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RESUMO

O objetivo desse trabalho refere-se ao desenvolvimento de um modelo
matematico capaz de representar, via modelagem deterministica, a simulacdo do
comportamento dinadmico de reatores cataliticos de leito fluidizado trifasicos. Para
alcancar uma representacgédo realista do sistema, sao utilizados modelos dinamicos
detalhados, que consistem de equagfes dos balancos de massa dos componentes
das fases liquida e gasosa. Sdo aplicadas condicbes isotérmicas, com uma
abordagem de sistemas heterogéneos que incluem as resisténcias as transferéncias
de massa nas interfaces gas-liquido e liquido-sélido e nas particulas do catalisador.
Para garantir condi¢gfes isotérmicas, predicdes de manutencdo da temperatura sdo
obtidas via balanco térmico considerando as trocas térmicas entre um sistema de
aguecimento com o fluido refrigerante. Tendo em vista o carater preditivo do modelo,
sdo utilizadas propriedades fisico-quimicas e coeficientes de transferéncia de
massa. Viabiliza-se a descricdo do processo de oxidagédo da lignina com base no
comportamento cinético de suas principais etapas quantificadas por Sales. Os
modelos devem permitir a simulacdo do comportamento dinamico do reator frente as
mudancas de seus parametros operacionais objetivando a avaliacdo da conversao
da lignina e dos rendimentos e seletividades dos produtos quimicos (aldeidos
aromaticos) e acidos organicos obtidos pela oxidacdo Umida da lignina. Em
decorréncia deste conhecimento sera possivel o desenvolvimento de uma estratégia
de controle sob condicbes de operacionais otimizadas. Constatando-se que o
consumo da lignina ocorre para produzir aldeidos e com promoc¢do de seus
consumos consecutivos sdo avaliadas suas producdes pelas cinéticas das
correspondentes etapas consecutivas, indicando-se para vanilina (V), siringaldeido
(S) e p-hidroxibenzaldeido (P) as seletividades (Sp) de producdo a 393 K
estabelecidas na seguinte ordem SpV = 43,9 > SpS = 36,4 > SpP = 7,8. O reator
trifasico de leito fluidizado tendo o comprimento L =1m e didmetro D = 10cm opera
envolvendo vazdes de 8-12 L/h do liquido, 5-10 L/h de gas e 259 de catalisador. Foi
predito pelas solu¢cdes do modelo matematico que a operacdo atingiu estado
estacionario apos 5h com a lignina 96% convertida promovendo rendimentos em
aldeidos de 69,4%, sendo 9,7% para vanilina, 26% para p-hidroxibenzaldeido e
33,7% para o siringaldeido.
Palavras-chave: Balanco de massa. Lignina. Modelagem dinémica. Leito fluidizado.

Oxidacao. Reator catalitico trifasico.



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 vyields 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 INTRODUCAO

A complexidade das transformacfes 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 monossacarideos (glicose, xilose,
arabinose), apresenta-se como um polimero com ramificacbes variadas e de
composi¢cdo quimica mais diversificada. Tratando-se de parcela importante da
biomassa vegetal (20-30% em massa), suas -caracteristicas diversificadas e
disponibilidade alta como matéria-prima extraida da biomassa implicam em projetos
com elevadas escalas quando se coloca para processamento visando a producéo de
derivados. A citada disponibilidade da lignina, colocada em solucdo aquosa tem
como principal fonte a industria de papel, celulose e bagaco de cana-de- acucar.

Processamentos de produtos de extratos organicos de vegetais tém sido
operados tradicionalmente em reatores descontinuos (batelada). No caso da
biomassa lignoceluldsica, a necessidade de se conduzir a fabricacdo de derivados
através de operacdes continuas deve constar como op¢do obrigatoria. A
despolimerizacdo da lignina via oxidacdes cataliticas pode ser colocada como uma
das opcdes de processamento, as quais deve recorrer a utilizacdo dos reatores
trifdsicos continuos. Na pratica mais disseminada de operacdes trifasicas, em geral,
tem-se recorrido ao reator de leito de lama, cuja producdo em batelada € aceitavel
para menores producdes. No caso da biomassa, em particular para a lignina soluvel,
o escalonamento da transformacédo do leito de lama para o leito fluidizado trifasico
se recomenda.

As andlises de sistemas trifasicos com contato fluido-sdlido tém recebido
grande atencao, tendo em vista as possibilidades da quantificacdo dos fendbmenos
ocorrendo nas operacfes de sistemas gas-liquido-sélido. A caracteristica pela a
presenca das trés fases lhes confere complexidade pelo efeito combinado de reacéo
guimica e transferéncia de massa.

Considerando os citados aspectos quimicos 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 quimico industrial, de modo a descrever o comportamento dos

sistemas trifasicos, fendmenos de transferéncia de massa e interagcdo na superficie
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catalitica, que podem ser quantificados através de parametros representativos e
incluidos nos modelos mateméticos concebidos. Complementa¢des as modelagens
podem ser introduzidas, fruto de extensivos trabalhos experimentais, fornecendo
correlagdes, parametros adimensionais e mapeando regides de operacdes relativas
ao escoamento de fluidos em contato com os solidos.

A abordagem prevista para o presente trabalho tem como foco a elaboragao de
um modelo matematico dindmico com vistas ao estabelecimento de simulacdes das
operacbes de um processo catalitico trifasico (G-L-S), proposto para operacdo em
um reator de leito fluidizado trifasico.

Destaca-se a importancia das predi¢cdes estabelecidas para um novo processo
em desenvolvimento que envolve as operacdes isotérmicas transientes e
estacionarias de oxidacao da lignina. A confiabilidade do modelo tem como base os
quantitativos da cinética da oxidacdo catalitica da lignina validada
experimentalmente para a producdo da vanilina, siringaldeido, p-hidréxibenzaldeido
(SALES, 2001).

O objetivo do presente trabalho de pesquisa para a tese de doutorado constou
como o desenvolvimento de uma modelo matematico fenomenoldgico para
estabelecer e avaliar com base na cinética experimental, o comportamento
dindmico-operacional do processo catalitico continuo de oxidagdo Uumida da lignina
alcalina em um reator trifasico de leito fluidizado.

As solucdes do modelo, servindo a realizacdo dos referidos objetivos,
permitiram, de forma especifica, obter perfis estacionarios de concentracdo da
lignina residual e dos aldeidos aromaticos produzidos, bem como suas evolucdes ao
longo do reator, e recorrendo a formulacao da cinética da oxidacdo umida da lignina,
efetuar as quantificacbes dos valores dos parametros envolvidos no processo.
Adicionalmente, procedem-se uma andlise operacional que fornecem as condi¢cdes
para o estabelecimento de conversdes da lignina, rendimentos e seletividades dos

produtos da oxidacao.
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2 REVISAO DE LITERATURA

O processamento de matéria fluida para fins de transformacédo quimica com
vistas a producdo de derivados para uso industrial exige a operacionalizacdo de
modo continuo, o que requer a utilizacdo de processos e respectivos equipamentos
apropriados. Em destaque, a transformacdo do petroleo recorre as essas praticas,
as quais tém servido de base e modelo para outras aplicacdes de transformacdes de
diferentes matérias prima (RUIZ et al 2012).

Na direcdo do processamento de grandes quantidades de matéria, posiciona-
se a biomassa vegetal, abundante e crescente em suas aplicacdes. Na condicdo de
ser processada em fase liquida a biomassa solubilizada € motivo de utilizacdo dos
processos e equipamentos aplicados para transformacdes de outras matérias.

