar, via modelagem determinística, a simulação do 

comportamento dinâmico de reatores catalíticos de leito fluidizado trifásicos. Para 

alcançar uma representação realista do sistema, são utilizados modelos dinâmicos 

detalhados, que consistem de equações dos balanços de massa dos componentes 

das fases líquida e gasosa. São aplicadas condições isotérmicas, com uma 

abordagem de sistemas heterogêneos que incluem as resistências às transferências 

de massa nas interfaces gás-líquido e líquido-sólido e nas partículas do catalisador. 

Para garantir condições isotérmicas, predições de manutenção da temperatura são 

obtidas via balanço térmico considerando as trocas térmicas entre um sistema de 

aquecimento com o fluido refrigerante. Tendo em vista o caráter preditivo do modelo, 

são utilizadas propriedades físico-químicas e coeficientes de transferência de 

massa. Viabiliza-se a descrição do processo de oxidação da lignina com base no 

comportamento cinético de suas principais etapas quantificadas por Sales. Os 

modelos devem permitir a simulação do comportamento dinâmico do reator frente as 

mudanças de seus parâmetros operacionais objetivando a avaliação da conversão 

da lignina e dos rendimentos e seletividades dos produtos químicos (aldeídos 

aromáticos) e ácidos orgânicos obtidos pela oxidação úmida da lignina. Em 

decorrência deste conhecimento será possível o desenvolvimento de uma estratégia 

de controle sob condições de operacionais otimizadas. Constatando-se que o 

consumo da lignina ocorre para produzir aldeídos e com promoção de seus 

consumos consecutivos são avaliadas suas produções pelas cinéticas das 

correspondentes etapas consecutivas, indicando-se para vanilina (V), siringaldeido 

(S) e p-hidroxibenzaldeido (P) as seletividades (Sp) de produção a 393 K 

estabelecidas na seguinte ordem SpV = 43,9 > SpS  = 36,4 > SpP  = 7,8. O reator 

trifásico de leito fluidizado tendo o comprimento L =1m e diâmetro D = 10cm opera 

envolvendo vazões de 8-12 L/h do líquido, 5-10 L/h de gás e 25g de catalisador. Foi 

predito pelas soluções do modelo matemático que a operação atingiu estado 

estacionário após 5h com a lignina 96% convertida promovendo rendimentos em 

aldeídos de 69,4%, sendo 9,7% para vanilina, 26% para p-hidroxibenzaldeído e 

33,7% para o siringaldeído. 

Palavras-chave: Balanço de massa. Lignina. Modelagem dinâmica. Leito fluidizado. 

Oxidação. Reator catalítico trifásico. 



ABSTRACT  

 

The aim of this work is the development of a mathematical model able to 

represent, via deterministic modeling, the simulation of the dynamic behavior of 

three-phase fluidized bed catalytic reactors. To achieve a realistic representation of 

the system, detailed dynamic models are used, which consist of mass balance 

equations of the liquid and gas phase components. Isothermal conditions are 

applied, with a heterogeneous systems approach that includes mass transfer 

resistances at gas-liquid and liquid-solid interfaces and catalyst particles. To ensure 

isothermal conditions, temperature maintenance predictions are obtained via thermal 

balance considering the thermal exchanges between a heating system and the 

refrigerant. Given the predictive character of the model, physicochemical properties 

and mass transfer coefficients are used. The description of the lignin oxidation 

process is made possible based on the kinetic behavior of its main steps quantified 

by Sales. The models should allow the simulation of the reactor dynamic behavior 

against the changes of its operational parameters aiming at the evaluation of lignin 

conversion and yields and selectivities of chemicals (aromatic aldehydes) and 

organic acids obtained by wet oxidation of lignin. As a result of this knowledge it will 

be possible to develop a control strategy under optimized operating conditions. 

Noting that the consumption of lignin occurs to produce aldehydes and with 

promotion of their consecutive consumptions, their production is evaluated by the 

kinetics of the corresponding consecutive steps, indicating for vanillin (V), 

syringaldehyde (S) and p-hydroxybenzaldehyde (P) the 393 K production selectivities 

(Sp) established in the following order SpV = 43,9> SpS = 36,4> SpP = 7,8. The 

three-phase fluidized bed reactor having length L = 1m and diameter D = 10cm 

operates involving flow rates of 8-12 L / hr of liquid, 5-10 L / hr of gas and 25g of 

catalyst. It was predicted by the mathematical model solutions that the operation 

reached steady state after 5h with 96% lignin converted promoting aldehyde yields of 

69.4%, with 9.7% for vanillin, 26% for p-hydroxybenzaldehyde and 33.7% for 

syringaldehyde. 

 

Keywords: Mass balance. Lignin Dynamic modeling. Fluidized bed. Oxidation. Three 

phase catalytic reactor.
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1 INTRODUÇÃO 

 

A complexidade das transformações da biomassa vegetal tem destaque 

segundo as seus macro-componentes poliméricos celuloses, hemiceluose e a 

lignina. Em particular, quando se trata da lignina, diferentemente dos dois primeiros 

identificados como estruturas mais linear e de monossacarídeos (glicose, xilose, 

arabinose), apresenta-se como um polímero com ramificações variadas e de 

composição química mais diversificada. Tratando-se de parcela importante da 

biomassa vegetal (20-30% em massa), suas características diversificadas e 

disponibilidade alta como matéria-prima extraída da biomassa implicam em projetos 

com elevadas escalas quando se coloca para processamento visando a produção de 

derivados. A citada disponibilidade da lignina, colocada em solução aquosa tem 

como principal fonte a indústria de papel, celulose e bagaço de cana-de- açúcar.  

Processamentos de produtos de extratos orgânicos de vegetais têm sido 

operados tradicionalmente em reatores descontínuos (batelada). No caso da 

biomassa lignocelulósica, a necessidade de se conduzir a fabricação de derivados 

através de operações contínuas deve constar como opção obrigatória. A 

despolimerização da lignina via oxidações catalíticas pode ser colocada como uma 

das opções de processamento, as quais deve recorrer à utilização dos reatores 

trifásicos contínuos. Na prática mais disseminada de operações trifásicas, em geral, 

tem-se recorrido ao reator de leito de lama, cuja produção em batelada é aceitável 

para menores produções. No caso da biomassa, em particular para a lignina solúvel, 

o escalonamento da transformação do leito de lama para o leito fluidizado trifásico 

se recomenda.  

As análises de sistemas trifásicos com contato fluido-sólido têm recebido 

grande atenção, tendo em vista as possibilidades da quantificação dos fenômenos 

ocorrendo nas operações de sistemas gás-líquido-sólido. A característica pela a 

presença das três fases lhes confere complexidade pelo efeito combinado de reação 

química e transferência de massa. 

Considerando os citados aspectos químicos da matéria biomassa vegetal e a 

possibilidade de desenvolvimento de seus processamentos por estas vias, uma 

abordagem preditiva deve ser cogitada como base de fornecimento de dados para o 

seu processamento químico industrial, de modo a descrever o comportamento dos 

sistemas trifásicos, fenômenos de transferência de massa e interação na superfície 
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catalítica, que podem ser quantificados através de parâmetros representativos e 

incluídos nos modelos matemáticos concebidos. Complementações às modelagens 

podem ser introduzidas, fruto de extensivos trabalhos experimentais, fornecendo 

correlações, parâmetros adimensionais e mapeando regiões de operações relativas 

ao escoamento de fluidos em contato com os sólidos.  

A abordagem prevista para o presente trabalho tem como foco a elaboração de 

um modelo matemático dinâmico com vistas ao estabelecimento de simulações das 

operações de um processo catalítico trifásico (G-L-S), proposto para operação em 

um reator de leito fluidizado trifásico. 

Destaca-se a importância das predições estabelecidas para um novo processo 

em desenvolvimento que envolve as operações isotérmicas transientes e 

estacionárias de oxidação da lignina. A confiabilidade do modelo tem como base os 

quantitativos da cinética da oxidação catalítica da lignina validada 

experimentalmente para a produção da vanilina, siringaldeído, p-hidróxibenzaldeido 

(SALES, 2001).  

O objetivo do presente trabalho de pesquisa para a tese de doutorado constou 

como o desenvolvimento de uma modelo matemático fenomenológico para 

estabelecer e avaliar com base na cinética experimental, o comportamento 

dinâmico-operacional do processo catalítico contínuo de oxidação úmida da lignina 

alcalina em um reator trifásico de leito fluidizado.  

As soluções do modelo, servindo à realização dos referidos objetivos, 

permitiram, de forma específica, obter perfis estacionários de concentração da 

lignina residual e dos aldeídos aromáticos produzidos, bem como suas evoluções ao 

longo do reator, e recorrendo a formulação da cinética da oxidação úmida da lignina, 

efetuar as quantificações dos valores dos parâmetros envolvidos no processo. 

Adicionalmente, procedem-se uma análise operacional que fornecem as condições 

para o estabelecimento de conversões da lignina, rendimentos e seletividades dos 

produtos da oxidação. 
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2 REVISÃO DE LITERATURA 

 

O processamento de matéria fluida para fins de transformação química com 

vistas à produção de derivados para uso industrial exige à operacionalização de 

modo contínuo, o que requer a utilização de processos e respectivos equipamentos 

apropriados. Em destaque, a transformação do petróleo recorre às essas práticas, 

as quais têm servido de base e modelo para outras aplicações de transformações de 

diferentes matérias prima (RUIZ et al 2012). 

Na direção do processamento de grandes quantidades de matéria, posiciona-

se a biomassa vegetal, abundante e crescente em suas aplicações. Na condição de 

ser processada em fase líquida a biomassa solubilizada é motivo de utilização dos 

processos e equipamentos aplicados para transformações de outras matérias.  

Biomassas solubilizadas em fase líquida podem ser transformadas por vias 

químicas homogêneas ou heterogêneas, não catalíticas e catalíticas. Segundo o 

objetivo da transformação em termos dos produtos a serem obtidos, e considerando 

a constituição da biomassa, catalisadores sólidos são requeridos e diferentes 

reagentes (gases, outros líquidos) de transformação devem ser introduzidos. Assim, 

as presenças de componentes de reação envolvendo outras fases (gás, liquido, 

sólido) podem caracterizar o processo de transformação como heterogêneo, 

requerendo em consequência equipamentos do tipo reatores também heterogêneos 

bifásicos e trifásicos. (SUDIPTA et al., 2016). 

Biomassas sólidas exigem prévios tratamentos para se tornarem solúveis em 

fase líquida, os quais necessariamente envolvem o fracionamento da matéria 

vegetal proporcionando fases solúveis e fases insolúveis. Para tal fim, a biomassa 

vegetal tem sido fracionada em três principais componentes que constituem sua 

estrutura macromolecular. Pelos métodos tradicionais conseguem-se frações de 

celulose, lignina e hemicelulose, que são polímeros naturais com características 

próprias. Estas frações têm sido postas em solução por diferentes métodos, 

incluindo tratamentos com ácidos, bases e outros substâncias, além de 

catalisadores heterogêneos. Os polissacarídeos (celulose, hemicelulose) podem ser 

postos em solução aquosa via despolimerização (ZAKZESKI et al., 2010; XU et al., 

2014) de suas ligações químicas glicosídicas, gerando oligossacarídeos e 

monossacarídeos. Em particular, a terceira estrutura polimérica, a lignina, pode ser 
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removida da estrutura biomássica via tratamento com álcalis, tornando-a solúvel em 

água, garantindo assim uma possível sequência de transformação. 

Constituindo base para presente trabalho, foi elaborada uma pesquisa 

bibliográfica direcionada para o processamento da lignina, evidenciando a rota 

química de oxidação, seus produtos, modos de operação e equipamentos para fins 

industriais. 

 

2.1 QUÍMICA DA BIOMASSA  

 

As biomassas lignocelulósicas e seus resíduos agrícolas (palhas, cascas, 

caules, pedúnculos, madeiras de coníferas e folhosas, resíduos de indústrias de 

polpa e papel, colheitas herbáceas e etc.) constituem fonte de carboidratos e lignina. 

De um modo geral, o componente mais abundante é a celulose, seguido de teores 

similares em hemicelulose e lignina. Inorgânicos, fenólicos, ácidos graxos e outros 

constituintes, denominados extrativos, compõem a fração remanescente destas 

biomassas vegetais (SLUITER et al.,2010). A composição química da biomassa 

varia de acordo com o tipo de planta, condições de cultivo, estação e idade da planta 

como exposto na Tabela 1 (YANG et al 2013, SANTOS et al., 2012). 

Tabela 1 – Composição química de materiais lignocelulósicos 

Fonte: YANG et al., 2013. 

 

Os hidratos de carbono e a lignina de biomassas vegetais podem ser 

despolimerizados em oligossacarídeos e compostos de lignina solúveis no meio 

aquoso. Na presença de catalisadores homogêneos ou heterogêneos (GARROTE et 

al., 2004) as misturas oligoméricas selecionadas podem ser processadas de modo a 

produzir compostos químicos de valor agregado superior (HAMOUDI et al., 1999).  

A dificuldade de converter-se os materiais lignocelulósicos em insumos 

químicos é atribuída às suas características químicas e morfológicas. Esses 

materiais são constituídos de fibras de celulose envolvidas em uma matriz amorfa de 

pentoses e lignina (Figura 1). 

Materiais lignocelulósicos Celulose (%) Hemiceluloses (%) Lignina (%) 

Forragem de milho 38-40 28 7-21 

Fibra de coco 36-43 0,15-0,25 41-45 

Bagaço de cana 32-48 19-24 18-23 

Fibra de Bananeira 60-65 6-8 5-10 

Palha de trigo 33-38 26-32 17-19 
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Figura 1 - Estrutura dos materiais lignocelulósicos, os quais são constituídos de celulose, 

hemicelulose e lignina. 

 
Fonte: ZHANG, 2008. 

  

          A matriz amorfa age como uma barreira natural ao ataque de microrganismos 

e/ou enzimas e torna esses materiais estruturalmente rígidos e pouco reativos 

(FENGEL et al, 1989). 

 

2.1.1 Macromoléculas da Biomassa Vegetal 

 

A celulose é um polímero linear de glicopiranose associada por ligações β 

(1→4) glicosídicas (ZHANG, 2008), sendo a celobiose a unidade repetitiva do 

polímero. Em uma molécula de celulose pode haver mais de 15.000 unidades de 

glicose. As cadeias de celulose se encontram agregadas paralelamente para formar 

as fibrilas elementares, que são insolúveis em água e apresentam regiões cristalinas 

e amorfas (FENGEL; WEGENER., 1989). As ligações de hidrogênio inter e 

intramoleculares são responsáveis pela manutenção das regiões cristalinas e tornam 

a celulose altamente resistente à hidrólise ácida, alcalina ou enzimática (WOOD; 

SADDLER., 1988; CONVERSE; WARE, 1994). As hemiceluloses diferem 

substancialmente da celulose por serem amorfas, com estruturas ramificadas e 

compostas pela combinação de vários açúcares (pentoses, hexoses, ácidos 

hexurônicos e desoxiexoses). Nos materiais lignocelulósicos, a hemicelulose está 

intimamente ligada à celulose e à lignina, funcionado como uma fase adesiva na 

estrutura do material. As hemiceluloses são classificadas de acordo com 

carboidratos presentes na cadeia principal do polímero como: xilanas, 

glucomananas e galactanas (FENGEL, 1989).  
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Devido à combinação de diversos açúcares e por apresentar grande parte de 

uma estrutura molecular amorfa, a hemicelulose é mais solúvel em água e mais fácil 

de ser degradada do que a celulose.  

Depois da celulose, a lignina é a macromolécula orgânica mais abundante 

dentre os materiais lignocelulósicos (CARINA et al., 2018).  Possui estrutura amorfa, 

não plana e características poliméricas de natureza aromática (Figura 2). Ocorre nos 

vegetais, em diferentes naturezas e estruturas, estando em geral situada como parte 

da parede celular e da lamela média desses vegetais, sendo responsável pelo 

aumento da resistência mecânica das plantas (PINTO et al., 2011). As estruturas 

das ligninas apresentam grande diversidade, variando de uma espécie vegetal para 

outra ou, até mesmo, dentro da mesma espécie, em partes diferentes do vegetal 

(ACHYUTHAN et al., 2010). De um modo geral, é constituída principalmente dos 

precursores hidroxicinamílicos (Figura 2): p-cumarílico (I), coniferílico (II) e sinapílico 

(III), tendo em sua composição unidades de fenilproprano associadas por ligações 

estáveis do tipo C-C, aril-éter e aril-aril (FENGEL et al , 1989; BIDLACK et al., 1992).  

 

Figura 2 - Estrutura básica da lignina e dos álcoois precursores: (I) p-cumarílico, (II) coniferílico e (III) 
sinapílico. 

 
(a) parte da estrutura da 

lignina 
(I) p-cumarílico (II) coniferílico (III) sinapílico 

 

 
  

 

Fonte: adaptado de Fengel, et al, 1989. 