Biomassas solubilizadas em fase liquida podem ser transformadas por vias
guimicas homogéneas ou heterogéneas, ndo cataliticas e cataliticas. Segundo o
objetivo da transformacdo em termos dos produtos a serem obtidos, e considerando
a constituicdo da biomassa, catalisadores sélidos sdo requeridos e diferentes
reagentes (gases, outros liquidos) de transformacéo devem ser introduzidos. Assim,
as presencas de componentes de reacdo envolvendo outras fases (géas, liquido,
s6lido) podem caracterizar o processo de transformagdo como heterogéneo,
requerendo em consequéncia equipamentos do tipo reatores também heterogéneos
bifasicos e trifasicos. (SUDIPTA et al., 2016).

Biomassas sélidas exigem prévios tratamentos para se tornarem sollveis em
fase liquida, os quais necessariamente envolvem o fracionamento da matéria
vegetal proporcionando fases sollveis e fases insollveis. Para tal fim, a biomassa
vegetal tem sido fracionada em trés principais componentes que constituem sua
estrutura macromolecular. Pelos métodos tradicionais conseguem-se fracbes de
celulose, lignina e hemicelulose, que sdo polimeros naturais com caracteristicas
proprias. Estas fracdes tém sido postas em solucdo por diferentes métodos,
incluindo tratamentos com &cidos, bases e outros substancias, além de
catalisadores heterogéneos. Os polissacarideos (celulose, hemicelulose) podem ser
postos em solucdo aquosa via despolimerizacédo (ZAKZESKI et al., 2010; XU et al.,
2014) de suas ligagbes quimicas glicosidicas, gerando oligossacarideos e

monossacarideos. Em particular, a terceira estrutura polimérica, a lignina, pode ser
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removida da estrutura biomdssica via tratamento com alcalis, tornando-a solavel em
agua, garantindo assim uma possivel sequéncia de transformacéo.

Constituindo base para presente trabalho, foi elaborada uma pesquisa
bibliografica direcionada para o processamento da lignina, evidenciando a rota
quimica de oxidacao, seus produtos, modos de operacao e equipamentos para fins

industriais.

2.1 QUIMICA DA BIOMASSA

As biomassas lignocelulosicas e seus residuos agricolas (palhas, cascas,
caules, pedunculos, madeiras de coniferas e folhosas, residuos de industrias de
polpa e papel, colheitas herbaceas e etc.) constituem fonte de carboidratos e lignina.
De um modo geral, 0 componente mais abundante é a celulose, seguido de teores
similares em hemicelulose e lignina. Inorgéanicos, fendlicos, acidos graxos e outros
constituintes, denominados extrativos, compdem a fracdo remanescente destas
biomassas vegetais (SLUITER et al.,2010). A composicdo quimica da biomassa
varia de acordo com o tipo de planta, condi¢Ges de cultivo, estacéo e idade da planta
como exposto na Tabela 1 (YANG et al 2013, SANTOS et al., 2012).

Tabela 1 — Composic¢ao quimica de materiais lignocelulésicos

Materiais lignocelul6sicos Celulose (%) Hemiceluloses (%) Lignina (%)
Forragem de milho 38-40 28 7-21
Fibra de coco 36-43 0,15-0,25 41-45
Bagaco 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

Fonte: YANG et al., 2013.

Os hidratos de carbono e a lignina de biomassas vegetais podem ser
despolimerizados em oligossacarideos e compostos de lignina sollveis no meio
aguoso. Na presenca de catalisadores homogéneos ou heterogéneos (GARROTE et
al., 2004) as misturas oligomeéricas selecionadas podem ser processadas de modo a
produzir compostos quimicos de valor agregado superior (HAMOUDI et al., 1999).

A dificuldade de converter-se o0os materiais lignocelulésicos em insumos
guimicos é atribuida as suas caracteristicas quimicas e morfolégicas. Esses
materiais sdo constituidos de fibras de celulose envolvidas em uma matriz amorfa de

pentoses e lignina (Figura 1).
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Figura 1 - Estrutura dos materiais lignocelulésicos, os quais sé@o constituidos de celulose,
hemicelulose e lignina.
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Fonte: ZHANG, 2008.
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A matriz amorfa age como uma barreira natural ao ataque de microrganismos
e/ou enzimas e torna esses materiais estruturalmente rigidos e pouco reativos
(FENGEL et al, 1989).

2.1.1 Macromoléculas da Biomassa Vegetal

A celulose é um polimero linear de glicopiranose associada por ligagdes
(1—4) glicosidicas (ZHANG, 2008), sendo a celobiose a unidade repetitiva do
polimero. 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 sao insollveis em agua e apresentam regides cristalinas
e amorfas (FENGEL; WEGENER., 1989). As ligacbes de hidrogénio inter e
intramoleculares séo responsaveis pela manutencéo das regides cristalinas e tornam
a celulose altamente resistente a hidrélise acida, alcalina ou enzimatica (WOOD,;
SADDLER., 1988; CONVERSE; WARE, 1994). As hemiceluloses diferem
substancialmente da celulose por serem amorfas, com estruturas ramificadas e
compostas pela combinacdo de varios acucares (pentoses, hexoses, acidos
hexurdnicos e desoxiexoses). Nos materiais lignoceluldsicos, a hemicelulose esta
intimamente ligada a celulose e a lignina, funcionado como uma fase adesiva na
estrutura do material. As hemiceluloses séao classificadas de acordo com
carboidratos presentes na cadeia principal do polimero como: xilanas,

glucomananas e galactanas (FENGEL, 1989).
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Devido a combinacdo de diversos aglcares e por apresentar grande parte de
uma estrutura molecular amorfa, a hemicelulose é mais solivel em dgua e mais facil
de ser degradada do que a celulose.

Depois da celulose, a lignina é a macromolécula organica mais abundante
dentre os materiais lignoceluldsicos (CARINA et al., 2018). Possui estrutura amorfa,
ndo plana e caracteristicas poliméricas de natureza aromatica (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 responsavel pelo
aumento da resisténcia mecanica 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, € constituida principalmente dos
precursores hidroxicinamilicos (Figura 2): p-cumarilico (1), coniferilico (II) e sinapilico
(1), tendo em sua composicao unidades de fenilproprano associadas por ligacoes
estaveis do tipo C-C, aril-éter e aril-aril (FENGEL et al , 1989; BIDLACK et al., 1992).

Figura 2 - Estrutura basica da lignina e dos alcoois precursores: (I) p-cumarilico, (I1) coniferilico e (lll)

sinapilico.
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Fonte: adaptado de Fengel, et al, 1989.

2.1.2 Obtencédo da Lignina

Grande parte da lignina disponivel é obtida como subproduto da producéo de
polpa celulésica por digestdo térmica alcalina (PYE et al.,, 2008). Neste processo,

extrai-se o licor negro (lignato de soédio) como efluente que é tratado para a
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recuperacdo do sodio procedendo-se a sua queima para geracdo de energia na
propria industria.

Como alternativa a producédo de energia, uma grande variedade de produtos
quimicos mais valiosos poderiam ser produzidos de forma sustentavel a partir da
estrutura aromatica da lignina (VANDERGHEM et al., 2011). De modo a se
processar a lignina, deve-se inicialmente isola-la livre de extrativos, operando-se de
modo brando para evitar alteragdes drasticas na sua natureza quimica.

Os procedimentos de isolamento podem ser classificados em trés tipos:
isolamento por extragdo, isolamento como residuo e isolamento como derivados
(HENDRIK et al., 2015, FENGEL et al, 1983). A extracao alcalina da lignina ocorre
com baixa mudanca estrutural nos polissacarideos fixos na biomassa. As bases
NaOH (hidroxido de sodio) e NH4OH (hidroxido de amdnio) tém sido usadas para
obter diferentes ligninas e hidratos de carbono. Na Tabela 2 sdo apresentados os
parametros e as condicOes de operacao utilizadas na extragao lignina a partir do

bagaco da cana-de-acucar.

Tabela 2 — ParAmetros e condic¢des de deslignificacdo do bagaco da cana de acUcar.

PARAMETROS CONDICOES
Atividade Alcalina NH,OH NaOH
Concentracdo 1.0% 1.0%
Temperatura 70°C 90°C

Fonte: O autor, 2017.

2.1.3 Processo da Lignina

Diversas transformacgfes quimicas (hidrogendlise, oxidacdo e hidrdlise) séo
discutidas em detalhe na literatura para a conversao de lignina em produtos de baixa
massa molar (GOHEEN et al.,1981; CHEN et al., 2001). Uma revisdo abrangente foi
publicada por Zakzeski et al. (2010) com o escopo da conversao quimica catalitica
de lignina e as reag¢des quimicas envolvidas nos processos. Entre as reagfes para a
producdo de produtos de lignina de baixa massa molar, a conversao de lignina em
vanilina, em particular, foi avaliada como sendo altamente viavel (HERMANS et al.,
2009).
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214 Processo por oxidacgao

A oxidacdo da lignina produz compostos de baixa massa molar, tais como
vanilina, acido vanilico e outros acidos e aldeidos aromaticos, utilizados em sinteses
organicas (GONCALVES; LUZ, 2001). As ligninas de alta massa molar podem ser
usadas para produzir fibras de carbono, modificadores de polimeros, adesivos,
matrizes para liberacdo controlada de herbicidas e resinas (FROLLINI; CASTELLAN,
2012; COTTERILL et al., 1996; FERRAZ et al., 1997). Dependendo da origem, ha
diferengas entre as ligninas tanto na composigdo como nos produtos formados pela
sua oxidagcdo (TARABANKO, et al.,2017; SCHUTYSER et al., 2018).

Nos processos de oxidacao da lignina, a principal fonte de matéria prima tem
sido os lignosulfonatos (FARGUES et al.,1996) oriundos da industria do papel e
celulose. Nestes casos, vale salientar que, ora o0 objetivo é a obtencdo de produtos
quimicos (MATHIAS et al, 1993), ora é a reducédo da demanda biolégica de oxigénio
visando a minimizacdo do impacto ambiental quando da liberacdo da lignina na
forma de efluentes industriais (ZHANG et al.,1998). Em ambos os casos, a auséncia
de catalisadores requer condigcbes mais severas de reacdo, elevando portanto, os
custos das instalacdes industriais.

A oxidagao pelo ar, associada ao uso de catalisadores, tem resultado em
baixos rendimentos em vanilina (SALES et al., 2004). Melhores rendimentos em
produtos fendlicos foram obtidos quando nitrobenzeno foi utilizado como oxidante,
mas o0s produtos nitrosos da reacao tinham que ser separados, inviabilizando sua
aplicacao industrial (SALES, 2001).

A oxidacao Umida catalitica, utilizando catalisadores suportados, surgiu como
um método atrativo para o tratamento de efluentes, objetivando a remocéo total dos
compostos organicos, em que a concentracdo de poluentes organicos é muito baixa
para um processo de incineracdo e inadequada para tratamentos biol6gicos em
funcdo da sua toxidez (SCHUTYSER et al, 2018, HARMSEN et al., 1997, HAMOUDI,
et al., 1999, LEE et al.,, 2000). Utilizou-se a CWAO, em condicbes de reacao
adequadas a obtencédo de produtos de oxidacéo intermediarios, tais como a vanilina,

0 p-hidroxibenzaldeido e o siringaldeido (Figura 3).
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Figura 3 — Aldeidos aromaticos: (I) Vanilina e (ll) Siringaldeido e (l1l) p-Hidroxibenzaldeido.
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Fonte: DENG et al., 2010.

No processamento da oxidacdo pressdes parciais de oxigénio moderadas e
curtos tempo de reacdo sédo aplicados, evitando-se a oxidagdo degradativa dos
aldeidos produzidos, levando a uma mistura de pequenos acidos (formicos, laticos,
oxalicos). Os aldeidos vanilina, siringaldeido, e p-hidroxibenzaldeido podem ser
produzidos através da oxidacdo branda da lignina em meio alcalino. Estes aldeidos
tém ampla aplicagbes, tais como aromatizantes, intermediarios quimicos para
medicamentos e defensivos agricolas (SRIDHAR et al., 2005; SALES et al., 2006);
MANCHAND et al., 1992, TARABANKO et al., 2017). Converter seletivamente lignina
em acidos dicarboxilicos e outros acidos organicos de cadeia aberta, por meios
quimicos e biolégicos, agora se tornou um grande interesse de pesquisa RUOSHUI
et al., 2018).

2.2 CINETICA DE REACOES CATALITICAS

As reacdes cataliticas heterogéneas ocorrem sobre a superficie do material
sélido catalisador, onde componentes da fase fluida fazem contato, iniciando
interacdo sob ativacdo em pontos especificos (sitios ativos) e dando sequéncia com
geracao de produtos.

Para uma reacdo catalitica trifasica A, +B,, = F, +Q,, € possivel detalhar

as seguintes etapas:

1) Transporte de A da fase gasosa para a interface gas-liquido;

2) Transporte de A da interface gas-liquido para a fase liquida;

3) Difusdo dos reagentes A e B da fase liquida para a superficie externa do
catalisador
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7
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9)
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Difuséo intraparticular dos reagentes A e B no fluido no interior do
catalisador.

Adsorcéao dos reagentes A e B.

Reacao na superficie gerando P e Q, e ficando residual de A e B.
Dessorc¢éo dos produtos e dos reagentes residuais.

Difusdo dos produtos e dos reagentes residuais do interior da particula
para a superficie externa.

Difusédo dos produtos e dos reagentes residuais da superficie externa da
particula para o interior das fases fluidas, P e A passando pela fase até a
fase gasosa, e B e Q até a fase liquida.

Figura 4 — Etapas individuais de um componente do fluido catalitico simples e heterogéneo realizada

em um catalisador poroso.
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Fonte: Adaptada pelo autor de Dittmeyer e Emig, 2008.

As interacdes de superficie incluem reacdo quimica, adsor¢cédo e dessorcéo, e

constituem o processo controlado pelo regime Unico de superficie caracterizado por

uma evolucdo dependente destas etapas e identificado como regime cinético

quimico.

Segundo o modo de operacdo, outros efeitos além destes de superficie,

acrescentam etapas sobre a cinética do processo, envolvendo principalmente efeitos

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

considerando entre estas as transferéncias de massa e agquelas etapas de

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

transferéncias de massa.



27

2.2.1 Cinética das rea¢cdes Gas — Liquido - Sdlido cataliticas

Estudos sobre sistemas reativos trifasicos, envolvendo o desenvolvimento de
modelos matematicos (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 evolu¢des em teores, e o0 decorrer da formacédo dos
perfis de concentracdo, em particular nos sistemas continuos. Nestes casos,
cuidados sdo tomados para que os macros fatores envolvidos no escoamento, que
influenciam os efeitos de transferéncia de massa, sejam considerados nas equagdes
do modelo.

Na sequéncia das etapas indicadas os reagentes Ag) e Bg) podem ser
analisados por seus perfis de concentragdo, desde as suas quantidades introduzidas
nas fases gasosa e liquida do sistema trifasico.

De um modo geral, tem-se que a concentragdo do reagente A ) varia nas
fases gasosa, liquida e sdlida, e converge para a superficie do catalisador. A Figura
5 apresenta o perfil de concentragdo do reagente Ag) desde o interior da fase
gasosa até o interior da fase sdlida. As resisténcias a transferéncia de massa nos

filmes gasoso, liquido e L-S séo consideradas.