 

 

2.1.2 Obtenção da Lignina  

 

Grande parte da lignina disponível é obtida como subproduto da produção de 

polpa celulósica por digestão térmica alcalina (PYE et al., 2008). Neste processo, 

extrai-se o licor negro (lignato de sódio) como efluente que é tratado para a 
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recuperação do sódio procedendo-se a sua queima para geração de energia na 

própria indústria. 

Como alternativa à produção de energia, uma grande variedade de produtos 

químicos mais valiosos poderiam ser produzidos de forma sustentável a partir da 

estrutura aromática da lignina (VANDERGHEM et al., 2011). De modo a se 

processar a lignina, deve-se inicialmente isolá-la livre de extrativos, operando-se de 

modo brando para evitar alterações drásticas na sua natureza química. 

Os procedimentos de isolamento podem ser classificados em três tipos: 

isolamento por extração, isolamento como resíduo e isolamento como derivados 

(HENDRIK et al.,2015, FENGEL et al, 1983). A extração alcalina da lignina ocorre 

com baixa mudança estrutural nos polissacarídeos fixos na biomassa. As bases 

NaOH (hidróxido de sódio) e NH4OH (hidróxido de amônio) têm sido usadas para 

obter diferentes ligninas e hidratos de carbono. Na Tabela 2 são apresentados os 

parâmetros e as condições de operação utilizadas na extração lignina a partir do 

bagaço da cana-de-açúcar. 

 

Tabela 2 – Parâmetros e condições de deslignificação do bagaço da cana de açúcar.  

PARÂMETROS  CONDIÇÕES  

Atividade Alcalina NH4OH NaOH 

Concentração 1.0% 1.0% 

Temperatura 70ºC 90ºC 

Fonte: O autor, 2017. 

 

2.1.3 Processo da Lignina 

 

Diversas transformações químicas (hidrogenólise, oxidação e hidrólise) são 

discutidas em detalhe na literatura para a conversão de lignina em produtos de baixa 

massa molar (GOHEEN et al.,1981; CHEN et al., 2001). Uma revisão abrangente foi 

publicada por Zakzeski et al. (2010) com o escopo da conversão química catalítica 

de lignina e as reações químicas envolvidas nos processos. Entre as reações para a 

produção de produtos de lignina de baixa massa molar, a conversão de lignina em 

vanilina, em particular, foi avaliada como sendo altamente viável (HERMANS et al., 

2009). 
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2.1.4 Processo por oxidação 

 

A oxidação da lignina produz compostos de baixa massa molar, tais como 

vanilina, ácido vanílico e outros ácidos e aldeídos aromáticos, utilizados em sínteses 

orgânicas (GONÇALVES; LUZ, 2001). As ligninas de alta massa molar podem ser 

usadas para produzir fibras de carbono, modificadores de polímeros, adesivos, 

matrizes para liberação controlada de herbicidas e resinas (FROLLINI; CASTELLAN, 

2012; COTTERILL et al., 1996; FERRAZ et al., 1997). Dependendo da origem, há 

diferenças entre as ligninas tanto na composição como nos produtos formados pela 

sua oxidação (TARABANKO, et al.,2017; SCHUTYSER et al., 2018).  

Nos processos de oxidação da lignina, a principal fonte de matéria prima tem 

sido os lignosulfonatos (FARGUES et al.,1996) oriundos da indústria do papel e 

celulose. Nestes casos, vale salientar que, ora o objetivo é a obtenção de produtos 

químicos (MATHIAS et al, 1993), ora é a redução da demanda biológica de oxigênio 

visando a minimização do impacto ambiental quando da liberação da lignina na 

forma de efluentes industriais (ZHANG et al.,1998). Em ambos os casos, a ausência 

de catalisadores requer condições mais severas de reação, elevando portanto, os 

custos das instalações industriais.  

 A oxidação pelo ar, associada ao uso de catalisadores, tem resultado em 

baixos rendimentos em vanilina (SALES et al., 2004). Melhores rendimentos em 

produtos fenólicos foram obtidos quando nitrobenzeno foi utilizado como oxidante, 

mas os produtos nitrosos da reação tinham que ser separados, inviabilizando sua 

aplicação industrial (SALES, 2001).  

 A oxidação úmida catalítica, utilizando catalisadores suportados, surgiu como 

um método atrativo para o tratamento de efluentes, objetivando a remoção total dos 

compostos orgânicos, em que a concentração de poluentes orgânicos é muito baixa 

para um processo de incineração e inadequada para tratamentos biológicos em 

função da sua toxidez (SCHUTYSER et al, 2018, HARMSEN et al., 1997, HAMOUDI, 

et al., 1999, LEE et al., 2000). Utilizou-se a CWAO, em condições de reação 

adequadas à obtenção de produtos de oxidação intermediários, tais como a vanilina, 

o p-hidroxibenzaldeído e o siringaldeído (Figura 3). 
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Figura 3 – Aldeídos aromáticos: (I) Vanilina e (II) Siringaldeído e (III) p-Hidroxibenzaldeído. 

 

(I) Vanilina (II) Siringaldeído (III) p-Hidroxibenzaldeído. 

   
 

Fonte: DENG et al., 2010. 

 

No processamento da oxidação pressões parciais de oxigênio moderadas e 

curtos tempo de reação são aplicados, evitando-se a oxidação degradativa dos 

aldeídos produzidos, levando a uma mistura de pequenos ácidos (fórmicos, láticos, 

oxálicos). Os aldeídos vanilina, siringaldeído, e p-hidroxibenzaldeído podem ser 

produzidos através da oxidação branda da lignina em meio alcalino. Estes aldeídos 

têm ampla aplicações, tais como aromatizantes, intermediários químicos para 

medicamentos e defensivos agrícolas (SRIDHAR et al., 2005; SALES et al., 2006); 

MANCHAND et al., 1992, TARABANKO et al., 2017). Converter seletivamente lignina 

em ácidos dicarboxílicos e outros ácidos orgânicos de cadeia aberta, por meios 

químicos e biológicos, agora se tornou um grande interesse de pesquisa RUOSHUI 

et al., 2018). 

 

2.2 CINÉTICA DE REAÇÕES CATALÍTICAS 

 

As reações catalíticas heterogêneas ocorrem sobre a superfície do material 

sólido catalisador, onde componentes da fase fluida fazem contato, iniciando 

interação sob ativação em pontos específicos (sítios ativos) e dando sequência com 

geração de produtos.  

Para uma reação catalítica trifásica   é possível detalhar 

as seguintes etapas: 

 

1) Transporte de A da fase gasosa para a interface gás-líquido;  

2) Transporte de A da interface gás-líquido para a fase líquida;  

3) Difusão dos reagentes A e B da fase líquida para a superfície externa do 

catalisador  

( ) ( ) ( ) ( )g gA B P Q  
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4) Difusão intrapartícular dos reagentes A e B no fluido no interior do 

catalisador. 

5) Adsorção dos reagentes A e B. 

6) Reação na superfície gerando P e Q, e ficando residual de A e B. 

7) Dessorção dos produtos e dos reagentes residuais. 

8) Difusão dos produtos e dos reagentes residuais do interior da partícula 

para a superfície externa. 

9) Difusão dos produtos e dos reagentes residuais da superfície externa da 

partícula para o interior das fases fluidas, P e A passando pela fase até a 

fase gasosa, e B e Q até a fase líquida. 

 

Figura 4 – Etapas individuais de um componente do fluido catalítico simples e heterogêneo realizada 

em um catalisador poroso.  

 
Fonte: Adaptada pelo autor de Dittmeyer e Emig, 2008. 

 

 

As interações de superfície incluem reação química, adsorção e dessorção, e 

constituem o processo controlado pelo regime único de superfície caracterizado por 

uma evolução dependente destas etapas e identificado como regime cinético 

químico. 

Segundo o modo de operação, outros efeitos além destes de superfície, 

acrescentam etapas sobre a cinética do processo, envolvendo principalmente efeitos 

de transferência de massa. De acordo com as suas velocidades relativas, 

considerando entre estas as transferências de massa e aquelas etapas de 

superfície, o processo pode ter um outro tipo de controle com envolvimento das 

transferências de massa. 
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2.2.1 Cinética das reações Gás – Líquido - Sólido catalíticas  

 

Estudos sobre sistemas reativos trifásicos, envolvendo o desenvolvimento de 

modelos matemáticos (ARAUJO et al., 2010; LUO et al., 2009; DEBDUT et al., 2005 

, HAILIANG et al., 2014), incluem o comportamento dos componentes envolvidos no 

processo, considerando suas evoluções em teores, e o decorrer da formação dos 

perfis de concentração, em particular nos sistemas contínuos. Nestes casos, 

cuidados são tomados para que os macros fatores envolvidos no escoamento, que 

influenciam os efeitos de transferência de massa, sejam considerados nas equações 

do modelo.  

Na sequência das etapas indicadas os reagentes A(G) e B(L) podem ser 

analisados por seus perfis de concentração, desde as suas quantidades introduzidas 

nas fases gasosa e líquida do sistema trifásico.  

 De um modo geral, tem-se que a concentração do reagente A(G) varia nas 

fases gasosa, líquida e sólida, e converge para à superfície do catalisador. A Figura 

5 apresenta o perfil de concentração do reagente A(G) desde o interior da fase 

gasosa até o interior da fase sólida. As resistências à transferência de massa nos 

filmes gasoso, líquido e L-S são consideradas.  

 

Figura 5 - Perfil de concentração do reagente A(G) nas fases gasosa, líquida e sólida. 

 

 
Fonte: Silva, 2011. 

 

https://pubs.acs.org/author/Roy%2C+Debdut
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Os efeitos decorrentes abrangem para o reagente A(G) acumulações por 

retenções nas fases gasosa e líquida, convecções forçadas das fases gasosa e 

líquida, dispersão axial nas fases gasosa e líquida, transferência de massa gás-

líquido, gás-sólido, líquido-sólido, difusão intraparticular do reagente na fase sólida, 

adsorção e reação química na superfície do catalisador e dessorção. 

  A formulação da cinética do processo catalítico heterogêneo com vistas a 

modelagem do comportamento da operação pode seguir duas abordagens. Uma 

primeira, quase heterogênea, na qual os efeitos de transferência de massa e de 

interação com catalisador compõem a expressão da taxa de reação, e uma outra, 

dita heterogênea, em que se isolam os efeitos de interação na superfície do 

catalisador e se avaliam separadamente os efeitos de transferência de massa e 

devidos aos escoamentos 

 Tomando como base o esquema da Figura 5, podem ser destacadas as duas 

abordagens, expressando a taxa de reação aparente (rAap, componente A): 

 

 Abordagem pseudo-homogênea, com a taxa de reação rAap = rAs; associada 

aos balanços de massa nas fases liquida e gasosa em escoamento, que 

incluem os efeitos de transferência de massa, formulando a dinâmica do 

sistema; 

 Abordagem heterogênea, com a condição de regime estacionário no contato 

entre as fases, rAap = NAg = NAL = NALS = rAs; associada aos balanços de 

massa nas fases liquida e gasosa em escoamento, formulando a dinâmica do 

sistema; 

 

A avaliação do desempenho de reatores trifásicos, sob operação contínua, 

requer a associação dos efeitos em ocorrência nas fases fluidas e aqueles que 

envolvem diretamente o catalisador.  

Análises realizadas com base nos resultados avaliados na entrada e em outras 

posições do reator são feitas por amostragens no interior das fases fluidas, ocorrem 

segundo quantificações das concentrações dos reagentes e produtos. Assim, a 

elaboração de modelos para a formulação das citadas avaliações deve considerar o 

conjunto completo das etapas, mas atingem consolidação por confrontação com os 

resultados das amostragens nas fases fluidas. 
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2.3 REATORES TRIFÁSICOS 

 

Os reatores heterogêneos, com destaque para os sistemas catalíticos, 

denominados reatores polifásicos, conduzem operações de processos que ocorrem 

envolvendo reações químicas entre componentes contidos em duas ou mais fases 

da matéria (FOGLER, 2002). Nos reatores catalíticos bifásicos ou trifásicos há 

participação de uma fase fluida, gasosa ou líquida, em contato com um catalisador 

na fase sólida. Na maioria das aplicações, em processo trifásicos, as reações 

ocorrem entre um gás reagente dissolvido e um líquido reagente, ambos na fase 

líquida, e na presença de um catalisador sólido. 

Nos processos da indústria química em geral, há tendência para o 

desenvolvimento de processos cujas temperaturas e pressões sejam as mais baixas 

possíveis. É dentro dessa diretriz que se insere o uso de reatores trifásicos, os quais 

são muitas vezes utilizados pela impossibilidade da operação ocorrer em fase 

homogênea, que requeria elevações excessivas de temperatura ou pressão.  

Lauwaert (2017) apresenta vantagens dos reatores trifásicos relacionadas à 

presença da fase líquida e às menores temperaturas operacionais utilizadas. Nestas 

se incluem economia de energia; prevenção de perda de reagentes e/ou produtos; 

perda de catalisador e/ou suporte; melhor seletividade; alta efetividade catalítica; 

bom controle de temperatura e flexibilidade de projeto.  

 

2.3.1 Tipos de reatores trifásicos 

 

Os reatores trifásicos, com indicação dos principais aspectos relacionados às 

suas operações e considerando a adequação para determinadas reações industriais 

podem ser classificados segundo Ramachandran et al (1983), e Santana et al 

(2001), em duas principais categorias: Reatores com leito fixo do catalisador e 

reatores com catalisador em suspensão. 

Os autores classificam os reatores trifásicos em duas categorias principais de 

acordo com o posicionamento do catalisador: reatores onde o catalisador sólido está 

em suspensão e em movimento e reatores com leito de catalisador sólido 

estacionário 
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 Os principais reatores com sólido em movimento são: reator de leito de lama 

agitado (‘slurry reactor’), reator coluna de bolhas e lama (‘bubble column slurry 

reactor’) e reator de leito fluidizado trifásico (‘fluidized slurry reactor’).  

Os principais reatores em que o sólido encontram-se estacionário são: reator 

de leito fixo submerso com borbulhamento de gás e reator de leito gotejante (‘trickle 

bed reactor’).  

No que se refere aos reatores trifásicos, uma evolução semelhante pode ser 

destacada, incluindo desde o leito fixo até o sistema com agitação (Figura 6). 

 

Figura 6 - Tipos de reatores trifásicos 

 
Fonte: Adaptado pelo Autor de BOLESLAW, et al., 2017. 

 

Segundo Santana et al. (2001), devido à natureza heterogênea de um sistema 

trifásico, um grande número de etapas deve ser completado antes que as espécies 

reagentes possam ser convertidas em produtos, de modo que muitos fatores 

influenciam no desempenho final do reator. As taxas dos processos de transferência 

de massa, especialmente quando a difusão intraparticular é considerável, são 

comumente mais rápidas em reatores de lama que em reatores de leito estacionário. 

O mesmo autor relata que além da transferência de massa, a taxa de reação é 

também influenciada pela maneira como as fases gasosa e líquida escoam e 
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interagem. São possíveis duas situações extremas: fluxo pistonado (‘plug-flow’) e 

mistura perfeita (‘backmixing’). 

De um modo geral, é possível esquematizar uma progressão baseada no modo 

de operação dos reatores que estabeleça uma evolução desde o leito fixo até o leito 

fluidizado. Na Figura 7 mostra-se esta evolução para sistemas bifásicos gás-sólido. 

 

Figura 7 - Evolução operacional desde o leito fixo até o leito fluidizado. 

 
Fonte: Adaptado pelo Autor de Kunii e Levenspiel, 1999. 

 

No que se refere aos reatores trifásicos, uma evolução semelhante pode ser 

destacada, incluindo desde o leito fixo do tipo gotejante até o sistema com leito de 

lama (Figura 8). 

 

Figura 8 – Evolução operacional desde o leito fixo do tipo gotejante até o sistema com leito de lama. 

 
  Fonte: Medeiros et al, 2009. 
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Detalhes de funcionamento dos sistemas trifásicos podem ser apresentados 

em função do modo operacional de suas fases fluidas, associadas à fase sólida 

catalítica. Na sequência, estes aspectos estão destacados, de modo particular, 

coloca-se o foco sobre os sistemas utilizados no presente trabalho de tese. 

 Reator de Leito Gotejante (Trickle Bed Reactor), opera como um reator de 

leito fixo onde as fases gasosa e líquida fluem de forma descendente através 

de um leito estacionário de partículas de catalisador. A fase líquida flui na 

forma de filme enquanto a fase gasosa flui ocupando o maior espaço dentro 

do reator, sendo dita fase contínua.  

 Reator Trifásico de Leito de Lama Agitado (Slurry Reactor), sistema 

caracterizado por uma baixa razão comprimento/diâmetro opera com 

partículas de catalisador de cerca de 0,1 mm de diâmetro com concentração 

na ordem de até 10% em massa do liquido, sendo mantidas em suspensão 

na fase líquida por meio de agitação mecânica ou, simplesmente, pelo 

borbulhamento do gás. 

 Reator Trifásico Coluna de Bolhas com Leito de Lama: funciona com 

partículas suspensas por turbulência induzida, causada pelo movimento 

ascendente das bolhas, o qual é alimentado no fundo do reator por um 

dispersor gasoso. Opera com mistura menos intensa, quando comparado com 

os reatores mecanicamente agitados, e em particular a razão 

comprimento/diâmetro é bem maior. 