Figura 5 - Perfil de concentracéo do reagente A, nas fases gasosa, liquida e sdlida.
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Fonte: Silva, 2011.


https://pubs.acs.org/author/Roy%2C+Debdut

28

Os efeitos decorrentes abrangem para o reagente A acumulagées por
retencbes nas fases gasosa e liquida, conveccdes forcadas das fases gasosa e
liquida, dispersédo axial nas fases gasosa e liquida, transferéncia de massa gas-
liquido, gas-sélido, liquido-solido, difusdo intraparticular do reagente na fase solida,
adsorcao e reacao quimica na superficie do catalisador e dessorcéo.

A formulacdo da cinética do processo catalitico heterogéneo com vistas a
modelagem do comportamento da operacdo pode seguir duas abordagens. Uma
primeira, quase heterogénea, na qual os efeitos de transferéncia de massa e de
interacdo com catalisador compdem a expressdo da taxa de reacdo, e uma outra,
dita heterogénea, em que se isolam os efeitos de interacdo na superficie do
catalisador e se avaliam separadamente os efeitos de transferéncia de massa e
devidos aos escoamentos

Tomando como base o esquema da Figura 5, podem ser destacadas as duas
abordagens, expressando a taxa de reagao aparente (rasp, componente A):

> Abordagem pseudo-homogénea, com a taxa de reagdo raap = ras; associada
aos balancos de massa nas fases liquida e gasosa em escoamento, que
incluem os efeitos de transferéncia de massa, formulando a dinamica do
sistema,;

» Abordagem heterogénea, com a condi¢do de regime estacionario no contato
entre as fases, raap = Nag = NaL = Nats = ras; associada aos balangos de
massa nas fases liquida e gasosa em escoamento, formulando a dinamica do

sistema;

A avaliacdo do desempenho de reatores trifasicos, sob operacdo continua,
requer a associacao dos efeitos em ocorréncia nas fases fluidas e aqueles que
envolvem diretamente o catalisador.

Andlises realizadas com base nos resultados avaliados na entrada e em outras
posicoes do reator séo feitas por amostragens no interior das fases fluidas, ocorrem
segundo quantificacbes das concentracdes dos reagentes e produtos. Assim, a
elaboracdo de modelos para a formulacéo das citadas avaliacdes deve considerar o
conjunto completo das etapas, mas atingem consolidacdo por confrontagdo com o0s

resultados das amostragens nas fases fluidas.
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2.3 REATORES TRIFASICOS

Os reatores heterogéneos, com destaque para o0s sistemas cataliticos,
denominados reatores polifasicos, conduzem operacdes de processos que ocorrem
envolvendo reagfes quimicas entre componentes contidos em duas ou mais fases
da matéria (FOGLER, 2002). Nos reatores cataliticos bifdsicos ou trifasicos ha
participacdo de uma fase fluida, gasosa ou liquida, em contato com um catalisador
na fase solida. Na maioria das aplicagcbes, em processo trifasicos, as reacdes
ocorrem entre um gas reagente dissolvido e um liquido reagente, ambos na fase
liquida, e na presencga de um catalisador sélido.

Nos processos da industria quimica em geral, had tendéncia para o
desenvolvimento de processos cujas temperaturas e pressdes sejam as mais baixas
possiveis. E dentro dessa diretriz que se insere o uso de reatores trifasicos, os quais
sdo muitas vezes utilizados pela impossibilidade da operacdo ocorrer em fase
homogénea, que requeria elevacdes excessivas de temperatura ou pressao.

Lauwaert (2017) apresenta vantagens dos reatores trifasicos relacionadas a
presenca da fase liquida e as menores temperaturas operacionais utilizadas. Nestas
se incluem economia de energia; prevencao de perda de reagentes e/ou produtos;
perda de catalisador e/ou suporte; melhor seletividade; alta efetividade catalitica;

bom controle de temperatura e flexibilidade de projeto.

23.1 Tipos de reatores trifasicos

Os reatores trifasicos, com indicacao dos principais aspectos relacionados as
suas operacoes e considerando a adequacéao para determinadas reacdes 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 suspensao.

Os autores classificam os reatores trifdsicos em duas categorias principais de
acordo com o posicionamento do catalisador: reatores onde o catalisador solido esta
em suspensao e em movimento e reatores com leito de catalisador solido

estacionario
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Os principais reatores com sélido em movimento sdo: reator de leito de lama
agitado (‘slurry reactor’), reator coluna de bolhas e lama (‘bubble column slurry
reactor’) e reator de leito fluidizado trifasico (‘fluidized slurry reactor)).

Os principais reatores em que o0 solido encontram-se estacionario séo: reator
de leito fixo submerso com borbulhamento de gas e reator de leito gotejante (‘trickle
bed reactor)).

No que se refere aos reatores trifasicos, uma evolu¢cdo semelhante pode ser

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

Figura 6 - Tipos de reatores trifasicos
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Fonte: Adaptado pelo Autor de BOLESLAW, et al., 2017.

Segundo Santana et al. (2001), devido a natureza heterogénea de um sistema
trifasico, um grande namero 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 transferéncia
de massa, especialmente quando a difusdo intraparticular € consideravel, sao
comumente mais rapidas em reatores de lama que em reatores de leito estacionario.
O mesmo autor relata que além da transferéncia de massa, a taxa de reagéo é

também influenciada pela maneira como as fases gasosa e liquida escoam e
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interagem. S&o possiveis duas situacdes extremas: fluxo pistonado (‘plug-flow’) e
mistura perfeita (‘backmixing’).

De um modo geral, é possivel esquematizar uma progresséo baseada no modo
de operacao dos reatores que estabeleca uma evolucdo desde o leito fixo até o leito

fluidizado. Na Figura 7 mostra-se esta evolugdo para sistemas bifasicos gas-solido.

Figura 7 - Evolugéo operacional desde o leito fixo até o leito fluidizado.
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Aumento da velocidade superficial do gas
Fonte: Adaptado pelo Autor de Kunii e Levenspiel, 1999.

No que se refere aos reatores trifasicos, uma evolucao semelhante pode ser
destacada, incluindo desde o leito fixo do tipo gotejante até o sistema com leito de
lama (Figura 8).

Figura 8 — Evolugéo operacional desde o leito fixo do tipo gotejante até o sistema com leito de lama.
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Fonte: Medeiros et al, 2009.
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Detalhes de funcionamento dos sistemas trifasicos podem ser apresentados
em funcdo do modo operacional de suas fases fluidas, associadas a fase soélida
catalitica. Na sequéncia, estes aspectos estdo 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 liquida fluem de forma descendente através
de um leito estacionario de particulas de catalisador. A fase liquida flui na
forma de filme enquanto a fase gasosa flui ocupando o maior espago dentro
do reator, sendo dita fase continua.

» Reator Trifasico de Leito de Lama Agitado (Slurry Reactor), sistema
caracterizado por uma baixa razdo comprimento/diametro opera com
particulas de catalisador de cerca de 0,1 mm de didmetro com concentracao
na ordem de até 10% em massa do liquido, sendo mantidas em suspenséao
na fase liquida por meio de agitacdo mecanica ou, simplesmente, pelo
borbulhamento do gés.

» Reator Trifasico Coluna de Bolhas com Leito de Lama: funciona com
particulas suspensas por turbuléncia 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
0S reatores mecanicamente agitados, e em particular a razéo
comprimento/diametro é bem maior.