 Reator Trifásico de Leito Fluidizado: opera com as partículas suspensas 

devido ao movimento ascendente de ambas as fases, gasosa e líquida. O 

tamanho das partículas é maior quando comparado a reatores do tipo coluna 

de bolhas, de modo a permitir uma velocidade superficial razoável do líquido. 

A velocidade de ascensão do líquido deve ser menor do que a velocidade 

terminal das partículas, a fim de evitar o arraste destas partículas para fora do 

reator. 

 

No caso particular do reator de leito fluidizado trifásico, que se aplica no 

presente desenvolvimento, os principais modos de operação estão esquematizados 

na figura 9. 



33 
 

Três regiões distintas são identificadas na operação do RLFT, e estão 

mostradas no esquema acima de acordo com os seguintes posicionamento das 

fases: gás, líquido e do catalisador: região do distribuidor, região de leito fluidizado, e 

uma região bifásica superior quase sem catalisador. 

 

Figura 9 - Modos de operação dos reatores de leito fluidizado trifásico.  

 
Fonte: PAN et al., 2016. 

 

A região do distribuidor corresponde àquela que está imediatamente acima do 

distribuidor gás-líquido, onde pode ocorrer a formação de jorros de gás. O 

comportamento hidrodinâmico nessa região é influenciado pelo tipo de distribuidor e 

pelas propriedades da mistura líquido-sólido. A região de leito fluidizado, 

propriamente dita, inclui a maior porção do leito, e o seu comportamento varia 

grandemente com as condições de operação. Entretanto, para uma dada condição 

de operação, as variações axiais nas propriedades de transporte são mínimas. A 

região bifásica contém apenas partículas oriundas da região de leito fluidizado, 

sendo os limites entre essas duas regiões bem mais visíveis para sistemas com 

partículas grandes e/ou densas. 

  

2.3.2 Vantagens e desvantagens dos reatores trifásicos 
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Nos processos da indústria química, em geral, temperaturas baixas são 

desejáveis, havendo uma forte tendência para o desenvolvimento de processos 

cujas temperaturas e pressões sejam as mais baixas possíveis. É dentro dessa 

diretriz que se insere o uso de reatores trifásicos (os quais muitas vezes são 

utilizados pela impossibilidade da operação em fase homogênea, que requereria 

elevações excessivas de temperatura ou pressão para a manutenção de todos os 

reagentes numa mesma fase). 

Salmi et al., (2000) apresentam as seguintes vantagens dos reatores trifásicos 

fluidizados relacionadas à presença da fase líquida e às menores temperaturas 

operacionais utilizadas: 

(1) Economia de energia, por operarem em temperaturas mais baixas;  

(2) Prevenção de perda de reagentes e/ou produtos termossensíveis (o que é 

de grande importância na indústria de alimentos);  

(3) Prevenção de perda de catalisador e/ou suporte (muito importante, 

sobretudo, em sistemas de reação enzimática);  

 (4) Melhor seletividade (devido à eliminação de reações laterais pela ação 

dissolvente do líquido e à manutenção de temperaturas mais baixas);  

 (5) Alta efetividade catalítica (devido à possibilidade de serem utilizadas 

partículas de catalisador de dimensões bem reduzidas);  

 (6) Melhor controle de temperatura, com a eliminação de pontos quentes 

(graças às maiores capacidades caloríficas e condutividade térmica da fase líquida); 

(7) Flexibilidade de projeto ('design'), permitindo maior liberdade na escolha 

das configurações geométricas e dos parâmetros de operação.  

 

Como principais desvantagens dos reatores trifásicos, podem ser destacados:  

 

(1) O aumento da resistência à transferência de massa (devido sobretudo às 

baixas difusividades em líquidos);  

(2) O decréscimo da taxa de reação (devido às temperaturas menores 

utilizadas e aos baixos níveis de concentração de algumas espécies reagentes, por 

causa da baixa solubilidade destas na fase líquida). 
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3 METODOLOGIA E MODELAGEM DE PROCESSO TRIFASICO EM 

REATOR DE LEITO FLUIDIZADO TRIFASICO 

 

A modelagem dos processos catalíticos trifásicos em sistema gás-líquido-sólido 

envolve um certo número de fatores que participam direta e indiretamente das 

reações, tais como: transferência de massa gás-líquido, gás-sólido e líquido-sólido, 

retenção da fase gasosa, dispersão da fase gasosa, retenção da fase líquida, 

dispersão da fase líquida, resistências difusivas no sólido, porosidade interna e 

externa (SILVA e ABREU, 2012).   

Os componentes presentes no sistema trifásico reativo seguem uma sequência 

de etapas do processo no reator, isto é, o reagente gasoso é introduzido na fase 

gasosa, entra na fase líquida por transferência de massa, dissolvendo-se nesta e, 

juntamente com o reagente da fase líquida, é consumido pela fase sólida. Sendo 

assim, considerou-se uma reação química geral da seguinte forma: 

 

                                     (1) 

 

 A formulação do modelo foi introduzida por um balanço de massa em um 

elemento diferencial de volume do reator (Figura 10), considerando que a fase 

gasosa é o ar atmosférico, e que estão presentes na fase líquida oxigênio dissolvido, 

lignina e produtos das reações de oxidação.  

De modo geral, os balanços de massa dos componentes da fase gasosa e da 

fase líquida em contato com o catalisador fluidizado fornecem as equações do 

modelo que foram adotadas para o cálculo do reator de leito fluidizado trifásico.  

Referente ao processo de oxidação catalítica das soluções alcalinas da lignina 

operada em um reator cilíndrico trifásico de leito fluidizado, foi indicado, inicialmente, 

o modo de operação do sistema, que consistiu em um leito em corrente fluida 

ascendente composto pela solução contendo o catalisador particulado em 

suspensão, junto com o qual ascende uma corrente do gás oxigênio. Os fluidos 

foram alimentados conjuntamente na base do cilindro e escoam descarregando na 

parte superior. O gás escapa através da seção transversal da tampa do reator, 

enquanto o líquido transborda pelas laterais posicionadas na seção logo abaixo das 

citadas etapas. 

( )

( ) ( ) ( )

catalisador s

gA B P 
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Figura 10 - Reator trifásico de leito fluidizado 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

Na operação, as fases fluidas escoaram com os elementos de fluido, podendo 

se deslocar de modo pistonado e sob efeitos axial e radial de difusão, convecção e 

mistura, os quais se identificaram em conjunto como efeitos de dispersão. Em 

consequência do modo de operação e das condições adotadas podem ocorrer 

acumulações das fases fluidas no interior do reator. 

 

3.1 AVALIAÇÃO FENMENOLÓGICA E HIPOTESES DO PROCESSO 

CATALÍTICO CONTÍNUO 

 

Os aspectos envolvidos na operação de um processo gás-líquido-sólido 

(catalisador) caracterizam as bases para sua avaliação quantitativa, sendo 

detalhados através das características dos fenômenos que se desenvolvem nas 

diferentes fases envolvidas. 

Referente ao processo de oxidação catalítica das soluções alcalinas da lignina 

operada em um reator cilíndrico trifásico de leito fluidizado, está indicado 

inicialmente o modo de operação do sistema, que consiste em um leito em corrente 

fluida ascendente composto pela solução contendo o catalisador particulado em 

suspensão, e junto com o qual ascende uma corrente do gás oxigênio. Os fluidos 

são alimentados conjuntamente na base do cilindro e escoam descarregando na 

parte superior, o gás escapa através da seção transversal da tampa do reator, 
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enquanto o líquido transborda pelas laterais posicionadas na seção logo abaixo das 

citadas etapas. 

Na operação as fases fluídas escoam com os elementos de fluido podendo se 

deslocar de modo pistonado e sob efeitos axial e radial de difusão, convecção e 

mistura, os quais se identificam em conjunto como efeitos de dispersão. Em 

consequência do modo de operação e das condições postas em prática podem 

ocorrer acumulações das fases fluidas no interior do reator. 

O oxigênio sob pressão se transfere do gás para a solução onde se dissolve e 

segue para a superfície das partículas do catalisador molhadas como líquido. A 

solução de lignina molha as partículas do catalisador e permite a transferência das 

moléculas de lignina para a superfície 

As interações reacionais ocorrem na superfície das partículas do catalisador, 

onde ocorrem os acessos do oxigênio dissolvido no líquido e a lignina da solução. 

Na superfície os dois componentes adsorvem e quando posicionados nos sítios 

ativos do catalisador reagem e conduzem à formação dos produtos. 

Os produtos formados na superfície das partículas do catalisador, resultantes da 

oxidação (aldeídos aromáticos) se dissolvem e migram para a fase líquida em 

escoamento. De modo análogo, os reagentes residuais, o oxigênio e a lignina, 

migram e retornam as suas fases em escoamento. 

Considerando os efeitos acima descritos procedeu-se a modelagem matemática 

do processo catalítico de oxidação da lignina em reator contínuo de leito fluidizado 

trifásico. Nesta direção, foram aplicados os balanços de massa formulados no tópico 

Fundamentos, os quais mostraram como resultados as equações diferenciais de 

balanço de massa para os reagentes (oxigênio, lignina) e produtos (aldeídos 

aromáticos). 

 

3.2 EQUAÇÕES DE MODELO E SIMULAÇÃO EM REGIME ESTACIONÁRIO 

E DINÂMICO 

 

Os balanços de massa dos componentes, reagente ou produto, foram 

efetuados sobre um elemento diferencial do leito fluidizado que contêm catalisador 

de paládio suportado em γ-alumina, mantido em suspensão na solução de lignina 

onde se tem borbulhamento do gás oxigênio. As equações diferenciais e respectivas 

condições iniciais e de contorno para cada fase se apresentam em suas formulações 
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gerais, especificadas para as operações em regimes transiente e estacionário. A 

base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersão axial aplicado ao 

sistema trifásico envolveu as seguintes considerações: 

 

 Fluxo contínuo concorrente da fase dispersa (gás) e fase contínua (lama); 

 As resistências à transferência de massa gás-líquido e líquido-sólido são 

descritas pela teoria dos dois filmes; 

 A resistência difusiva intraparticular foi considerada desprezível, estimada 

através do fator de efetividade interno do catalisador, que em função do módulo 

de Thiele foi praticamente unitária, tendo em vista as dimensões reduzidas das 

partículas do catalisador;  

 A reação na superfície do catalisador teve sua cinética intrínseca descrita 

segundo o modelo adotado por Sales (2001); 

 O transporte de massa na direção axial foi por convecção e dispersão axial; 

 O sistema foi considerado, sem gradientes de temperatura no grão catalítico, 

assim como no reator; 

 A pressão de vapor da fase contínua (lama) foi desprezível, comparada à 

pressão exercida pelo agente oxidante (ar atmosférico). 

  

A formulação do modelo é introduzida efetuando-se um balanço de massa em 

um elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa é o ar 

atmosférico, e que estão presentes na fase líquida oxigênio dissolvido, lignina, e 

produtos das reações de oxidação. As equações de balanço assim se estabelecem: 

 

3.2.1 Equações de balanço em regime estacionário 

 

 Balanço de massa para o oxigênio na fase gasosa 

2 2 2

2

2

, ,O ,

,g 0,O2 2

( ) ( ) ( )4
( ) 0

g O g g Og

g ax g g

c

d C z dC z C zQ
D k a C z

dz d dz H




 
    

                   (2)

 

 Condições iniciais e de contornos: ;  para qualquer posição z, 

no interior do reator. 

 
2g,OC , 0 =0z t 
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2
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  

   
                               (3)

 

2
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0
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



                                                   (4)

 

 Balanço de massa do oxigênio na fase líquida 

2 2 2

2 2 2 2

2
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


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         

     (5)

 

 Condições iniciais e de contornos:
2

,O ( , 0) 0C z t  
,
para qualquer posição z, 

no interior do reator; 

2
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                                         (7) 

 

 Balanço de massa da Lignina na fase líquida 

2
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c
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               (8)
 

Condições iniciais e de Contornos: ,s ( , 0) 0C z t   ; para qualquer posição z, 

no interior do reator; 
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 Balanço de massa para os aldeídos (A) 
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(11)
 

 Condições iniciais e de contorno: 
, ( , 0) 0AC z t   , para qualquer posição z, no 

interior do reator; 
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3.2.2 Equações de balanço em regime transiente 

 

 Balanço de Massa do Oxigênio na fase gasosa  

2 2 2 2
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Condições inicias e de Contorno:  

2

2 2 2 2

,O

,g ,O 0,O ,O 0 , ,002

0

( , ) 4
( , ) ; ( )

g g

ax g g g t g Oz

cz

C z t Q
D C z t C C z C
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








    

           (15) 

                                           (16) 

 Balanço de Massa do Oxigênio na fase líquida 

2 2 2 2

2

,O , ,O ,

, ,2

( , ) ( , ) ( , ) ( , )4
=  - -k a ( , )

O O

ax g g O

c

C z t C z t C z t C z tQ
 D C z t

t z z d z H
 



     
   

           (17)

 

Condições inicias e de Contorno:  

2

2 2 2 2

,O

, ,O 0,O ,O 0 , ,002

0
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
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       (18)
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2

,lig ,lig ,lig

, , , , ,lig2

( , ) ( , ) ( , )4
=  - -k a ( , ) ( , ) ( , )ax s s lig lig O

c

C z t C z t C z tQ
 D C z t C z t k C C z t

t z z d z




   
         

                                      (19) 

 

 Balanço de massa da Lignina na fase líquida 

 

(20) 

 Condições iniciais e de contorno: , para qualquer posição z, no 

interior do reator; 

,lig

, ,lig 0,lig 0 ,00 02

( , ) 4
( , ) ( , ) : ( )ax ig ig t igz z

c

C z t Q
D C z t C z t C z C

z d
   


             

(21) 

 

,lig ( , )
0

z L

C z t

z






                                           (22)

 

 

 Balanço de massa da Vanilina na fase líquida  

2

,van ,van ,van

, ,s , ,van , ,2

, , , , ,

( , ) ( , ) ( , )4
( , ) C ( , ) ( , )

( , ) ( , ) ( , ) ( , )

ax s s van van
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D k a C z t z t k z t

t z z d z

k C z t C z t k C z t C z t

 


   
             

      

(23) 
Condições inicias e de Contorno:  
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 Balanço de massa do Siringaldeído na fase líquida 

2

, , ,

, ,s , , ,2

, , , , ,

( , ) ( , ) ( , )4
( , ) C ( , )

( , ) ( , ) ( , ) ( , )

Sg Sg Sg

ax s Sg s Sg

c

Sg Sg Sg Sg Sg O

C z t C z t C z tQ
D k a C z t z t

t z z d z

k C z t C z t k C z t C z t

 


   
            

       (26) 

 

Condições inicias e de Contorno:  

,Sg
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ax z

c

C z t Q
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z zz d
 


               (27) 

                                             (28) 

 

 Balanço de massa do p-hidroxibenzaldeído 

 

2
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, , , , ,
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( , ) C ( , )
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p p p
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c
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C z t C z t C z tQ
D k a C z t z t

t z z d z

k C z t C z t k C z t C z t

 


   
            

        (29)

 

 Condições inicias e de Contorno:  

,p ( ) 0
0

C z
z 


                  (30) 

 

                                       (31) 

 

3.3 MÉTODOS DE SOLUÇÃO DAS EQUAÇÕES DIFERENCIAIS 

 

As equações presentes na seção 3.2 são bem complexas e para se possível 

resolvê-las de uma forma ágil métodos numéricos precisam ser utilizados. Desta 

forma, a presente seção detalhará os métodos de Runge-Kutta e Coupled Integral 

Equation Approach, que foram utilizados na solução do modelo matemático 

proposto.   
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3.3.1 Método de solução das equações – Método de Runge-Kutta 

 

Os métodos de Runge-Kutta são amplamente usados para soluções de 

equações diferenciais. O método define que a modificação dos valores da variável 

dependente da etapa de cálculo em questão, sendo dada por uma média ponderada 

de variações desta variável, calculadas com avaliações diferentes da função 

derivada (PINTO & LAGE, 2001). 

O esquema explícito descrito por Finlayson (1980) envolve avaliações da 

derivada em pontos entre xi e xi+1. A forma geral é dada por:  

 

                                                (32) 

 

Com 

                                             (33) 

                                                         (34) 

 

E expandindo f e y em uma série de Taylor 

 

                                        (35)  

 

                                                      (36)  

 

                                    (37) 

 

Substituindo as equações (36) e (37) em (38) tem-se: 

 

                               (38) 

 

Repete-se este procedimento para avaliação dos valores de kn. 
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                                          (39) 

 

               (40) 

 

Substituindo as equações (39) e (40) na equação (32) tem-se 

 

                        (41) 

 

Comparando as equações (41) e (38), são idênticas se as condições seguintes 

forem satisfeitas: 

 

                                     (42)  

 

Para n igual a 2 tem-se 

 

                                                   (43) 

 

Especificando c2 então encontram-se a21, w2 e w1. Com c2 = 0,5 tem-se o 

método de Runge-Kutta de segunda ordem. 

 

                                  (44) 

 

Um dos métodos mais usados para integração de equações diferenciais 

ordinárias é o método de Runge-Kutta de quarta ordem que é fornecido a seguir por 

(PINTO; LAGE, 2001). 
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                        (45) 

 

 

3.3.2 Método de solução das equações no regime transiente   

 

Para resolver a modelagem matemática das equações dos balanços de massa 

juntamente com as condições de contornos, foi adotada a formulação matemática 

Coupled Integral Equations Approach (CIEA) que transforma as equações 

diferenciais parciais (EDPs) em equações diferenciais ordinárias (EDOs), sendo 

possível reduzir o número de variáveis independentes sem a perda total de 

informações da variável eliminada da equação. Esse tipo de abordagem é 

interessante para a engenharia devido a sua simplicidade e apresentação, tendo 

resultados mais precisos e com erros menores do que outros métodos 

convencionais, em menor tempo de simulação (CORRÊA; COTTA, 1998; SPHAIER; 

JURUMENHA, 2012).  

Essa metodologia foi originalmente desenvolvida por Hermite (1878) e 

apresentado pela primeira vez por Menning et al.,(1983). Sua aplicação já se 

estende em diversas análises de transferência de calor e/ou massa, como os 

trabalhos de ANJOS et al.,(2017), CARDOSO et al. (2014), SPHAIER e 

JURUMENHA (2012) e AN e SU (2011), além disso, existe estudos sobre outros 

temas, por exemplo os artigos de RUPERTI et al., (2004) e MENNING e OZISIK 

(1985). Para realizar tal redução, Hermite utilizou uma forma de aproximar uma 

integral baseada nos valores do integrando e suas derivadas nos limites de 

integração, sob a seguinte forma: 
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Sendo y(x) e sua derivada y()(x) são definidas para todo x (xi-1, xi). Além 

disso, assume-se que os valores numéricos de y()(xi-1)  yi-1() para v = 0,1,2,3..., 

e y()(xi) yi () para  = 0,1,2,3,...,  estão disponíveis nos pontos finais dos 

intervalos. Por outro lado, a integral de y(x) é expressa como combinação linear de 

y(xi-1), y(xi) yi-1() e suas derivadas, y()(xi-1) são da ordem  =  e y()(xi) são da 

ordem de  = . Sendo assim, chamada de aproximação H,. A expressão 

resultante para essa aproximação, é dada por:     

 

       (47) 

Na qual:            

                                                      (48) 

 

                                   (49) 

 

Para este trabalho, as aproximações H0,0 e H1,1 foram consideradas e estão 

descritas nas equações abaixo: 

                                       (50) 

 

                             (51)  

 

Correspondem a regra trapezoidal já conhecida e a regra de integração 

trapezoidal corrigida respectivamente. 

Para a obtenção dos resultados foi utilizada uma plataforma computacional 

Intel i7, 6GB de memória RAM e 1T de HD do Laboratório de Tecnologia Energética 

e Ambiental (LATEA) da UPE-POLI. Portanto, foi desenvolvido um código em 

linguagem de programação FORTRAN 90/95, para a solução do sistema de 

equações diferenciais ordinárias, resultante da aplicação das aproximações de 

Hermite H0,0 e H1,1 nas equações do modelo fenomenológico para a oxidação úmida 

da lignina em reator de leito fluidizado trifásico. 

A Técnica da Transformada Integral é utilizada, como uma metodologia de 
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solução de equações diferenciais parciais. Os passos básicos para a aplicação da 

CIEA são: 

 Figura 11 – Técnicas CIEA 

                           

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

Fonte: O Autor, 2018. 
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4 RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

A oxidação da lignina alcalina com o oxigênio molecular e em presença do 

catalisador de paládio teve as bases de seu processamento estabelecidas por Sales 

(2001), segundo pesquisa e tese realizadas no LPC da UFPE, tomando como 

sustentação uma proposta de mecanismo simplificado e proporcionando a cinética 

de produção de aldeídos aromáticos. 

Visto que se busca desenvolver um processo de valorização da lignina da 

biomassa, cuja disponibilidade é elevada (biomassa, licor negro do papel.), objetiva-

se nesta pesquisa o escalonamento da produção dos seus derivados oxidados. 

Neste sentido, foram empreendidos esforços de predição do comportamento 

operacional da oxidação continua em reator de leito fluidizado trifásico. 

Para tal fim, recorre-se inicialmente à consolidação das transformações 

químicas envolvidas. Então, são bem estabelecidas expressões das taxas de 

consumo da lignina e da produção dos aldeídos derivados, desenvolvidas com 

bases experimentais. Estas são utilizadas na formulação dos balanços de massa 

que representam a operação do reator. 

 

4.1 AVALIAÇÃO CINÉTICA DO PROCESSO DA OXIDAÇÃO ÚMIDA DA 

LIGNINA 

 

Os efeitos cinético-químicos que exercerão influência sobre o comportamento 

operacional do processo de oxidação estão desde já representados pelas ordens de 

grandeza das constantes de velocidade das etapas indicadas pelo mecanismo de 

oxidação da lignina e contidas nas taxas de reação. Assim, na presente sequência 

está apresentado na Figura 12 o mecanismo do processo, com destaque para as 

etapas de reação e suas identificações para fins da cinética. Na Tabela 3 estão 

listados os valores das constantes de velocidades das etapas destacadas no 

mecanismo, considerando o efeito da temperatura. 
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Figura 12 - Mecanismo simplificado da oxidação catalítica da lignina. 

 

Fonte: Adaptado pelo autor de Sales, 2001. 

 

Tabela 3 – Valores das constantes de velocidade para reação catalítica segundo o modelo cinético de 

primeira ordem para a produção de aldeídos aromáticos, a uma pressão parcial de oxigênio de 5,0 

bar e pressão total de 20bar 

Aldeídos Aromáticos K x 10
3
 (min

-1
) 

 373K 393K 413K 

Lignina kL 5,39 11,60 23,50 

Vanilina kLv 0,53 2,08 3,83 

kv 23,28 28,73 31,93 

Siringaldeído kLs 1,93 7,93 15,00 

ks 70,30 127,0 216,7 

p-Hidroxibenzaldeído kLp 0,60 1,45 4,50 

kp 4,67 8,96 18,33 

Fonte: Sales, 2001. 

 

A partir dos dados de constantes de velocidade estabelecidos nas três 

temperaturas de reação foi aplicada a lei de Arrhenius, .
Ea

RTk Ae


  resultando nas 

expressões de velocidade de reação das etapas, constando na tabela 4 suas 

dependências com a concentração e a temperatura. 

Tabela 4 – Taxas de reação da oxidação da lignina e aldeídos. 

 Condições: cat. Pd (2,85 % massa)/γ-Al2O3, 373 – 413 K, 4,0 bar (O2). 

COMPONENTE TAXA DE REAÇÃO (MMOL.H
-1

.L
-1

) 
 

LIGNINA 11,75exp( 43,76 / )CL Lr RT   

VANILINA 2,12exp( 63,64 / )C 28,82exp( 10,15 / )CV L Vr RT RT     

SIRINGALDEÍDO 7,99exp( 66,04 / )C 128,41exp( 35,97 / )CS L Sr RT RT     

P-HIDROXIBENZALDEÍDO 1,44exp( 64,11/ )C 9,08exp( 43,62 / )CP L Pr RT RT     

Fonte: O Autor, 2018. 

 

Uma análise do comportamento cinético do processo pode ser realizada com 

base nos dados fornecidos, os quais foram obtidos em regime químico de 

funcionamento das reações (reator de leito de lama descontínuo), mas podendo ser 

aplicados nas condições da operação em reator de leito fluidizado trifásico. 
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Deste modo, constata-se que o consumo da lignina ocorre para produzir 

vanilina mais rapidamente e com seletividade cinética 100; , ,v

v

v

L

C
L

k
S x i v s p

k

 
  
 

, 

de 17,3%  

No entanto, os aldeídos são também oxidados, o que faz baixar suas 

concentrações no meio de reação. Assim, a combinação da obtenção a partir da 

lignina (kLv, kLs, kLp) e do consumo consecutivo via oxidação (kv, ks, kp) para ácidos 

resulta em seletividade de produção do processo.  

As razões entre constantes de velocidade para cada aldeído quantificam as 

seletividades de produção i

i

i

p

p
c

k
S

k
 

 
 

, que se relacionam na ordem: (kv/kLv ,ks/kLs, 

kp/kLp), as quais evoluem de a 70º C para 90º C na seguinte sequência: Scv = 43,9  > 

ScS  = 36,4 > ScP  = 7,8 . 

 

4.2 EQUAÇÕES DE BALANÇO DOS COMPONENTES DO PROCESSO DE 

OXIDAÇÃO ÚMIDA CATALÍTICA DA LIGNINA EM REATOR DE LEITO 

FLUIDIZADO TRIFÁSICO   

 

 Foram elaborados balanços de massa para os componentes lignina, oxigênio 

e aldeídos aromáticos resultando as equações diferenciais gerais em regime 

transiente a seguir formuladas.  As hipóteses base para a modelagem estão 

descritas na seção referente a Metodologia. 

 

4.2.1 Equações de balanço gerais em regime transiente 

 

 Balanço de massa para o oxigênio na fase gasosa; 
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
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    
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     (52) 

 

Condições inicias e de Contorno:  ; para qualquer posição z, 

no interior do reator; 

 
2g,OC , 0 =0z t 
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              (53) 

 

                             (54) 

 

 Balanço de massa de para o oxigênio na fase líquida; 

 

  2 2 2 2

2

,O , ,O ,

, ,2

( , ) ( , ) ( , )4
=  - -k a ( , )

O O

ax g g O

c

C z t C z t C C z tQ
 D C z t

t z z d z H
 



     
   

      
    (55) 

 

Condições inicias e de Contorno:  ; para qualquer posição z, 

no interior do reator; 

                  (56) 

 

                                        (57) 

 

 Balanço de massa para a lignina; 

 

2

, ig , ig , ig

, , ig ,2

( , ) ( , ) 4
=  - -k a ( , ) C -k ( , )C ( , )ax s s ig ig O

c

C z t C z t CQ
 D C z t C z t z t

t z z d z
 



   
        

 

(58) 

 

Condições inicias e de Contorno: ; para qualquer posição z, no 

interior do reator; 

             (59) 

                                   (60) 
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 Balanço de massa de para os para os aldeídos (Ai); 

 

2

,A ,A ,A

, , , ,A ,A2

( , ) ( , ) ( , )4
=  - -k a ( , ) C ( , ) -k ( , )C ( , )ax g g ig O

c

C z t C z t C z tQ
 D C z t z t C z t z t

t z z d z
 



   
        

 

(61) 

 

Condições inicias e de Contorno: ; para qualquer posição z, no 

interior do reator; 

                 (62) 

                              (63) 

 

Sendo Ai = vanilina, siringaldeído ou p-hidroxibenzaldeído 

 

4.3 SOLUÇÕES DAS EQUAÇÕES DE MODELO E SIMULAÇÃO DO 

PROCESSO EM REGIME ESTACIONARIO 

 

Na elaboração da avaliação do processo de oxidação da lignina através das 

simulações obtidas via soluções das equações de balanço de massa são efetuadas 

análises do comportamento das operações segundo os perfis estacionários dos 

reagentes e produtos e sob os efeitos das vazões do gás e do líquido e da 

temperatura. 

 

4.3.1 Avaliações preliminares da simulação 

 

A título de avaliação preliminar dos domínios das variáveis operacionais 

temperatura e vazão foram introduzidas condições limites de operação para testes 

das simulações. Nas condições mais brandas de 373 K e 5 L/h e mais elevadas de 

393 K e 10L/h foram feitas as primeiras avaliações da operacionalidade do modelo 

em regime estacionário, simulando-se os perfis do oxigênio e da lignina. 

Os reagentes lignina e oxigênio apresentam perfis decrescentes ao longo do 

eixo vertical do reator (Figuras 13 e 14). Nas duas vazões de operação e nas duas 

 l,AC , 0 =0z t 
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
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temperaturas praticadas são atingidos níveis baixos de concentração, os quais são 

mantidos aproximadamente em 70% do comprimento total (0,7 z/L) do reator. Desta 

maneira, são obtidas conversões médias de cerca de 60% para a lignina e 67% para 

o oxigênio, mantidas desde o meio do reator até a saída. Este aspecto observado 

para os perfis permite indicar que o reator pode ser operado com a metade de sua 

altura. 

Figura 13 - Perfil de concentração da lignina. Efeito da vazão da fase líquida. 

Condições:Cat. Pd (4% em massa)/-alumina , Ptotal=20 bar , CL,0 = 30,0 mmol/L, pH(meio) =8-9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 

 

Figura 14 - Perfil de concentração do oxigênio na fase gasosa. Efeito da vazão da fase líquida e da 

temperatura. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina a 373 K, Ptotal=20bar ,Co2,0 = 0,21 (%vv)
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pH(meio) =8-9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 
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O oxigênio fornecido pela fase gasosa supre a fase líquida dissolvendo-se e se 

transferindo nela (Figura 15). No decorrer da passagem da fase líquida mais 

oxigênio se dissolve e é utilizado para reagir com lignina e aldeídos sobre o 

catalisador, havendo um decréscimo de sua concentração (0,13 mmol/L) desde a 

entrada do reator até 70% do seu comprimento, a partir de onde se mantém 

constante até a saída. Na maior das vazões de operação e a 393 K mais oxigênio 

desapareceu da fase líquida, o que deveu-se à ocorrência de uma menor resistência 

à transferência de massa e ao efeito cinético mais pronunciado no contato com o 

catalisador. 

 

Figura 15 - Perfil de concentração do oxigênio na fase líquida. Efeito da vazão da fase líquida e da 

temperatura. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina a 373 K,PT=20bar,C02,0 = 0,21mmol.L
-1 

, 

pH(meio) =8-9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 

 

4.3.2 Avaliações em regime estacionário com o efeito da vazão líquida 

 

Confirmada a viabilidade da utilização do modelo no domínio das variáveis 

temperatura e vazão, foi elaborada a simulação nos domínios aplicados por Sales 

(2001), de modo a se proceder validações. 

Nas Figuras 16 e 17 estão representados os perfis de concentração da vanilina 

no RLFT, respectivamente nas temperaturas de 373 K e 393 K. Em cada operação 

foi avaliado o efeito do parâmetro operacional vazão da fase líquida.  

Validações das predições do modelo são feitas através dos perfis estão 

formulados por simulação e comparados aos perfis experimentais obtidos nas duas 

vazões de 5 L/h e 10 L/h (SALES, 2001). 
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Figura 16 – Perfil de concentração da vanilina. Validação do modelo. Efeito da vazão da fase líquida. 

Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina a 373 K, PO2=5,0 bar, pH(meio) =8 -9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 

 

 

Figura 17 - Perfil de concentração da vanilina. Validação do modelo. Efeito da vazão da fase líquida. 

Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina a 393 K,  PO2 = 5,0bar , pH(meio) = 8 - 9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 

 

Os perfis de concentração da vanilina crescentes denotam que em todas as 

operações, a diferentes vazões, ocorre o estabelecimento de níveis constantes de 

produção da vanilina no interior do reator, em cerca de 0,15mmol/L na operação a 

373 K e 0,12mmol/L na operação a 393 K.  

Observa-se ainda que no domínio de vazões mais elevadas há diminuição do 

efeito desta variável de operação, revelando-se pequenas variações dos níveis de 

concentração da vanilina, com indicação de convergência para um mesmo nível nas 

menores e maiores vazões. 
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A predição de que um comprimento de reator 33% menor é suficiente para 

produzir maior nível de produção da vanilina (4,1 mmol/L) em menor temperatura 

(373 K) se justifica com base na cinética de produção deste composto, que envolve 

maior efeito da temperatura sobre a sua etapa de consumo por oxidação em ácido, 

comparativamente à sua etapa de formação a partir da lignina. 

Nas operações com vazões mais elevadas, 6-7 L/h a 373 K e 11-12 L/h a 393 

K, os níveis de concentração da vanilina convergem para um valor aproximado de 

2,6 mmol/L. Assim, é possível indicar que vazões mais elevadas não devem alterar 

de forma significante este nível de concentração. Nestas condições, os prováveis 

efeitos exercidos pelas vazões maiores, resultando em níveis mais baixos de 

concentração da vanilina que se aproxima de um valor único, reforçam o efeito 

devido à cinética da reação consecutiva que privilegia a oxidação do aldeído em 

ácido. Desse modo, justifica-se que quando se opera com vazões mais elevadas 

reduz-se à resistência à transferência de massa na camada de líquido sobre as 

partículas do catalisador, garantindo acesso do oxigênio e permitindo assim o pleno 

efeito da cinética em regime químico. Deve-se considerar ainda que menores 

tempos de contato são praticados nas maiores vazões impedindo em parte as 

sequências das reações consecutivas de oxidação dos aldeídos, permitindo o 

crescimento acumulado de suas concentrações vindas de suas produções via 

oxidação da lignina. 