» Reator Trifasico de Leito Fluidizado: opera com as particulas suspensas
devido ao movimento ascendente de ambas as fases, gasosa e liquida. O
tamanho das particulas é maior quando comparado a reatores do tipo coluna
de bolhas, de modo a permitir uma velocidade superficial razoavel do liquido.
A velocidade de ascensao do liquido deve ser menor do que a velocidade
terminal das particulas, a fim de evitar o arraste destas particulas para fora do

reator.

No caso particular do reator de leito fluidizado trifasico, que se aplica no
presente desenvolvimento, os principais modos de operacao estao esquematizados

na figura 9.
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Trés regides distintas s&o identificadas na operacdo do RLFT, e estéao
mostradas no esquema acima de acordo com 0s seguintes posicionamento das
fases: gas, liquido e do catalisador: regido do distribuidor, regido de leito fluidizado, e

uma regido bifasica superior quase sem catalisador.

Figura 9 - Modos de operacao dos reatores de leito fluidizado trifasico.
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Fonte: PAN et al., 2016.

A regido do distribuidor corresponde aquela que esta imediatamente acima do
distribuidor gas-liquido, onde pode ocorrer a formacdo de jorros de gas. O
comportamento hidrodindmico nessa regiao € influenciado pelo tipo de distribuidor e
pelas propriedades da mistura liquido-sélido. A regido de leito fluidizado,
propriamente dita, inclui a maior por¢do do leito, e o seu comportamento varia
grandemente com as condicfes de operacdo. Entretanto, para uma dada condicdo
de operacdo, as variacdes axiais nas propriedades de transporte sdo minimas. A
regido bifasica contém apenas particulas oriundas da regido de leito fluidizado,
sendo os limites entre essas duas regibes bem mais visiveis para sistemas com

particulas grandes e/ou densas.

2.3.2 Vantagens e desvantagens dos reatores trifasicos
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Nos processos da industria quimica, em geral, temperaturas baixas sao
desejaveis, havendo uma forte tendéncia para o desenvolvimento de processos
cujas temperaturas e pressdes sejam as mais baixas possiveis. E dentro dessa
diretriz que se insere 0 uso de reatores trifasicos (0s quais muitas vezes sao
utilizados pela impossibilidade da operacdo em fase homogénea, que requereria
elevacOes excessivas de temperatura ou pressao para a manutencdo de todos os
reagentes numa mesma fase).

Salmi et al., (2000) apresentam as seguintes vantagens dos reatores trifasicos
fluidizados relacionadas a presenca da fase liquida e as menores temperaturas
operacionais utilizadas:

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

(2) Prevencao de perda de reagentes e/ou produtos termossensiveis (0 que é
de grande importancia na industria de alimentos);

(3) Prevencdo de perda de catalisador e/ou suporte (muito importante,
sobretudo, em sistemas de reacdo enzimatica);

(4) Melhor seletividade (devido a eliminacdo de reacfes laterais pela acao
dissolvente do liquido e & manutencao de temperaturas mais baixas);

(5) Alta efetividade catalitica (devido a possibilidade de serem utilizadas
particulas de catalisador de dimensfes bem reduzidas);

(6) Melhor controle de temperatura, com a eliminacdo de pontos quentes
(gracas as maiores capacidades calorificas e condutividade térmica da fase liquida);

(7) Flexibilidade de projeto (‘design’), permitindo maior liberdade na escolha
das configuracdes geométricas e dos parametros de operacao.

Como principais desvantagens dos reatores trifasicos, podem ser destacados:

(1) O aumento da resisténcia a transferéncia de massa (devido sobretudo as
baixas difusividades em liquidos);

(2) O decréscimo da taxa de reacdo (devido as temperaturas menores
utilizadas e aos baixos niveis de concentracdo de algumas espécies reagentes, por

causa da baixa solubilidade destas na fase liquida).
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3 METODOLOGIA E MODELAGEM DE PROCESSO TRIFASICO EM
REATOR DE LEITO FLUIDIZADO TRIFASICO

A modelagem dos processos cataliticos trifasicos em sistema gas-liquido-solido
envolve um certo nimero de fatores que participam direta e indiretamente das
reagles, tais como: transferéncia de massa gas-liquido, gas-solido e liquido-sélido,
retencdo da fase gasosa, dispersdo da fase gasosa, retencdo da fase liquida,
dispersdo da fase liquida, resisténcias difusivas no sélido, porosidade interna e
externa (SILVA e ABREU, 2012).

Os componentes presentes no sistema trifasico reativo seguem uma sequéncia
de etapas do processo no reator, isto €, o reagente gasoso € introduzido na fase
gasosa, entra na fase liquida por transferéncia de massa, dissolvendo-se nesta e,
juntamente com o reagente da fase liquida, € consumido pela fase sélida. Sendo

assim, considerou-se uma reacao quimica geral da seguinte forma:

catalisador(s)
Ag + By >Po 1)

A formulacdo do modelo foi introduzida por um balanco de massa em um
elemento diferencial de volume do reator (Figura 10), considerando que a fase
gasosa € o ar atmosférico, e que estao presentes na fase liquida oxigénio dissolvido,
lignina e produtos das reagdes de oxidagéo.

De modo geral, os balancos de massa dos componentes da fase gasosa e da
fase liquida em contato com o catalisador fluidizado fornecem as equac¢des do
modelo que foram adotadas para o calculo do reator de leito fluidizado trifasico.

Referente ao processo de oxidacao catalitica das solucdes alcalinas da lignina
operada em um reator cilindrico trifasico de leito fluidizado, foi indicado, inicialmente,
o modo de operacdo do sistema, que consistiu em um leito em corrente fluida
ascendente composto pela solucdo contendo o catalisador particulado em
suspensao, junto com o qual ascende uma corrente do gas oxigénio. Os fluidos
foram alimentados conjuntamente na base do cilindro e escoam descarregando na
parte superior. O gas escapa através da secdo transversal da tampa do reator,
enquanto o liquido transborda pelas laterais posicionadas na sec¢éo logo abaixo das

citadas etapas.
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Figura 10 - Reator trifasico de leito fluidizado
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Na operacdo, as fases fluidas escoaram com os elementos de fluido, podendo
se deslocar de modo pistonado e sob efeitos axial e radial de difuséo, conveccgéao e
mistura, 0s quais se identificaram em conjunto como efeitos de dispersdo. Em
consequéncia do modo de operacdo e das condicbes adotadas podem ocorrer

acumulacdes das fases fluidas no interior do reator.

3.1 AVALIACAO FENMENOLOGICA E HIPOTESES DO PROCESSO
CATALITICO CONTINUO

Os aspectos envolvidos na operacdo de um processo gas-liquido-sélido
(catalisador) caracterizam as bases para sua avaliacdo quantitativa, sendo
detalhados através das caracteristicas dos fenbmenos que se desenvolvem nas
diferentes fases envolvidas.

Referente ao processo de oxidacdo catalitica das solu¢Bes alcalinas da lignina
operada em um reator cilindrico trifasico de leito fluidizado, esta indicado
inicialmente o modo de operacgéo do sistema, que consiste em um leito em corrente
fluida ascendente composto pela solugdo contendo o catalisador particulado em
suspensao, e junto com o qual ascende uma corrente do gas oxigénio. Os fluidos
séo alimentados conjuntamente na base do cilindro e escoam descarregando na

parte superior, 0 gas escapa atraveés da secdo transversal da tampa do reator,
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enquanto o liquido transborda pelas laterais posicionadas na secao logo abaixo das
citadas etapas.

Na operacédo as fases fluidas escoam com os elementos de fluido podendo se
deslocar de modo pistonado e sob efeitos axial e radial de difusdo, conveccao e
mistura, os quais se identificam em conjunto como efeitos de dispersdo. Em
consequéncia do modo de operacdo e das condi¢cdes postas em préatica podem
ocorrer acumulacdes das fases fluidas no interior do reator.