Na figura 18 estão representados os perfis de concentração do siringaldeído no 

RLFT, na temperatura de 393 K. Nessa operação foi avaliado o efeito do parâmetro 

operacional vazão da fase líquida. Predições de perfis estão formulados por 

simulação sendo comparados aos perfis experimentais obtidos nas vazões de 5L/h e 

10 L/h (SALES,2001), indicando validação do modelo. 

Na figura 19 está representado os perfis de concentração da ρ-

hidroxibenzaldeído no RLFT, respectivamente nas temperaturas de 373K e 393 K. 

Em cada operação foi avaliado o efeito do parâmetro operacional vazão da fase 

líquida. Predições de perfis estão formulados por simulação sendo comparados aos 

perfis experimentais obtidos nas duas vazões de 5L/h e 10L/h, indicando validação 

do modelo. 
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Figura 18 - Perfil de concentração da siringaldeído. (Validação do modelo. Efeito da vazão da fase 

líquida. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina a 393 K, PO2 =5,0 bar, pH(meio) = 8-9). 
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Fonte: O Autor, 2018. 

 

Figura 19 -  Perfil de concentração da ρ-hidroxibenzaldeído. Efeito da vazão da fase líquida. 

Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 393K e 373 K, PO2 =5.0 bar,pH(meio) = 8-9. 
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Fonte: O Autor, 2018. 

  

4.4 SOLUÇÕES DAS EQUAÇÕES DE MODELO E SIMULAÇÃO DO 

PROCESSO EM REGIME DINÂMICO 

 

A análise do processo estacionário é importante para conhecer o 

comportamento do perfil dos componentes ao longo do reator, porém é essencial 

obter a evolução dos componentes na saída desse reator. Desta forma, o presente 

trabalho analisará os resultados através da fenomenologia do reator de leito 

fluidizado, operando em regime dinâmico.  
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4.4.1 Avaliação do processo de oxidação catalítica da lignina em reator de 

leito fluidizado trifásico 

 

O comportamento dinâmico do processo de oxidação catalítica da lignina em 

operação num reator de leito fluidizado trifásico está delineado através das soluções 

das equações de balanço de massa dos componentes reagentes (lignina, oxigênio) 

e produtos (aldeídos), referenciadas à posição de saída do reator. 

Na perspectiva do estabelecimento de condições de operação do processo, e 

com base nas soluções das equações de balanço de massa dos reagentes e 

produtos das reações envolvidas, foram simuladas as evoluções de concentração da 

lignina, do oxigênio e dos produtos aldeídos aromáticos. 

 As bases para a análise do comportamento do processo através das 

evoluções consideram os seguintes aspectos: 

 

 O oxigênio reagente migra da fase gasosa para a fase sólida catalítica, 

passando pela fase liquida, seu residual retorna para a fase gasosa; 

 A lignina reagente se transfere da fase liquida para a fase sólida catalítica, 

seu residual retorna e se mantém na fase líquida; 

 Os aldeídos produtos formados na fase sólida catalítica migram para a fase 

liquida, ou reagem por oxidação na superfície produzindo ácidos que migram 

para a fase líquida. 

 

 As operações ocorrem nas condições isotérmicas de 373 K e 393 K, 20 bar 

de ar e com vazões do gás na faixa de 3L/h a 12L/h e vazões da fase líquida na 

faixa de 3L/h a 12L/h, com o gás residual, não consumido pelas reações do 

processo, escoando por uma válvula na tampa superior que secciona o reator, 

enquanto a fase líquida transborda pelas suas laterais, sob a referida tampa. 

 

4.4.2 Simulação e análise da operação do processo 

 

As soluções das equações de balanço de massa são postas na posição 

superior (z = L), expressas em termos das evoluções das concentrações dos 

componentes em função do tempo de operação. 
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             Por estas soluções procede-se a avaliação do processo destacando-se a 

determinação do tempo de operação em que se configura o estabelecimento de 

condições estacionárias de consumo e produção (Tabela 5).  

Tabela 5 - Dados de entrada para a simulação de um reator de leito de leito fluidizado trifásico e 

condições de operação. 

CATEGORIA SÍMBOLO/UNIDADE VALOR NUMÉRICO 

 
CONDIÇÃO DE OPERAÇÃO 

T (K) 373 
L (m) 1,0 
dc (m) 0,05

 

 
 

CONCENTRAÇÃO INICIAL 

C
0
O2G  (mmol/L) 0,21 

C
0
O2L (mmol/L) 0,21 

C
0
lig (mmol/L) 30,00 

C
0
Van (mmol/L) 0,00 

C
0
Sg (mmol/L) 0,00 

C
0
p (mmol/L) 0,00 

 
PROPRIEDADE DA FASE GASOSA 

g (-) 0,57 

Daxg  (m²/s) 5,316x10
-6 

  -  7,294x10
-6

 
Qg (L/h) 5,00 

 
PROPRIEDADE DA FASE LÍQUIDA 

L (-) 0,49 

Daxl (m²/s) 7,25x10
-6 

 -  9,285.10
-6

 
Ql (L/h) 5,00 

 
PARÂMETRO DE TRANSFERÊNCIA DE 

MASSA 

Kgl (m/h) 3,77x10
-3 

Kls (m/h) 2,56x10
-2 

agl (m
-1

) 1,33x10
2 

als (m
-1

) 1,172x10
-1 

 
 
 

CONST. VELOCIDADE DE REAÇÃO 

Kl (m/h) 5,59x10
-3 

Kvl (m/h) 0,53x10
-3 

Kvc (m/h) 23,28x10
-3 

Ksg (m/h) 1,93x10
-3 

Ksgc (m/h) 70,3x10
-3 

Kp (m/h) 35,0x10
-3 

Kpc (m/h) 4,67x10
-3 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

A seguir estão configurados os consumos do oxigênio e da lignina na fase 

líquida e na fase gasosa, e as produções dos aldeídos. Em todos os casos as 

evoluções contam desde o início da operação do reator (t = 0) até 6 horas de 

reação.  No começo da operação, o gás e o liquido iniciam a alimentação do reator 

com concentrações de 0,21 mmol/L e 30 mmol/L, e enquanto isso não há teores 

destes componentes e dos produtos aldeídos na saída do reator. 

Os coeficientes de dispersão axial da fase gasosa e da fase líquida foram 

calculados usando as correlações desenvolvidas por (LANGE et al.,2004), como 

segue: 

0,78

, 13.Reax g gD                                                    (64) 

0,61

, 0,55.ReaxD                                                   (65) 

4.4.3 Evoluções das concentrações de oxigênio  
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Nas figuras 20, 21 e 22 estão configuradas as evoluções de concentração do 

reagente oxigênio nas fases gasosa e líquida, considerando o efeito da vazão da 

fase líquida.  

Figura 20 - Evoluções da concentração do oxigênio na fase gasosa em reator de leito fluidizado 

trifásico. Efeito da vazão da fase gasosa. Oxidação úmida catalítica da lignina. Condições: Cat. Pd 

(4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar.
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Fonte: O Autor, 2018. 

  

Observa-se na figura 20 que o oxigênio do ar (≈ 21%vv) tem diminuída sua 

concentração na fase gasosa, verificando-se que na posição de saída do reator esta 

concentração quase se anula, levando para isso cerca de uma hora, quando se 

opera com uma vazão da fase líquida de 5 L/h. Ao se dobrar esta vazão o tempo de 

consumo quase total do oxigênio da fase gasosa se reduz pela metade. O efeito da 

vazão da fase líquida vai no sentido crescente de uma maior transferência de massa 

do O2 dissolvido através desta fase. É possível que para maiores vazões da fase 

liquida o oxigênio seja retirado do ar mais rapidamente e consiga chegar com mais 

facilidade ao catalisador para ser consumido na reação. Estes efeitos devem ser 

confirmados a partir de informações sobre a evolução do gás na fase liquida e da 

lignina oxidada por ele. 

Na Figura 21 os efeitos da vazão da fase gasosa estão apresentados para 

operações nas duas temperaturas de 373 K e 393 K, mantida a vazão da fase 

liquida de 10L/h. 
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Figura 21 - Evolução da concentração do oxigênio na fase gasosa. Efeitos da vazão da vazão da fase 

gasosa e da temperatura. Condições: Oxidação úmida catalítica da lignina. Condições: Cat. Pd (4% 

em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase liquida 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018. 

Nas duas temperaturas estão confirmados os efeitos da vazão da fase gasosa, 

que indicam uma evolução de consumo do oxigênio em níveis mais elevados 

quando se opera com vazões mais altas do gás. Além disso, a maior temperatura e 

menor vazão tem-se menor conversão do O2(g), 393K e 5L/h.  

Na sequência, representa-se na figura 22 a evolução da concentração do gás 

na fase liquida indicando-se que o comportamento do oxigênio na fase liquida que 

se apresenta similar aquele obtido na fase gasosa. 

Figura 22 - Evoluções da concentração do oxigênio na fase líquida em reator de leito fluidizado 

trifásico. Efeito da vazão da fase líquida. Oxidação úmida catalítica da lignina. Condições: Cat. Pd 

(4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar. 
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O efeito da vazão da fase liquida segue no mesmo sentido observado 

anteriormente na fase gasosa, fornecendo indícios de que o consumo do oxigênio 
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pode ser devido à migração para o catalisador, a qual é facilitada quando a vazão do 

liquido é mais elevada, justificando transferência de massa do oxigênio mais rápida. 

Assim, em um tempo menor atinge-se consumo quase completo do oxigênio. 

 

4.4.4 Evoluções das concentrações da lignina 

 

A operação da oxidação úmida da lignina foi conduzida no reator de leito 

fluidizado trifásico com vazões da solução aquosa alcalina deste reagente na faixa 

de 8 L/h a 12 L/h. O efeito desta variável operacional foi avaliado e sua análise é 

feita com base no comportamento evolutivo mostrado na figura 23. 

 

Figura 23 - Evolução da concentração da lignina. Efeito da vazão da fase líquida. Oxidação úmida 

catalítica da lignina. Condições: Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 

20 bar. 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

As evoluções de concentração da lignina mostram níveis de concentração mais 

altos para operações com vazões mais baixas e ao contrário, operando-se com 

vazões mais elevadas, níveis mais baixos de concentração do reagente. Nestes 

casos, mais lignina foi consumida pela reação catalítica, embora em tempo menor 

de contato fluido-catalisador. Está indicado que nestas condições a transferência da 

massa da lignina da solução liquida sobre as partículas de catalisador são mais 

rápidas e também do oxigênio nela dissolvido. 
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4.4.5 Evoluções das concentrações dos aldeídos aromáticos 

 

As simulações resultantes das soluções das equações do modelo mostraram 

as evoluções crescentes das concentrações dos aldeídos (Figuras 24, 25 e 26) 

obtidos por oxidação da lignina, fixadas na posição de saída do reator (z = L).  Estão 

verificados os seguintes níveis mais altos de concentração dos aldeídos na saída do 

reator: vanilina 2,9 mmmol/L, siringaldeido 7,8 mmmol/L e 10,1 mmmol/L p-

hidroxibenzaldeido, operando-se a 393 K, com vazões de gás de 10 L/h e da fase 

líquida de 8L/h. 

 

Figura 24 - Evolução da concentração da vanilina. Efeito da vazão da fase líquida. Condições: Cat. 

Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase gasosa 10 L/h. 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

Figura 25 - Evolução da concentração do siringaldeido. Efeito da vazão da fase líquida. Condições: 

Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase gasosa  10 L/h. 

 

 

 

Fonte: O Autor, 2018. 
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Figura 26 – Evolução da concentração do p-hidroxibenzaldeido. Efeito da vazão da fase líquida. 

Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase gasosa 10 

L/h. 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

De um modo geral para os aldeídos (vanilina, siringaldeído, p-

hidroxibenzaldeído) são observados crescimentos maiores dos níveis de 

concentração nas duas primeiras horas de operação, 86%, 96% e 92%, 

respectivamente. Após isso, são atingidos os maiores níveis de concentração que 

são mantidos estacionários após 5 horas de operação. 

O efeito da vazão está mostrado nos três casos dos aldeídos no  sentido de 

maiores niveis de concntração quando se opera com vazões da fase liquida mais 

baixas. Justificam-se estes resultados com base nos dois efeitos de transferencia de 

massa e reação de superficie. Em principio, quando se opera com vazões mais 

baixas as transferências de massa na fase liquida são mais lentas, devendo assim, 

ocorrer fluxos menores de saída dos aldeidos formados na superficie do catalisador. 

Nestes casos, estes produtos ficando mais tempo no contato com o catalisador 

devem ser oxidados transformando-se em ácidos, o que daria  assim teores seus 

mais baixos na fase liquida. 

No entanto, mesmo estando indicado no caso da lignina e do oxigenio que há 

limitações devido a transferencia de massa na fase liquida em operações com 

vazões baixas, os teores em aldeidos são mais elevados nas perações com estas 

vazões.  

Verifica-se no entanto que sendo as limitações de transferência de massa do 

oxigênio na fase líquida  predominantes, isso  reduz o efeito da reação na superficie 

evitando que os aldeidos sejam oxidados. Assim, eles  podem migrar para a fase 
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liquida, vencendo a resistência desta fase, mesmo na vazão baixa, aumento seus 

teores nela na saida do reator. 

 

4.5 EFEITOS DE TRANSFERÊNCIA DE MASSA E REAÇÃO NA OPERAÇÃO 

DO PROCESSO 

 

Os acessos do oxigênio e da lignina ao catalisador determinam a possibilidade 

de reação, que numa primeira etapa ocorre via oxigênio interagindo com a lignina e 

em seguida com os próprios aldeídos formados. Para interagir na superfície do 

sólido o gás segue caminho por transferência de massa a partir da fase gasosa e 

depois pela fase líquida até a superfície ativa do catalisador, enquanto a lignina 

segue desde a fase líquida para a fase sólida. Para representar este comportamento 

está desenhado o esquema da figura 28. 

As simulações realizadas permitem o cálculo das evoluções dos fluxos de 

massa dos reagentes e produtos, mostrando seus comportamentos ao longo da 

operação. Nas figuras 29 e 30 estão representados os fluxos de massa do oxigênio 

percorrendo as fases gasosa e líquida. Dois níveis de vazão das fases são 

considerados para o gás e para o liquido. 

 A transferencia de massa do oxigenio durante a operação de oxidação da 

lignina no reator de leito fluidizado trifásico está avaliada através das evoluções dos 

seus fluxos de massa da fase gasosa para a fase líquida (Figura 28) e da fase 

líquida para a fase sólida (catalisador) (Figura 29). 

Considerando o cálculo pelo modelo, tomando-se uma posição no reator ( z = 

L), no decorrer do tempo tem-se um fluxo gás-líquido de O2 que cresce desde o 

início da operação até atingir seu valor máximo em cerca de 1 hora e 1,5 hora, 

respectivamente, operando com vazões de gás de 5L/h e 10L/h. Após esse tempo o 

fluxo decresce até valores quase nulos após 6 horas de operação 
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Figura 27 - Esquema das etapas de transferência de massa do processo de oxidação úmida catalítica 

da lignina. (a) bolha-líquido, (b) oxigênio(G-L-S), lignina(L-S), (c) aldeídos(S-L-G). 

 

 

(a) 

 

(b) 

 

(c) 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

Figura 28 -Evolução do fluxo de massa do oxigênio  ( G-L). Condições: Cat. Pd (4% em massa) 

/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, nas vazões da fase gasosa 5 L/h e 10 L/h. 
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Figura 29 - Evolução do fluxo de massa do oxigênio(L-S). Condições: Cat. Pd (4% em 

massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, nas vazões da fase gasosa 5 L/h e 10 L/h. 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

Para fins de interpretação e análise dos comportamentos evolutivos simulados 

se considera que dois efeitos estão destacados. A transferencia do O2 na solução de 

lignina, a partir do gás, e o acesso do O2 ao catalisador, este gás vindo dissolvido na 

solução. Os referidos efeitos estão esquematizados na figura 30. 

 

Figura 30 - Esquema do perfil concentração do oxigênio entre as fases gás-líquido e líquido- sólido. 

 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

Nas figuras 31, 32 e 33 estão destacadas as evoluções dos fluxos de massa do 

O2  para operações com as mesmas vazões das fases gasosa e líquida , a 5L/h e 

10L/h. 
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Figura 31 - Evolução do fluxo de massa do oxigênio. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 

90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase gasosa 5L/h. 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

A transferência de massa do oxigênio dissolvido no líquido no sentido da 

superficie do catalisador, onde se dá a reação de oxidação da lignina, se apresenta 

por um fluxo de massa sempre crescente, atingindo um patamar de cerca de 6,4x10-

4 após 5 horas,com  o mesmo fluxo nas operações com 5L/h e 10L/h de vazão da 

fase líquida. 

Neste caso, o referido patamar justifica a chegada ao estado estacionário,visto 

que nas evoluções de concentração, da lignina e aldeídos (Figuras 23, 24, 25, 26) 

foram obtidos níveis constantes de concentração neste nesta mesma posição do 

reator e para este tempo de operação. 

A evolução se apresenta em mesmos níveis, sem influência do aumento de 

cada vazão , verifica-se no entanto ,que atinge-se mais rapidamente (1 hora) um 

fluxo máximo de O2 quando a fase líquida escoa com 10L/h, em vez de 5L/h (1,3 

hora). Isto deve ter significado uma demora maior para atingir o estado estacionário.  
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Figura 32 – Evolução do fluxo de massa do oxigênio.Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 

90m-105m, 393K, 20 bar, vazão da fase gasosa 10 L/h. 

 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

Observando-se as evoluções representadas nas Figuras 33 e 34, relacionadas 

aos fluxos do oxigênio nas duas fases que fazem contato com o catalisador na 

operação do reator, verificam-se fluxos em serie desde fase gasosa indo para a 

superfície do catalisador. O fluxo saindo da fase gasosa cresce até atingir valores 

máximos, decrescendo com tendência a se anular em tempos maiores. 

Simultaneamente, o fluxo do oxigênio na fase liquida também cresce até o estado 

estacionário, embora mais lentamente, devido o constante suprimento de oxigênio 

da parte da fase gasosa. Os efeitos das vazões das fases são semelhantes e ao 

dobrar de 5 L/h para 10 L/h vão no sentido de tornar um pouco mais rápido a 

chegada ao nível máximo no gás e acelerar o crescimento na fase liquida. 

 

Figura 33 - Comparação das Evoluções dos fluxos de massa da Lignina e Vanilina.Condições: Cat. 

Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 393K, 20 bar, vazão das fases gasosa e líquida 10 L/h. 
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Observando-se as evoluções representadas na figura 33, relacionadas aos 

fluxos da lignina e vanilina, observa-se que o fluxo de massa L-S da vanilina é maior 

até 1h25 e depois tende a estabilizar-se, entretanto, a lignina tem um processo mais 

demorado e se estabiliza aproximadamente em 5,6h, atingindo o estado estacionário 

para uma vazão de 10L/h. 

 Considerando os dois principais efeitos incluídos nas equações de modelo do 

reator de leito fluidizado trifásico aplicado para a oxidação da lignina que envolvem 

transferência de massa e reação catalítica, para fins de comparação, foram 

representadas as evoluções das taxas de reação dos componentes da fase liquida 

(Figuras 34 e 35) na posição de saída do reator. 

 

Figura 34 - Evoluções das taxas de reação. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-

105m,20 bar, vazões QG = 10 L/h e QL = 10  L/h, T = 393K 

 
Fonte: O Autor, 2018. 

 

Figura 35 - Evoluções das taxas de reação. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-

105m, 373K, 20 bar, vazões QG = 10 L/h e QL = 10  L/h, T=373K. 

 

Fonte: O Autor, 2018. 
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Nas representações são observados crescimentos da taxa de consumo da 

lignina e das taxas de produção dos aldeídos. O acréscimo de 20K na temperatura 

da operação conduz a crescimentos ligeiramente mais rápidos e chegada em 

tempos menores à condição de mesmo estado estacionário.  

Assim, para se atingir uma taxa de consumo da lignina de 0,004 mmol/L.h a 

393 K foi levado cerca de 4 horas, enquanto que a 373 K isto ocorreu a 

aproximadamente 4 horas e 20 minutos. Em termos de estado estacionário, a 0,011 

mmol/L.h, se chegou em aproximadamente 5 e 4 horas. 

 

Tabela 6 – Velocidades de transferência de massa e reação química no rrator de leito fluidizado 

trifásico. Oxidação catalítica da lignina. Condições: Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 

20 bar, vazões QG = 10 L/h e QL = 10 L/h, T=373K , tempo = 6 horas. 

FLUXOS DE 

TRANSFERÊNCIA 

DE MASSA 

NI(FLUXO DE MASSA NA 

CAMADA EXTERNA DA 

PARTÍCULA) 

((MMOL/ L H) X 10
4 

 

TAXAS DE REAÇÃO 

R I 

((MMOL/ L H) X 10
4 

GÁS - LÍQUIDO(O2) 3,46 ------------------------ ------------------------- 

---------------------------- -------------------------- Lignina 34,7 

LÍQUIDO- SÓLIDO 

(O2) 

6,14 Vanilina 18,4 

LÍQUIDO – SÓLIDO 

(LIGNINA) 

85,1 Siringaldeído 109,6 

LÍQUIDO – SÓLIDO 

ALDEÍDO 

(VANILINA) 

74,1 p-hidroxinbenzaldeído 9,6 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

Observa na tabela 6 que valores dos termos de transferência de massa da 

Lignina e da Vanilina, representando os Aldeídos, são de 3 a 4 vezes superiores às 

correspondestes taxas de reação, mostrando que a velocidade de transferência de 

massa na fase líquida em torno do catalisador é mais rápida que a taxa de reação 

na superfície do catalisador. Assim, a reação é a etapa controladora do processo da 

oxidação da Lignina operando no reator de leito fluidizado trifásico.  

 

4.6 CONSIDERAÇÕES SOBRE O ESCALONAMENTO DO PROCESSO 

 

Reafirmando o interesse em utilizar operações contínuas para o 

processamento da lignina derivada da biomassa vegetal, indica-se que os resultados 

obtidos por predição numérica para a oxidação catalítica deste polímero natural em 
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reator de leito fluidizado trifásico (RLFT) podem demostrar a validade de uma etapa 

de escalonamento. 

 Para isso, está elaborada uma comparação entre as produções dos aldeídos 

aromáticos derivados da lignina conseguidas em pequena escala num reator de leito 

de lama (RLL) descontinuo (SALES,2001) e em escala piloto, no RLFT. 

 Operações de três horas nos dois sistemas estão comparadas na tabela 7. 

 

Tabela 7 – Comparação das produções de aldeídos em reatores descontínuo RLL e e contínuo RLFT, 

Condições:Cat. Pd (4% em massa)/-alumina, 90m-105m, 20 bar, vazões QG = 10L/h e QL = 10  

L/h, T=393K , t = 3horas. 

Parâmetro RLL-pequena escala TLFT-escala piloto 

mcat (catalisador) 10 g 25g 

Conversão (lignina) 65% 60% 

Rendimento (aldeído) 48% 69,4% 

Produção (aldeído) 14,5 g 624 g 

Fonte: O Autor, 2018. 

 

 Os resultados comparativos evidenciam vantagens da escala continua de 

operação indicando em 3 horas de operação uma produção acumulada de aldeídos 

43 vezes maior quando se usa o reator de leito fluidizado trifásico. 
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5 CONCLUSOES E PERSPECTIVAS  

 

 A realização da ampliação do desenvolvimento do processo de valorização 

catalítica da lignina do bagaço da cana de açúcar teve continuidade neste trabalho 

de pesquisa constituindo a presente tese de doutorado em engenharia química 

colocando seu foco na produção continua de aldeídos aromáticos. 

 Recorrendo à base formada pelos dados experimentais obtidos quando do 

estudo cinético da oxidação catalítica úmida da lignina, via operação em batelada 

com reator de leito de lama (SALES, 2001), foi desenvolvida a modelagem da 

operação do processo em reator de leito fluidizado trifásico. As equações formuladas 

segundo um modelo heterogêneo têm soluções que aplicadas nas condições de 

operação estabelecidas para o funcionamento do reator com a oxidação da lignina 

permitem fazer predições para o processo. 

Nesta linha, é possível caracterizar o presente procedimento como um 

escalonamento do processo, no qual o reator continuo é necessário para a utilização 

dos elevados volumes de lignina que podem ser produzidos da fonte biomassa.  

Dados da cinética de oxidação catalítica da lignina para aldeídos aromáticos 

foram utilizados para quantificar os parâmetros de desempenho do   processo com 

destaque para as seletividades dos aldeídos aromáticos produzidos.  

Constatando-se que o consumo da lignina ocorre para produzir aldeídos e com 

promoção de seus consumos consecutivos são avaliadas suas produções pelas 

cinéticas das correspondentes etapas consecutivas, indicando-se para vanilina, 

siringaldeido e p-hidroxibenzaldeido as seletividades de produção a 393 K 

estabelecidas na seguinte ordem SpV = 43,9 > SpS  = 36,4 > SpP  = 7,8 . 

A partir dessa sequência tem-se que uma seletividade de produção mais baixa, 

caso do P-hidroxibenzaldeído, ocorre mais baixa degradação desse aldeído em 

ácidos. 

 Calcula-se que o reator trifásico tendo L =1m e D = 10cm opera envolvendo 

vazões de 8-12 L/h do líquido, 5-10 L/h de gás e 25g de catalisador, em regime de 

fluidização trifásica. 

A operação do reator foi simulada considerando uma alimentação composta de 

0,21mmol/L e 30mmol/L, a 393 K e 20bar, apresentando evoluções e perfis 

estacionários dos reagentes e produtos. Está predito pelas soluções do modelo 

matemático que nestas condições, a operação atingiu estado estacionário após 5 
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horas com a lignina 96% convertida promovendo rendimentos em aldeídos de 

69,4%, sendo 9,7% para vanilina, 26% para p-hidroxibenzaldeído e 33,7% para o 

Siringaldeído. 

O oxigênio tem reduzido a quase zero seu teor na fase gasosa em cerca de 4 

horas de operação, enquanto a conversão da lignina torna-se maior do que 95%. 

Constata-se o efeito destacado da transferência de massa através da fase 

líquida em torno das partículas do catalisador, tanto para o acesso a elas por parte 

dos reagentes como para a retirada dos produtos formados sobre ela. Neste sentido, 

a operação a uma vazão de 12 L/h para a solução aquosa de lignina e aldeídos, o 

que garante um acréscimo em relação às vazões mais baixas (8 L/h) de 45% na 

conversão da lignina, por outro lado nessa mesma condição os rendimentos em 

aldeídos diminuem 35%.  

As simulações expressas em termos das evoluções temporais das 

concentrações dos aldeídos obtidos por oxidação da lignina na saída do reator 

atingiram após 5 horas de operação os valores estacionários de vanilina 2,9 mmol/L, 

siringaldeído 7,8 mmol/L e 10,1 mmol/L p-hidroxibenzaldeido, operando-se com 

vazões de gás de 10 L/h e da fase líquida de 10L/h. 

 

5.1 SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 

 

Seguindo a evolução da presente linha de pesquisa, sobre o processamento 

catalítico da biomassa vegetal, propõe-se as próximas etapas de consolidação do 

processo de oxidação da lignina nas seguintes etapas: 

 

 Validação experimental do modelo através da comparação das simulações 

com medidas experimentais de perfis de concentração obtidos em reator 

piloto de laboratório; 

 

 Uso dos dados validados para a otimização da produção dos aldeídos 

aromáticos por estimação dos valores das variáveis de operação: vazões dos 

fluidos, temperatura, pressão do ar, massa de catalisador; 
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 Com base nas variáveis simular e projetar um reator piloto industrial, 

oferecendo os resultados como tecnologia de produção de aldeídos 

aromáticos; 

 

 Desenvolver processo de separação entre lignina residual e os três aldeídos 

aromáticos obtidos.
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APÊNDICE A – SOLUÇÃO DAS EQUAÇÕES DO MODELO E SIMULAÇÃO EM 

REGIME ESTACIONÁRIO 

 

A base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersão axial 

aplicado ao sistema trifásico envolve as seguintes considerações: 

 

 Fluxo contínuo concorrente da fase dispersa (gás) e fase contínua (lama); 

 As resistências à transferência de massa gás-líquido e líquido-sólido são 

descritas pela teoria dos dois filmes; 

 A resistência difusiva intraparticular será considerada através do fator de 

efetividade interno do catalisador, calculado em função do módulo de Thiele, 

considerando o modelo como pseudo-heterogêneo; 

 A reação na superfície do catalisador terá sua cinética intrínseca descrita 

segundo o modelo adotado por Sales (2001); 

 O transporte de massa na direção axial será por convecção e dispersão 

axial; 

 A carga catalítica, constantes de adsorção dos componentes e a 

concentração de oxigênio serão consideradas através de suas inserções nas 

constantes de velocidade do sistema reacional; 

 O sistema é isotérmico, não sendo considerados gradientes de temperatura 

no grão catalítico assim como no reator; 

 A pressão de vapor da fase contínua (lama) é desprezível comparada à 

pressão exercida pelo agente oxidante (ar atmosférico). 

 

A formulação do modelo é introduzida efetuando-se um balanço de massa em 

um elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa é o ar 

atmosférico, e que estão presentes na fase líquida oxigênio dissolvido, lignina, e 

produtos das reações de oxidação. As equações do balanço assim se estabelecem: 
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 Balanço de massa do oxigênio na fase gasosa:  

 

 

           (A1) 

 

 

 Condições iniciais e de contornos para a equação A1 

 

                          (A2) 

                                          (A3) 

 

Usando as seguintes relações: 

 

                                      

 

 
(A4) 

 
(A5) 

 
 

(A6) 
 

(A7) 
 

(A8) 

 

Pode-se transformar a equação (A1) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 
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(A9) 

 

 

 

 

(A10) 

 

 

 

(A11) 

 

 

(A12) 

 

Sendo: 

             
(A13) 

 
 

(A14) 
 
 

(A15) 
 

(A16) 

 
Pode-se reescrever (A1) como: 

 

               (A17) 

Usando ainda as relações em (A4 – A8), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A2) e (A3). 
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(A18) 

 

(A19) 

 

(A20) 

 

 

(A21) 

 

(A22) 

 

(A23) 

 

(A24) 

 

                       (A25) 

 

 

 Balanço de massa do oxigênio na fase líquida  

 

     (A26) 

 

Condições iniciais e de contornos para a Equação (A26) 

 

                          (A27) 
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                                           (A28) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações: 

                              

 

(A29) 
 

(A30) 
 
 

(A31) 
 

(A32) 
 

(A33) 
 
   

 

Pode-se transformar a equação (A26) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 
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(A37) 

(A38) 

 

(A39) 

 

(A40) 

 

(A41) 

 

Pode-se reescrever (A34) como: 

 

        (A42) 

 

Usando ainda as relações em (A29 a A33), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A27) e (A28).  
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(A46) 

 

 Balanço de massa da Lignina na fase líquida 

                 (A47) 

Condições iniciais e de contornos para a Equação (A47) 

                           (A48) 

 

                                        (A49) 

Solução:  

Usando as seguintes relações em (A47): 

                                 

 

(A50) 

 

(A51) 

(A52) 

(A53) 

 

(A54) 

 

Pode-se transformar a equação (A47) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

   

1,,

1,,1,,

1,,

,

)()(

;)()(0)()(

0)()(
1

0

22

2222

22

2


















NOlNOl

jOljOljOljOl

jOljOl

Lz

O

CC

NjCCCC

CC
zzd

zdC

   
   0)( .,.,,,

.,

2

.,

2

,  zCzCak
zd

zdC
V

zd

zCd
D ligsligss

ig

s

ig

ax 









 
  ligzligs

z

lig

ax CzCV
zd

zdC
D ,00.,

0

.,













 
0

.,


Lz

lig

z

zdC





 
 

 
 

 

 
      

   

   
jligsligs

jliglligl

jligljligljligl

ligl

jligljligl

ligl

jligljligl

ligl

CzC

CzC

CCC
zdz

zCd

CC
zdz

zdC

CC
zdz

zdC

.,.,

.,.,

1.,.,1.,22

.,

2

1.,.,

.,

1.,1.,

.,

2
1

)()(
1

)()(
2

1




























92 
 

 

 

 

 

 

 

(A55) 

 

 

 

Sendo: 

 

 

 

(A56) 

 

 

 

 

Pode-se reescrever (A47) como: 

 

             (A56) 

 

Usando ainda as relações em (A50 a A54), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A48 e A49) 

 

 
        

    

 
 

 
 

 
 

   

 
 

 
 

 
 

  0

2

2

2

0

)(
2

)(
2

2

0

)()(
2

1
2

1

.,,,

1.,2

,

.,,,2

,

1.,2

,

.,,,.,,,

1.,1.,1.,2

,

.,2

,

1.,2

,

.,.,,,

1.,1.,1.,.,1.,2,










































































jligsss

jligl
sax

jliglss

ax

jligl
sax

jligsssjliglss

jligl
s

jligl
s

jligl

ax

jligl

ax

jligl

ax

jligsjliglss

jligljliglsjligljligljliglax

Cak

C
z

V

z

D
Cak

z

D
C

z

V

z

D

CakCak

C
z

V
C

z

V
C

z

D
C

z

D
C

z

D

CCak

CC
z

VCCC
z

D






















 
 

 
 

 
 

 

 

 

 

ssligl

sax

ligl

ss

ax

ligl

sax

ligl

jligsss

jligl
sax

jliglss

ax

jligl
sax

ak

z

V

z

D

ak
z

D

z

V

z

D

Cak

C
z

V

z

D
Cak

z

D
C

z

V

z

D

,,.,

2

,

.,

,,2

,

.,

2

,

.,

.,,,

1.,2

,

.,,,2

,

1.,2

,

4

3

2

1

2

2

2

0

2

2

2






































































































 














        0.,.,1.,.,.,.,1.,., 4321


 jligsligljliglligljliglligljliglligl CCCC 



93 
 

 