O oxigénio sob pressao se transfere do gas para a solucdo onde se dissolve e
segue para a superficie das particulas do catalisador molhadas como liquido. A
solucéo de lignina molha as particulas do catalisador e permite a transferéncia das
moléculas de lignina para a superficie

As interacOes reacionais ocorrem na superficie das particulas do catalisador,
onde ocorrem o0s acessos do oxigénio dissolvido no liquido e a lignina da solucéo.
Na superficie os dois componentes adsorvem e quando posicionados nos sitios
ativos do catalisador reagem e conduzem a formacao dos produtos.

Os produtos formados na superficie das particulas do catalisador, resultantes da
oxidacdo (aldeidos arométicos) se dissolvem e migram para a fase liquida em
escoamento. De modo analogo, os reagentes residuais, o oxigénio e a lignina,
migram e retornam as suas fases em escoamento.

Considerando os efeitos acima descritos procedeu-se a modelagem matematica
do processo catalitico de oxidacédo da lignina em reator continuo de leito fluidizado
trifasico. Nesta direcao, foram aplicados os balancos de massa formulados no tépico
Fundamentos, 0s quais mostraram como resultados as equacgdes diferenciais de
balanco de massa para o0s reagentes (oxigénio, lignina) e produtos (aldeidos

aromaticos).

3.2 EQUACOES DE MODELO E SIMULACAO EM REGIME ESTACIONARIO
E DINAMICO

Os balancos de massa dos componentes, reagente ou produto, foram
efetuados sobre um elemento diferencial do leito fluidizado que contém catalisador
de paladio suportado em y-alumina, mantido em suspenséo na solucdo de lignina
onde se tem borbulhamento do gas oxigénio. As equagfes diferenciais e respectivas

condic¢des iniciais e de contorno para cada fase se apresentam em suas formulacdes
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gerais, especificadas para as operacdes em regimes transiente e estacionario. A
base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersao axial aplicado ao

sistema trifasico envolveu as seguintes consideracoes:

» Fluxo continuo concorrente da fase dispersa (gas) e fase continua (lama);

» As resisténcias a transferéncia de massa gas-liquido e liquido-solido sé&o
descritas pela teoria dos dois filmes;

» A resisténcia difusiva intraparticular foi considerada desprezivel, estimada
através do fator de efetividade interno do catalisador, que em funcdo do modulo
de Thiele foi praticamente unitéria, tendo em vista as dimensdes reduzidas das
particulas do catalisador;

» A reacdo na superficie do catalisador teve sua cinética intrinseca descrita
segundo o0 modelo adotado por Sales (2001);

» O transporte de massa na dire¢ao axial foi por convecgéo e dispersao axial;

» O sistema foi considerado, sem gradientes de temperatura no grao catalitico,
assim como no reator;

» A pressdo de vapor da fase continua (lama) foi desprezivel, comparada a

pressao exercida pelo agente oxidante (ar atmosférico).

A formulacdo do modelo é introduzida efetuando-se um balanco de massa em
um elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa € o ar
atmosférico, e que estdo presentes na fase liquida oxigénio dissolvido, lignina, e
produtos das reacdes de oxidacdo. As equacdes de balanco assim se estabelecem:

3.2.1 Equacbes de balanco em regime estacionario

» Balanco de massa para o oxigénio na fase gasosa

; dng,oz (2) B 4Qg ng'oz (2) ~ Cg,oz (2)
9O (gz? rd?  dz et H

- C,Oyoz (z)} =0
(2)

CondicGes iniciais e de contornos: C,, (z,t=0)| =0; para qualquer posicao z,

no interior do reator.
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dcC,. (Z) 4Q
Dax,g gdoz |z:0‘ = ﬂdjz [Cg,oz (Z)|z:0‘ _Cgo,oz] @)
ng,Oz (2) _
dz | | )

» Balanco de massa do oxigénio na fase liquida

d°Co (@ 4Q dCo(@ | {Cg,oz(z)
gl gl

€0 dz? ”dcz dz H _C/;,oz (Z)}_kusar,oz [C/:,oz (Z)_Cs,oz (Z)JZO

5)
CondicGes iniciais e de contornos:C, , (z,t=0)| =0 para qualquer posi¢éo z,

no interior do reator;

dCx (@) (Z) 4Q
ax, ¢ — |‘z:0‘ :—‘2 Cﬂ,o2 (Z)|z:0> _CﬂO,OZ (Z)
dz 7d; [ J (6)
dCé’,Oz (Z) — O (7)
dz | |

» Balanco de massa da Lignina na fase liquida

d*c,,.(z) 4Q, dC,,.(z
54D3X4 /,uzg( )_ Qxf /,/,lg( )—k, Sa/S[C[/ig(z)_cs/ig(z)}zo
’ dz 7Z'dC dz T ' ' (8)

Condigoes iniciais e de Contornos:C, (z,t=0)| =0; para qualquer posic¢éo z,

no interior do reator;

dc, . 4Q,
Dax/’#(z) = ng C..is(2) ~Crog(2)
G |20 gt | Co@]; g ~Coons ©)
dCtz,Iig(Z) =0
dz |, (10)

» Balanco de massa para os aldeidos (A)



40

d {Dax , dC’vA(Z)} 40,80 [Ca@)=Con (@ ]~[KCiy (DCo,, () —KiCa(2IC, ()] =0

dz rd?  dz
(11)

Condigoes iniciais e de contorno: C,,(z,t=0)|=0, para qualquer posicao z, no

interior do reator;

dC, A(2) 4
D, A dA | 3@ [Ca@)],0 ~Cion@]
z z=0 7l (12)
dC,.(79)|
dz | (13)
3.2.2 Equacbes de balanco em regime transiente

» Balanco de Massa do Oxigénio na fase gasosa

GCQVOZ (Z,t) _ ﬁ D GCg,oz (Zat) _ 4Qg aCg,Oz (Z’t) _ k CQO2 (Z’t) —C (Z t)
2 =& ax,g 2 9.079,¢ 1,0, \"1
ot oz 674 7d; oz H (14)
Condicdes inicias e de Contorno:
oC,, (z,1) 4Q
ax,g : c(;z I = ”dg |:Cg,02 (Z't)|z:o- _Cgo,oj ; Cyo, (Z)|t=0 =Cy0,0
7=0" c (15)
oCyo, () _o (16)
oz oL
» Balanco de Massa do Oxigénio na fase liquida
aC,, (z,t aC,, (z,t 0C,, (z,t C,o(zt
o e O, TrettD ] 49 e 0Dy o 150 80 ¢
ot 0z oz 7d; oz H s (17)
Condicoes inicias e de Contorno:
oC, . (z,1) 4Q,
ax, ¢ (;Z |20A = ”dcé I:C/,o2 (z,1) 2=0' _Cro,oj ; Ca,oz (Z)|t:0 = C{:,oz,o

(18)
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oC,,, (zt)

—0; 19
oz |, o (19)
» Balanco de massa da Lignina na fase liquida
oC,,(zt) o oC, (1) | 4Q oC,;,(z,1)
#_&; E|:Dax/ Iagz :| - ﬂ'dcz Iagz _k(,sal:,s |:C1f,|ig (Z,t) _Ct’,lig (th):' - krcligCO2 (Z,t)
(20)

Condicdes iniciais e de contorno: C,, (zt =0)| =0, para qualquer posi¢éo z, no
interior do reator;

aC, (2,1 4Q, _
ax, fig Ia+ 7=0" :ﬂ__dcz[ci’,lig (Z,t) 2=0" _Cm,ng (th)]- C/ig (Z)|t:0 :Cl'ig,O (21)
oC,(z,)|
5 =
S (22)