 

 

(A57) 

 

 

 

 

 

(A58) 

 

 

 

 

 

(A59) 

 

 

(A60) 

 

 

(A61) 

 

 Balanço de massa da vanilina na fase líquida 

 

             (A62) 

 

Condições iniciais e de contornos para a Equação (A62) 

 

                   (A63) 
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                                           (A64) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A62): 

 

 

(A65) 

 

(A66) 

 

(A67) 

(A68) 

(A69) 

 

 

Pode-se transformar a equação (A62) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

 

(A70) 

 

 

(A71) 

 

 

(A72) 

 

Sendo: 
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(A73) 

 

 

(A74) 

 

(A75) 

 

(A76) 

(A77) 

 

 

Pode-se reescrever (A62) como: 

 

        (A78) 

 

Usando ainda as relações em (A65 a A69), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A63 e A64). 
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(A82) 

 

(A83) 

(A84) 

 

 

 Balanço de massa do Siringaldeído na fase líquida 

 

                      (A85) 

Condições iniciais e de contornos para a Equação (A85) 

 

                            (A86) 

 

                                         (A87) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A85): 

 

 

 

(A88) 

 

(A89) 

 

(A90) 

(A91) 

(A92) 

 

Pode-se transformar a equação (A85) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 
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(A93) 

 

(A94) 

 

(A95) 

 

(A96) 

 

Sendo: 

 

 

(A97) 

 

 

 

 

(A98) 

(A99) 

 

(A100) 

 

(A101) 

 

Pode-se reescrever (A85) como: 

 

                    (A102) 

 

Usando ainda as relações em (A88 a A92), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A86) e (A87) 
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(A103) 

 

 

 

(A104) 

 

 

 

 

(A105) 

 

 

(A106) 

 

(A107) 

 

(A108) 

 

 Balanço de massa da P-Hidroxibenzaldeído na fase líquida 

 

            (A109) 

 

Condições iniciais e de contornos para a Equação (A109) 

 

   
(A110) 

 
(A111) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A109): 
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(A112) 

 

(A113) 

 

(A114) 

 

(A115) 

(A116) 

 

Pode-se transformar a equação (A109) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

 

(A117) 

 

 

(A118) 

 

 

(A119) 

 

 

Sendo:  

 

(A120) 

 

(A121) 

 

(A122) 

 

(A123) 

 

Pode-se reescrever (A109) como: 
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                 (A124) 

 

Usando ainda as relações em (A112 a A116), pode-se discretizar as condições de 

contorno (A110) e (A111) 

 

 

 

 

 

(A125) 

 

 

 

 

(A126) 

 

 

 

 

(A127) 

 

 

(A128) 

 

 

(A129) 

(A130) 

 

 Balanço de massa do oxigênio na fase sólida 

 

                                       (A131) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A131): 
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(A132) 

(A133) 

 

Pode-se transformar a equação (A134) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

 

(A134) 

 

(A135) 

 

 Balanço de massa da Lignina na fase sólida 

 

 
(A136) 

 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A136): 

 

 

(A137) 

(A138) 

 

Pode-se transformar a equação (A136) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 
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(A139) 

 

 

 

 

 

                               

 Balanço de massa da vanilina na fase sólida 

 

 
(A140) 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A140): 

 

 

(A141) 

(A142) 

 

Pode-se transformar a equação (A132) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

 

 

 

 

(A143) 

 

 Balanço de massa do siringaldeído na fase sólida 
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(A144) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A145): 

 

 

(A145) 

 

Pode-se transformar a equação (A145) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 

 

 

 

 

 

 

(A146) 

 

 Balanço de massa do P-Hidroxibelzaldeído na fase sólida 

 

 
(A147) 

 

Solução: 

Usando as seguintes relações em (A147): 
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Pode-se transformar a equação (A147) em uma equação algébrica usando as 

relações de diferenças finitas. 
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APÊNDICE B – SOLUÇÃO DAS EQUAÇÕES DO MODELO E SIMULAÇÃO EM 

REGIME TRANSIENTE 

 

 Balanço de Massa do Oxigênio na fase gasosa  

 

       (B1) 

 

Condições inicias e de Contorno:  

 

              (B2) 

 

                                            (B3) 

 

Metodologia Utilizada: H1,1|H0,0 da Coupled Integral Equation Approach (CIEA). 

 

               (B4) 

 

                         (B5) 

 

Aplicando as Condições de Contornos nas equações acima. 

 

                (B6) 

 

                (B7) 
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                      (B8) 

 

                         (B9) 

 

                                (B10) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

 

              
(B11) 

 

              (B12) 

 

                   (B13) 

 

             (B14) 

 

                (B15) 

 

              (B16) 

 

                  (B17) 

 

                       (B18) 
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                                              (B19) 

 

Substituindo na Equação B10 

 

                             (B20) 

 

                            (B21) 

 

                                   (B22) 

 

Aplicando o Operador ∫   
 

 
 na equação geral. 

 

`    (B23) 

 

       (B24) 

 

 

(B25) 

 

(B26) 

 

   (B27) 
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           (B28) 

 

      (B29) 

 

          (B30) 

 

               (B31) 

 

 Balanço de Massa do Oxigênio na fase Líquida  

 

 (B32) 

 

Condições inicias e de Contorno:  

 

              (B33) 

 

                                (B34) 

Aplicando a metodologia da CIEA 

                     (B35) 

 

 
   

 
 2 2

2 2 2 2

, ,

8 g,O 9 g,,0,O 10 , 11 ,C 0,t + C ,
g O g O

g O O

dC t C t
C L t C t

dt H
   

 
    

 

   
 

 
 2 2 2

2 2 2 2 2

, g,O ,5
8 g,0,O 9 g,,0,O 10 6 g,O 7 g,0,O 11 ,

4 4

C
C + C C C

g O g O

O

dC t t C t
t C t

dt H


     

 

   
          

    

 
 

 
 2 2

2 2 2

, ,8 5
10 6 g,O 8 9 10 7 g,0,O 11 ,

4 4

C + C
g O g O

O

dC t C t
t C t

dt H

 
      

 

    
         
     

 
 

 
 2 2

2 2 2

, ,

12 g,O 13 g,0,O 11 ,C C
g O g O

O

dC t C t
t C t

dt H
  

 
    

 

       
     2 2 2 2

2 2 2

, , , ,

, , , , , ,2

2

, , , ,4
, , ,

[ ]

O O O g O

ax g g O s s O s O

Oc

L Ai

C z t C z t C z t C z tQ
D k a C z t k a C z t C z t

z z z z Hd

r r

 


     
                    

 

 
   2 2

+ -2 2 2 2

+

,O O0

ax, ,O ,0,O ,O ,O2 z = 0 z = 0
cz = 0

C z,t P4Q
D C z,t C ; C z =C =

z RTπd


  
  

 
2,O

z =

C z,t
0;

z
L






 
2 2 2 2

+

,O ,O ,O ,0.O2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd

L
L t t

 
   
 
 
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                    (B36) 

 

                   (B37) 

 

                    (B38) 

 

                               (B39) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

 

               (B40) 

 

              (B41) 

 

                     (B42) 

 

           (B43) 

 

             (B44) 

 

             (B45) 

                 (B46) 

 

                           (B47) 

 
2 2 2 2

+

,O ,O ,O ,0,O2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd

L
L t t

 
   
 
 

 
2 2 2 2,O ,O ,O ,0,O2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t t  

 
2 2 2,O ,O ,0,O2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) 1 C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t

 
    
 

 
2 2 2,O 1 ,O 2 ,0,OC ( , ) C 0,t CL t   

   
2 2 2 2 2,O ,O ,O ,O ,0,O2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C 0,t C

2 2 12 12D πd D πd

L L L L
t t L t   

 
2 2 2 2,O ,O ,O ,0,O2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 2 12D πd D πd

L L L L
t t L t

 
     
 

 
2 2 2 2,O 3 ,O ,O ,0,O2

ax, c

4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 D πd

L L
t t L t  

   
2 2 2 2 2,O 3 ,O 1 ,O 2 ,0,O ,0,O2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 12 D πd

L L
t t       

   
2 2 2 2 2,O 3 ,O 1 ,O 2 ,0,O ,0,O2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd

L L L
t t     

   
2 2 2 2 2,O 3 ,O 1 ,O 2 ,0,O ,0,O2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd

L L L
t t     

 
2 2 2,O 3 1 ,O 2 ,0,O2

ax, c

4Q
C C (0, ) C

2 2 12 D πd

L L L
t t  

  
          

 
2 2 2,O 4 ,O 5 ,0,OC C (0, ) Ct t  
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                                   (B48) 

 

Substituindo na Equação B38 

 

                                 (B49) 

 

                                  (B50) 

 

                                      (B51) 

 

Aplicando o operador 

 

(B52) 

 

(B53) 

 

(B54) 

(B55) 

 

 
2

2 2

,O 5

,O ,0,O

4 4

C z
C (0, ) Ct



 
 

 
2

2 2 2

,O 5

,O 1 1 ,0,O 2 ,0,O

4 4

C z
C ( , ) C CL t


  

 
  

 
2 2 2

51

,O ,O 1 2 ,0,O

4 4

C ( , ) C z CL t


 
 

 
   

 

 
2 2 2,O 6 ,O 7 ,0,OC ( , ) C z CL t   

 
     

     2 2 2

2 2 22

, , ,

, , , , , ,, 2

2
0 0

, , ,4
, , ,,

[ ]

O O g O

L L ax g g O s s O s OO

Oc

L Ai

C z t C z t C z tQ
D k a C z t k a C z t C z tC z t

z z z Hddz dz
z

r r




     
                      

  
   

 


 
   

 
     2 2 2 2

2 2 2 2 2

, , , ,

, , , , , , , ,2

20

4
, 0,

[ ]

O O O g O

ax O O g g O s s O s O

Ocz L z

L Ai

dC t C C C tQ
D C L t C t k a C t k a C t C t

dt z z Hd

r r

 


 

    
                       

 

 
     

 
     2 2

2 2 2 2 2 2 2

, ,

, ,O ,0,O , , , , , , ,2 2

2c

4Q 4
C 0,t +C , 0,

πd

[ ]

O g O

ax O O g g O s s O s O

Oc

L Ai

dC t C tQ
D C L t C t k a C t k a C t C t

dt Hd

r r

 


 
                  

  

 

 
     

 
     2 2

2 2 2 2 2 2 2

, ,

, ,O , ,0,O , , , , , , ,2 2 2

2c c

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd

[ ]

O g O

ax ax O O g g O s s O s O

Oc

L Ai

dC t C tQ
D D C L t C t k a C t k a C t C t

dt Hd

r r

  


 
               

  

 
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(B56) 

 

(B57) 

 

      (B58) 

 

(B59) 

 

(B60) 

 

    (B61) 

 

          (B62) 

 

 

 

 Balanço de Massa da lignina; 

 

   (B63) 

 

 Condições inicias e de Contorno:  

 
     

 
     2 2

2 2 2 2 2 2 2

, ,

, ,O , ,0,O , , , , , , ,2 2 2

2c c

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd

[ ]

O g O

ax ax O O g g O s s O s O

Oc

L Ai

dC t C tQ
D D C L t C t k a C t k a C t C t

dt Hd

r r

  


 
               

  

 

 
   

 
     2 2

2 2 2 2 2 2

, ,

, ,O , ,0,O , , , , , ,2 2 2 2

2c c

4Q 4 4Q 4
C 0,t C ,

πd πd

[ ]

O g O

ax ax O g g O s s O s O

Oc c

L Ai

dC t C tQ Q
D D C L t k a C t k a C t C t

dt Hd d

r r

  
 

  
                 

    

 

 
   

 
     2 2

2 2 2 2 2 2

, ,

8 ,O 9 ,0,O 10 , 11 , 12 , ,

2

C 0,t C ,

[ ]

O g O

O O O s O

O

L Ai

dC t C t
C L t C t C t C t

dt H

r r

     
 

          
  

 

   
 

 
     2 2 2

2 2 2 2 2 2 2

, ,O ,5

8 ,0,O 9 ,0,O 10 6 ,O 7 ,0,O 11 , 12 , ,

4 4 2

C
C C C C

[ ]

O g O

O O s O

O

L Ai

dC t t C t
t C t C t C t

dt H

r r


       

 

   
                 

     

 

   
 

 
     2 2 2

2 2 2 2 2 2 2

, ,O ,5

8 8 ,0,O 9 ,0,O 10 6 ,O 10 7 ,0,O 11 , 12 , ,

4 4 2

C
C C C C

[ ]

O g O

O O s O

O

L Ai

dC t t C t
t C t C t C t

dt H

r r


         

 

 
            

  

 

 
 

 
     2 2

2 2 2 2 2

, ,8 5

10 6 ,O 8 9 10 7 ,0,O 11 , 12 , ,

4 4 2

C C

[ ]

O g O

O O s O

O

L Ai

dC t C t
t C t C t C t

dt H

r r

 
        

 

    
               

      

 

 
 

 
     2 2

2 2 2 2 2

, ,

13 ,O 14 ,0,O 11 , 12 , ,

2

C C [ ]
O g O

O O s O L Ai

O

dC t C t
t C t C t C t r r

dt H
    

 
           

  


     
       

2

, , ,

, , , , , , ,2

, , ,4
, , , ,

ig ig ig

ax s s ig s ig ig l O

c

C z t C z t C z tQ
D k a C z t C z t k C z t C z t

z z z zd
 



   
                
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                (B64) 

 

                                   (B65) 

 

Aplicando a metodologia da CIEA 

 

                  

(B66) 

 

             (B67) 

 

              (B68) 

 

                (B69) 

 

                      (B70) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

 

        (B71) 

             (B72) 

 

                (B73) 

 

 
    2

+ -

+

O, 0

ax, , ,0, , ,2 z = 0 z = 0
cz = 0

PC z,t 4Q
D C z,t C ; C z =C =

z RTπd

ig

ig ig ig ig


  
  

 ,

z =

C z,t
0;

z

ig

L






 
+

, , , ,0.2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
ig ig ig ig

L
L t t

 
   
 
 

 
+

, , , ,0,2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
ig ig ig ig

L
L t t

 
   
 
 

 , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C 0,t C

2 2D πd D πd
ig ig ig ig

L L
L t t  

 , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) 1 C 0,t C

2 2D πd D πd
ig ig ig

L L
L t

 
    
 

 , 1 , 2 ,0,C ( , ) C 0,t Cig ig igL t   

   , , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C 0,t C

2 2 12 12D πd D πd
ig ig ig ig ig

L L L L
t t L t   

 , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 2 12D πd D πd
ig ig ig ig

L L L L
t t L t

 
     
 

 , 3 , , ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 D πd
ig ig ig ig

L L
t t L t  
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           (B74) 

 

               (B75) 

 

               (B76) 

 

                   (B77) 

 

                                (B78) 

 

                                 (B79) 

 

Substituindo na Equação B72 

 

                            (B80) 

 

                            (B81) 

 

                                 (B82) 

 

 

Aplicando o operador 

 

(B83) 

 

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 12 D πd
ig ig ig ig ig

L L
t t       

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
ig ig ig ig ig

L L L
t t     

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
ig ig ig ig ig

L L L
t t     

 , 3 1 , 2 ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C

2 2 12 D πd
ig ig ig

L L L
t t  

  
          

 , 4 , 5 ,0,C C (0, ) Cig ig igt t  

 , 5

, ,0,

4 4

C z
C (0, ) C

ig

ig igt


 
 

 , 5

, 1 1 ,0, 2 ,0,

4 4

C z
C ( , ) C C

ig

ig ig igL t


  
 

  

  51

, , 1 2 ,0,

4 4

C ( , ) C z Cig ig igL t


 
 

 
   

 

 , 6 , 7 ,0,C ( , ) C z Cig ig igL t   

     
       

2

, , ,

, , , , , , ,20 0

, , ,4
, , , ,

L Lig ig ig

ax s s ig s ig ig l O

c

C z t C z t C z tQ
dz D k a C z t C z t k C z t C z t dz

z z z zd
 



     
                  

 
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(B84) 

 

(B85) 

 

(B86) 

 

(B87) 

(B88) 

 

           (B89) 

 

(B90) 

 

(B91) 

        (B92) 

                (B93) 

 

 Balanço de Massa da Vanilina  

 

(B94) 

 

 
           

2

, , ,

, , , , , , , , ,2

0

4
, 0,

ig ig ig

ax ig ig s s ig s ig ig l O

cz L z

dC t C C Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt z z d
 


 

  
                    

 
             

2

,

, , ,0, , , , , , , , ,2 2

c

4Q 4
C 0,t +C , 0,

πd

ig

ax ig ig ig ig s s ig s ig ig l O

c

dC t Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d
 


                   

 
             2

2

,

, , , ,0, , , , , , , , ,2 2 2

c c

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd

ig

ax ig ax ig ig ig s s ig s ig ig l O

c

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d
  


                

 
             

2

,

, , , ,0, , , , , , , , ,2 2 2

c c

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd

ig

ax ig ax ig ig ig s s ig s ig ig l O

c

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d
  


                

 
           

2

,

, , , ,0, , , , , , , ,2 2 2 2

c c

4Q 4 4Q 4
C 0,t C ,

πd πd

ig

ax ig ax ig ig s s ig s ig ig l O

c c

dC t Q Q
D D C L t k a C t C t k C t C t

dt d d
  

 

 
                  

 

 
           

2

,

8 , 9 ,0, 10 , 11 , , 12 , ,C 0,t C ,
ig

ig ig ig ig ig s ig ig l O

dC t
C L t C t C t C t C t

dt
                

   
         

2 2

, , 5

8 ,0, 9 ,0,O 10 6 , 7 ,0, 11 , , 12 , ,

4 4

C
C C C C

ig ig

ig ig ig ig s ig ig l O

dC t t
ig t C t C t C t C t

dt


       

 

 
                 

  

   
         

2

, , 5

8 8 ,0, 9 ,0, 10 6 , 10 7 ,0, 11 , , 12 , ,

4 4

C
C C C C

ig ig

ig ig ig ig ig s ig ig l O

dC t t
t C t C t C t C t

dt


         

 
            

 
         

2

, 8 5

10 6 , 8 9 10 7 ,0, 11 , , 12 , ,

4 4

C C
ig

ig ig ig s ig ig l O

dC t
t C t C t C t C t

dt

 
        

 

   
                

   

 
         

2

,

13 , 14 ,0, 11 , , 12 , ,C C
ig

ig ig ig s ig ig l O

dC t
t C t C t C t C t

dt
              

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , , ,2

, , ,4
, , , , , ,

cvan

van van van

ax s s van s van v lig O v van O

c

C z t C z t C z tQ
D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t

z z z zd
 



   
                   
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 Condições inicias e de Contorno:  

 

           (B95) 

 

                                      (B96) 

 

Aplicando a metodologia da CIEA 

 

           (B97) 

 

           (B98) 

 

              (B99) 

 

            (B100) 

 

                        (B101) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

           (B102) 

 

            (B103) 

 

                    (B104) 

 
    2

+ -

+

O, 0

ax, , ,0, , ,2 z = 0 z = 0
cz = 0

PC z,t 4Q
D C z,t C ; C z =C =

z RTπd

van

van van ig ig


  
 

 ,

z =

C z,t
0;

z

van

L






 
+

, , , ,0.2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
van van van van

L
L t t

 
   
 
 

 
+

, , , ,0,2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
van van van van

L
L t t

 
   
 
 

 , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C 0,t C

2 2D πd D πd
van van van van

L L
L t t  

 , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) 1 C 0,t C

2 2D πd D πd
van van van

L L
L t

 
    
 

 , 1 , 2 ,0,C ( , ) C 0,t Cvan van vanL t   

   , , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C 0,t C

2 2 12 12D πd D πd
van van van van van

L L L L
t t L t   

 , , , ,0,2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 2 12D πd D πd
van van van van

L L L L
t t L t

 
     
 

 , 3 , , ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 D πd
van van van van

L L
t t L t  
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             (B105) 

 

                (B106) 

 

               (B107) 

 

                 (B108) 

 

                            (B109) 

 

                                   (B110) 

 

Substituindo na Equação B103 

 

                          (B111) 

 

                                (B112) 

 

                                     (B113) 

 

Aplicando o operador 

 

(B114) 

 

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 12 D πd
van van van van van

L L
t t       

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
van van van van van

L L L
t t     

   , 3 , 1 , 2 ,0, ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
van van van van van

L L L
t t     

 , 3 1 , 2 ,0,2

ax, c

4Q
C C (0, ) C

2 2 12 D πd
van van van

L L L
t t  

  
          

 , 4 , 5 ,0,C C (0, ) Cvan van vant t  

 , 5

, ,0,

4 4

C z
C (0, ) C

van

van vant


 
 

 , 5

, 1 1 ,0, 2 ,0,

4 4

C z
C ( , ) C C

van

van van vanL t


  
 

  

  51

, , 1 2 ,0,

4 4

C ( , ) C z Cvan van vanL t


 
 

 
   

 

 , 6 , 7 ,0,C ( , ) C z Cvan van vanL t   

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , , ,20 0

, , ,4
, , , , , ,

cvan

L Lvan van van

ax s s van s van v lig O v van O

c

C z t C z t C z tQ
dz D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t dz

z z z zd
 



                           
 
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(B115) 

 

(B116) 

 

(B117) 

 

(B118) 

 

(B119) 

 

      (B120) 

(B121) 

 

(B122) 

 

   (B123) 

 
           

   

2

2

, , ,
, , , ,, , , , ,2

0

,,

4
, 0,

van

c

van van van
van s van lig Oax van van s s v

cz L z

Ov van

dC t C C Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt z z d

k C t C t

 


 

  
                     

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,van ,0,van , , , ,2 2

c

,,

4Q 4
C 0,t +C , 0,

πd
van

c

van
van s van lig Oax van van s s v

c

Ov van

dC t Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

 


                    

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,van , ,0,van , , , ,2 2 2

c c

,,

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd
van

c

van
van s van lig Oax ax van van s s v

c

Ov van

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

  


                 

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,van , ,0,van , , , ,2 2 2

c c

,,

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd
van

c

van
van s van lig Oax ax van van s s v

c

Ov van

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

  


                 

 
 

 
           

   

2

2

,
, , , ,, ,van , ,0,van , , ,2 2 2 2

c c

,,

4Q 4 4Q 4
C 0,t C ,

πd πd
van

c

van
van s van lig Oax ax van s s v

c c

Ov van

dC t Q Q
D D C L t k a C t C t k C t C t

dt d d

k C t C t

  
 

 
                   

 

 
 

 
           

   

2

2

,
, , , ,8 ,van 9 ,0,van 10 , 11 11,1

,11,2 ,

C 0,t C ,
van

van
van s van lig Ovan

Ovan

dC t
C L t C t C t C t C t

dt

C t C t

     



         
   

 
 

   
         

   

2

2

, ,van 5
, , , ,8 ,0,van 9 ,0,van 10 6 ,van 7 ,0,van 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C
C C C C

van

van
van s van lig O

Ovan

dC t t
t C t C t C t C t

dt

C t C t


       

 



 
                    

  

 
 

   
         

   

2

2

, ,van 5
, , , ,8 8 ,0,van 9 ,0,van 10 6 ,van 10 7 ,0,van 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C
C C C C

van

van
van s van lig O

Ovan

dC t t
t C t C t C t C t

dt

C t C t


         

 



           
   

 
 

 
         

   

2

2

, 8 5
, , , ,10 6 ,van 8 9 10 7 ,0,van 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C C
van

van
van s van lig O

Ovan

dC t
t C t C t C t C t

dt

C t C t

 
        

 



   
                  

   

 
 
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    (B124) 

 

 Balanço de Massa do Siringaldeído 

 

(B125) 

  

Condições inicias e de Contorno:  

 

               (B126) 

 

                                           (B127) 

 

Aplicando a metodologia da CIEA 

 

                 (B128) 

            (B129) 

 

          (B130) 

 

           (B131) 

 

                         (B132) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

 
             2 2

,
, , , , ,13 , 14 ,0,van 11 11,1 11,2 ,C C

van

van
van s van lig O Ovan van

dC t
t C t C t C t C t C t C t

dt
               

     

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , , ,2

, , ,4
, , , , , ,

cSg

Sg Sg Sg

ax s s Sg s Sg Sg Sg S O Sg Sg O

c

C z t C z t C z tQ
D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t

z z z zd
 



                        

 
    2

+ -

+

O,Sg 0

ax, ,Sg ,0,Sg , ,2 z = 0 z = 0
cz = 0

PC z,t 4Q
D C z,t C ; C z =C =

z RTπd
ig ig


  
  

 ,Sg

z =

C z,t
0;

z
L






 
+

,Sg ,Sg ,Sg ,0.Sg2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd

L
L t t

 
   
 
 

 
+

,Sg ,Sg , ,0,Sg2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
Sg

L
L t t

 
   
 
 

 ,Sg ,Sg ,Sg ,0,Sg2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t t  

 ,Sg ,Sg ,0,Sg2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) 1 C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t

 
    
 

 ,Sg 1 ,Sg 2 ,0,SgC ( , ) C 0,t CL t   
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           (B133) 

 

           (B134) 

 

                   (B135) 

 

              (B136) 

 

            (B137) 

 

          (B138) 

 

                (B139) 

 

                              (B139) 

 

                               (B140) 

 

Substituindo na Equação B 134 

 

                      (B141) 

 

                     (B142) 

   ,Sg ,Sg ,Sg ,Sg ,0,Sg2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C 0,t C

2 2 12 12D πd D πd

L L L L
t t L t   

 ,Sg ,Sg ,Sg ,0,Sg2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 2 12D πd D πd

L L L L
t t L t

 
     
 

 ,Sg 3 ,Sg ,Sg ,0,Sg2

ax, c

4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 D πd

L L
t t L t  

   ,Sg 3 ,Sg 1 ,Sg 2 ,0,Sg ,0,Sg2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 12 D πd

L L
t t       

   , 3 ,Sg 1 ,Sg 2 ,0,Sg ,0,Sg2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
Sg

L L L
t t     

   ,Sg 3 ,Sg 1 ,Sg 2 ,0,Sg ,0,Sg2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd

L L L
t t     

 ,Sg 3 1 ,Sg 2 ,0,Sg2

ax, c

4Q
C C (0, ) C

2 2 12 D πd

L L L
t t  

  
          

 ,Sg 4 ,Sg 5 ,0,SgC C (0, ) Ct t  

 ,Sg 5

,Sg ,0,Sg

4 4

C z
C (0, ) Ct



 
 

 ,Sg 5

,Sg 1 1 ,0,Sg 2 ,0,Sg

4 4

C z
C ( , ) C CL t


  

 
  

  51

,Sg ,Sg 1 2 ,0,Sg

4 4

C ( , ) C z CL t


 
 

 
   

 
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                         (B143) 

 

Aplicando o operador 

 

(B144) 

 

(B145) 

 

(B146) 

 

(B147)

(B148) 

 

(B149) 

 

  (B150) 

 

 ,Sg 6 ,Sg 7 ,0,SgC ( , ) C z CL t   

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , , ,20 0

, , ,4
, , , , , ,

cSg

L LSg Sg Sg

ax s s Sg s Sg Sg Sg O Sg Sg O

c

C z t C z t C z tQ
dz D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t dz

z z z zd
 



                           
 

 
           

   

2

2

, , ,
, , , ,, , , , ,2

0

,,

4
, 0,

Sg

c

Sg Sg Sg
Sg s Sg Sg Oax Sg Sg s s Sg

cz L z

OSg Sg

dC t C C Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt z z d

k C t C t

 


 

  
                     

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,Sg ,0,Sg , , , ,2 2

c

,,

4Q 4
C 0,t +C , 0,

πd
Sg

c

Sg
Sg s Sg Sg Oax Sg Sg s s Sg

c

OSg Sg

dC t Q
D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

 


                    

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,Sg , ,0,Sg , , , ,2 2 2

c c

,,

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd
Sg

c

Sg
Sg s Sg Sg Oax ax Sg Sg s s Sg

c

OSg Sg

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

  


                 

 
 

 
             

   

2

2

,
, , , ,, ,Sg , ,0,Sg , , , ,2 2 2

c c

,,

4Q 4Q 4
C 0,t C , 0,

πd πd
Sg

c

Sg
Sg s Sg Sg Oax ax Sg Sg s s Sg

c

OSg Sg

dC t Q
D D C L t C t k a C t C t k C t C t

dt d

k C t C t

  


                 

 
 

 
           

   

2

2

,
, , , ,, ,Sg , ,0,Sg , , ,2 2 2 2

c c

,,

4Q 4 4Q 4
C 0,t C ,

πd πd
Sg

c

Sg
Sg s Sg Sg Oax ax Sg s s Sg

c c

OSg Sg

dC t Q Q
D D C L t k a C t C t k C t C t

dt d d

k C t C t

  
 

 
                   

 

 
 

 
           

   

2

2

,
, , , ,8 ,Sg 9 ,0,Sg 10 , 11 11,1

,11,2 ,

C 0,t C ,
Sg

Sg
Sg s Sg Sg OSg

OSg

dC t
C L t C t C t C t C t

dt

C t C t

     



         
   

 
 
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(B151) 

 

(B152) 

 

     (B153) 

 

  (B154) 

 

 Balanço de Massa do p-hidroxibenzaldeído 

 

 (B155) 

 

 

 Condições inicias e de Contorno:  

 

                       (B156) 

 

                                      (B157) 

 

Aplicando a metodologia da CIEA 

 

                (B157) 

 

   
         

   

2

2

, ,Sg 5
, , , ,8 ,0,Sg 9 ,0,Sg 10 6 ,Sg 7 ,0,Sg 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C
C C C C

Sg

Sg
Sg s Sg Sg O

OSg

dC t t
t C t C t C t C t

dt

C t C t


       

 



 
                    

  

 
 

   
         

   

2

2

, ,Sg 5
, , , ,8 8 ,0,Sg 9 ,0,Sg 10 6 ,Sg 10 7 ,0,Sg 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C
C C C C

Sg

Sg
Sg s Sg Sg O

OSg

dC t t
t C t C t C t C t

dt

C t C t


         

 



           
   

 
 

 
         

   

2

2

, 8 5
, , , ,10 6 ,Sg 8 9 10 7 ,0,Sg 11 11,1

4 4

,11,2 ,

C C
Sg

Sg
Sg s Sg Sg O

OSg

dC t
t C t C t C t C t

dt

C t C t

 
        

 



   
                  

   

 
 

 
             2 2

,
, , , , ,13 , 14 ,0,Sg 11 11,1 11,2 ,C C

Sg

Sg
Sg s Sg Sg O OSg Sg

dC t
t C t C t C t C t C t C t

dt
               

     

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , ,2

, , ,4
, , , , , ,

cp

p p p

ax s s p s p p p O p p O

c

C z t C z t C z tQ
D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t

z z z zd
 



                        

 
  +

+

,p

ax, ,p ,0,p2 z = 0
cz = 0

C z,t 4Q
D C z,t C ;

z πd


  
  

 ,p

z =

C z,t
0;

z
L






 
+

,p ,p ,p ,0.p2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd

L
L t t

 
   
 
 
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                (B158) 

 

                  (B159) 

 

                   (B160) 

 

                              (B161) 

 

Aplicando o mesmo procedimento para a equação do H1,1 

 

          (B162) 

 

           (B163) 

 

                    (B164) 

 

               (B165) 

  

                 (B166) 

 

                 (B167) 

 

                    (B168) 

 

 
+

,p ,p , ,0,p2 2

ax, c ax, cz = 0

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C z,t C

2 D πd D πd
p

L
L t t

 
   
 
 

 ,p ,p ,p ,0,p2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) C (0, ) C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t t  

 ,p ,p ,0,p2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C ( , ) 1 C 0,t C

2 2D πd D πd

L L
L t

 
    
 

 ,p 1 ,p 2 ,0,pC ( , ) C 0,t CL t   

   ,p ,p ,p ,p ,0,p2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C 0,t C

2 2 12 12D πd D πd

L L L L
t t L t   

 ,p , ,p ,0,p2 2

ax, c ax, c

4Q 4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 2 12D πd D πd
p

L L L L
t t L t

 
     
 

 ,p 3 ,p ,p ,0,p2

ax, c

4Q
C C (0, ) C ( , ) C

2 12 D πd

L L
t t L t  

   ,p 3 ,p 1 ,p 2 ,0,p ,0,p2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 12 D πd

L L
t t       

   , 3 ,p 1 ,p 2 ,0,p ,0,p2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd
p

L L L
t t     

   ,p 3 ,p 1 ,p 2 ,0,p ,0,p2

ax, c

4Q
C C (0, ) C 0,t C C

2 2 12 D πd

L L L
t t     

 ,p 3 1 ,p 2 ,0,p2

ax, c

4Q
C C (0, ) C

2 2 12 D πd

L L L
t t  

  
          
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                                  (B169) 

 

                                      (B170) 

 

Substituindo na Equação B171 

 

                            (B171) 

 

                             (B172) 

 

                                   (B173) 

 

 

 

 

 

Aplicando o operador 

 

(B173) 

 

(B174) 

 

(B175) 

 

 ,p 4 ,p 5 ,0,pC C (0, ) Ct t  

 ,p 5

,p ,0,p

4 4

C z
C (0, ) Ct



 
 

 ,p 5

,p 1 1 ,0,p 2 ,0,p

4 4

C z
C ( , ) C CL t


  

 
  

  51

,p ,p 1 2 ,0,p

4 4

C ( , ) C z CL t


 
 

 
   

 

 ,p 6 ,p 7 ,0,pC ( , ) C z CL t   

     
           

2 2

, , ,

, , , , , , , , ,20 0

, , ,4
, , , , , ,

cp

L Lp p p

ax s s p s p p p O p p O

c

C z t C z t C z tQ
dz D k a C z t C z t k C z t C z t k C z t C z t dz

z z z zd
 



                           
 

 
           

   

2

2

, , ,
, , , ,, , , , ,2

0

,,

4
, 0,

p

c

p p p
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