» Balanco de massa da Vanilina na fase liquida

oC, .. (Z,1 oC, .. (z,t oC, . (2,1
5 o )_SQ[DW van ( )}_4@ wan (21)

=g, -k, .a,,|C, .z 1)-C, .. (2,t) =K, ,(z,1) |-
5 - 2 | Twor KR Cam@D-Con@t) ke, (28]

kvan,// [C//,Iig (Z’t)c//,van (Z’t)] - kvan |:Cﬁ,van (Z’t)cf,o2 (Z’t):l

(23)
Condicdes inicias e de Contorno:
aC, t
D, L@Vl _8re o[ Com@t] Com(@| . =0
" 62 Z:0+ ﬂ'dc B ' ' Z:0+ (24)
aCr,van (Z't) —0; (25)
oz

z=L
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» Balanco de massa do Siringaldeido na fase liquida

oC, g (z,1) 0 OC, g (z,t) | 4Q, C, & (z.1)
g,, — = S/ Dax / - 2
ot oz 0z 7d; oz

Keg.1[ Crsg (Z1)C, 55 (2.1) | —key [ C 5 (2.)C, 6 (2.1)]

- kr,sar,s |:C1’,5g (Z,t) - Cs,Sg (Z,t)] -

(26)
Condicdes inicias e de Contorno:
oC,q,(z,1) 4Q, _
=0 Tl a0l Cos@D] Cau@,_ =0
oz oL
» Balanco de massa do p-hidroxibenzaldeido
oC, ,(z,1) o oC, (z,t) | 4Q, oC, (z,1)
g gt =8"§{DW gz }_ md? gz _k"vsa’vs[C’*P(Z’t)_c&p(z’t)]_
K,.[C.,(@z1C, (z.0)]-k,[C,,(@1C,, (2.1)] (29)
Condicdes inicias e de Contorno:
aC,(zt) _4Q
] — ¢ _ . C :O
|, " warl OV G s o], g, (30)
GC,VP (Z,t) :O, (31)
oz L
3.3 METODOS DE SOLUCAO DAS EQUACOES DIFERENCIAIS

As equacdes presentes na sec¢do 3.2 sao bem complexas e para se possivel
resolvé-las de uma forma &gil métodos numéricos precisam ser utilizados. Desta
forma, a presente secdo detalhard os métodos de Runge-Kutta e Coupled Integral
Equation Approach, que foram utilizados na solugcdo do modelo matemético

proposto.



43

3.3.1 Método de solucado das equacdes — Método de Runge-Kutta

Os métodos de Runge-Kutta sdo amplamente usados para solucbes de
equacodes diferenciais. O método define que a modificacdo dos valores da variavel
dependente da etapa de calculo em questédo, sendo dada por uma média ponderada
de variacdes desta varidvel, calculadas com avaliagbes diferentes da funcéo
derivada (PINTO & LAGE, 2001).

O esquema explicito descrito por Finlayson (1980) envolve avaliagbes da

derivada em pontos entre x; e X;;:1. A forma geral € dada por:

yi+1 = yi + n%_ankn (32)
Com
k :(xi “chy, +”_iiankj) (33)
j=
c,=0 (34)

E expandindo f e y em uma série de Taylor

2

yi+1=yi+yih+zy"+... (35)
Yi’ = fi (36)
Yi —(a"'@)IJ—(fx"'ﬁy)i (37)

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

2

. h
yi+1=yi+yif +?(fx+ ffy)i+"' (38)

Repete-se este procedimento para avaliagao dos valores de k.
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k, =hf (x,y.)=hf. (39)

k, =hf (X +CN, ¥, +a,k,) =hf, + W[ ¢, (), +a, (), f; ]+... (40)
Substituindo as equacdes (39) e (40) na equacéao (32) tem-se

Vi = Y +Whf +wohf, +w,h?(c, f, +a, ff)), +... (41)

Comparando as equacdes (41) e (38), sdo idénticas se as condi¢des seguintes

forem satisfeitas:

W, +W, +..+W, =1

W,a, +...=0,5 (42)
w,C, +...=0,5
Para n igual a 2 tem-se
W, +w, =1
w,c, =0,5 (43)
C, =8y

Especificando c, entdo encontram-se az;, W, € w;. Com ¢, = 0,5 tem-se o

método de Runge-Kutta de segunda ordem.

yi+1:yi+h;f(Xi*‘%h,yi"‘%hfiJ (44)

Um dos métodos mais usados para integracdo de equacbes diferenciais
ordinarias € o método de Runge-Kutta de quarta ordem que € fornecido a seguir por
(PINTO; LAGE, 2001).
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Yiia =i +%(K1 +2K, +2K; +K,)

K, =hf(x,y;)
h K

K,=hf| x +—,y, +—=2 45

2 (I 2 y| Zj ( )
h K

K,=hf| x+=,y, +—%

3 (I 2 yl 2)

K, =hf(x, +h,y, +K,)

3.3.2 Método de solucdo das equacdes no regime transiente

Para resolver a modelagem matematica das equacdes dos balancos de massa
juntamente com as condicfes de contornos, foi adotada a formulacdo matematica
Coupled Integral Equations Approach (CIEA) que transforma as equacdes
diferenciais parciais (EDPs) em equacdes diferenciais ordinarias (EDOs), sendo
possivel reduzir o numero de varidveis independentes sem a perda total de
informacBes da varidvel eliminada da equacdo. Esse tipo de abordagem é
interessante para a engenharia devido a sua simplicidade e apresentacao, tendo
resultados mais precisos e com erros menores do que outros métodos
convencionais, em menor tempo de simulacdo (CORREA; COTTA, 1998; SPHAIER;
JURUMENHA, 2012).

Essa metodologia foi originalmente desenvolvida por Hermite (1878) e
apresentado pela primeira vez por Menning et al.,(1983). Sua aplicacdo ja se
estende em diversas andlises de transferéncia de calor e/ou massa, como 0s
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 redugédo, Hermite utilizou uma forma de aproximar uma
integral baseada nos valores do integrando e suas derivadas nos limites de

integragéo, sob a seguinte forma:

X

i o B
[ y(x)dx = EOCUV&) - goouygu) (46)

Xia
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Sendo y(x) e sua derivada y(v)(X) sdo definidas para todo x € (X.1, xi). Além
disso, assume-se que os valores numéricos de y(v)(Xi.1) = yi1(v) parav =0,1,2,3...,a
e y(v)(x) =y; (v) para v = 0,1,2,3,..., B estdo disponiveis nos pontos finais dos
intervalos. Por outro lado, a integral de y(x) é expressa como combinacao linear de
y(xi-1), y(xi) =yi.1(v) e suas derivadas, y(v)(xi.1) sdo da ordem v = a e y(v)(x) sdo da
ordem de v = B. Sendo assim, chamada de aproximacdo H,p. A expressao

resultante para essa aproximacao, € dada por:

f y()dx = >C, (. Py + %CU (o, B)(=D)°h{y ™ + O(hy*P*2) (47)
-1 v=0 v=0

Na qual:

hi=Xj —Xi (48)

(a+D)!(a+b+1-v)!
(v+D)N(a—v)(a+p+2)!

C,(onp) = (49)

Para este trabalho, as aproximacdes Hpo € H;; foram consideradas e estdo
descritas nas equacodes abaixo:

Hoo = J'(?f(x) dx = g[f 0)+f(h)] (50)

2
Hy, — [P (x) dx =2[f(0) +f(L)] +2—2[f'(x) +1(0)] (51)

Correspondem a regra trapezoidal jA conhecida e a regra de integracdo
trapezoidal corrigida respectivamente.

Para a obtencdo dos resultados foi utilizada uma plataforma computacional
Intel i7, 6GB de memoéria RAM e 1T de HD do Laboratdrio de Tecnologia Energética
e Ambiental (LATEA) da UPE-POLI. Portanto, foi desenvolvido um codigo em
linguagem de programacdo FORTRAN 90/95, para a solugdo do sistema de
equacdes diferenciais ordinarias, resultante da aplicacdo das aproximacdes de
Hermite Hoo € Hi 1 nas equacdes do modelo fenomenologico para a oxidagdo umida
da lignina em reator de leito fluidizado trifasico.

A Técnica da Transformada Integral € utilizada, como uma metodologia de
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solucdo de equacdes diferenciais parciais. Os passos basicos para a aplicacdo da
CIEA sao:

Figura 11 — Técnicas CIEA
TECNICA DAS EQUACOES INTEGRAIS ACOPLADAS(CIEA)

v

Integrais de Hermite

v

Varias aproximacoes
Aproximacdes Hy 1/Ho o | arbitrarias
* s | e doapine:
Condicdes de contornos P g

v

Obter: F(L,t) e F(0,t)

¢

. L
Aplicar .[D dz na

equagao geral

¢

Usar as defini¢Oes da
CIEA

¢

Obter a EDO

¢

Métodos para resolucgéo
das EDO’S

¢

v | v

Runge Kutta Outros métodos
Método de Euler

v

Obter os graficos

Fonte: O Autor, 2018.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

A oxidacdo da lignina alcalina com o oxigénio molecular e em presenca do
catalisador de paladio teve as bases de seu processamento estabelecidas por Sales
(2001), segundo pesquisa e tese realizadas no LPC da UFPE, tomando como
sustentacdo uma proposta de mecanismo simplificado e proporcionando a cinética
de producéo de aldeidos aromaticos.

Visto que se busca desenvolver um processo de valorizagdo da lignina da
biomassa, cuja disponibilidade é elevada (biomassa, licor negro do papel.), objetiva-
se nesta pesquisa 0 escalonamento da producdo dos seus derivados oxidados.
Neste sentido, foram empreendidos esforcos de predicdo do comportamento
operacional da oxidacao continua em reator de leito fluidizado trifasico.

Para tal fim, recorre-se inicialmente a consolidacdo das transformacdes
quimicas envolvidas. Entdo, sdo bem estabelecidas expressdes das taxas de
consumo da lignina e da producédo dos aldeidos derivados, desenvolvidas com
bases experimentais. Estas séo utilizadas na formulacdo dos balancos de massa

que representam a operacao do reator.

4.1 AVALIACAO CINETICA DO PROCESSO DA OXIDACAO UMIDA DA
LIGNINA

Os efeitos cinético-quimicos que exercerao influéncia sobre o comportamento
operacional do processo de oxidacao estao desde ja representados pelas ordens de
grandeza das constantes de velocidade das etapas indicadas pelo mecanismo de
oxidacdo da lignina e contidas nas taxas de reagdo. Assim, na presente sequéncia
estd apresentado na Figura 12 o mecanismo do processo, com destaque para as
etapas de reacdo e suas identificacdes para fins da cinética. Na Tabela 3 estédo
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 oxidac&o catalitica da lignina.

Fonte: Adaptado pelo autor de Sales, 2001.

Tabela 3 — Valores das constantes de velocidade para rea¢do catalitica segundo o modelo cinético de
primeira ordem para a producao de aldeidos aromaticos, a uma pressao parcial de oxigénio de 5,0
bar e presséo total de 20bar

Aldeidos Aromaticos K x 10° (min™)
373K 393K 413K
Lignina k. 5,39 11,60 23,50
Vanilina Ky 0,53 2,08 3,83
Ky 23,28 28,73 31,93
Siringaldeido Kis 1,93 7,93 15,00
Ks 70,30 127,0 216,7
p-Hidroxibenzaldeido Kip 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 trés

temperaturas de reacéo foi aplicada a lei de Arrhenius, k = Ae_E%T resultando nas

expressdes de velocidade de reacdo das etapas, constando na tabela 4 suas
dependéncias com a concentracao e a temperatura.

Tabela 4 — Taxas de reagdo da oxidagdo da lignina e aldeidos.
Condicdes: cat. Pd (2,85 % massa)/y-Al,O3, 373 — 413 K, 4,0 bar (Oy).

COMPONENTE TAXA DE REACAO (MMOL.H™.L™)
LIGNINA r,=1175exp(—43,76/ RT)C_
VANILINA r, =2,12exp(—63,64/ RT)C, —28,82exp(-10,15/ RT)C,
SIRINGALDEIDO r, =7,99exp(-66,04/ RT)C, —128,41exp(-35,97/ RT)C,
P-HIDROXIBENZALDEIDO r, =1,44exp(-64,11/ RT)C, —9,08exp(—43,62/ RT)C,

Fonte: O Autor, 2018.

Uma analise do comportamento cinético do processo pode ser realizada com
base nos dados fornecidos, os quais foram obtidos em regime quimico de
funcionamento das reacoes (reator de leito de lama descontinuo), mas podendo ser

aplicados nas condi¢cdes da operacédo em reator de leito fluidizado trifasico.
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Deste modo, constata-se que o consumo da lignina ocorre para produzir

vanilina mais rapidamente e com seletividade cinética S :( %k
' L

]xloo;i:v,s,p ,
de 17,3%

No entanto, os aldeidos sdo também oxidados, o que faz baixar suas
concentracfes no meio de reacdo. Assim, a combinacdo da obtencdo a partir da
lignina (Kry, Kis, kip) € do consumo consecutivo via oxidagao (ky, ks, kp) para acidos
resulta em seletividade de producao do processo.

As razfes entre constantes de velocidade para cada aldeido quantificam as

seletividades de producao (Spi = X K ] gue se relacionam na ordem: (kv/kpy ,KgKis,

Ko/KLp), @s quais evoluem de a 70° C para 90° C na seguinte sequéncia: S¢y = 43,9 >
Scs =36,4>Sp =7,8.

4.2 EQUACOES DE BALANCO DOS COMPONENTES DO PROCESSO DE
OXIDACAO UMIDA CATALITICA DA LIGNINA EM REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO TRIFASICO

Foram elaborados balancos de massa para os componentes lignina, oxigénio
e aldeidos arométicos resultando as equacbes diferenciais gerais em regime
transiente a seguir formuladas. As hipéteses base para a modelagem estédo
descritas na sec¢éo referente a Metodologia.

421 Equacbes de balanco gerais em regime transiente

» Balanco de massa para o oxigénio na fase gasosa;

) oCuo (1) 0 {D oCy o, (z,t)} 4Q, aCyo k {ngoz (z,1)
ax,g gt

= — -C t 52
g at gg az az ﬂ_dcz az H I,OZ(Z ):| ( )

Condigbes inicias e de Contorno: C,, (z,t =0)| =0 ; para qualquer posicao z,

no interior do reator;
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Cyo, (21)] _4Q |
Dy 9‘(332 3 — ndg [ Cyo, ( ’t)z:o- —ngoz_o}, (53)

=0; (54)

» Balanco de massa de para o oxigénio na fase liquida;

oC,, (z,1) 0 oC,, (z,t) | 4Q oC,, C,o(z,0)
8/+= Dax(' = - vz-gl' g/ —

a oz xd? o H

- “Con) 69

Condicdes inicias e de Contorno: C,,Oz(z,t=0)| =0; para qualquer posicao z,

no interior do reator;

oC,0,(zt)]  _4Q, .
Do — TR [ Coo, (1), —Cﬁyozlo}, (56)
aC, o, (zt) o 57)
oz |, ’

» Balanco de massa para a lignina;

K2, [ C g (2.) = C, g ]K,Cg (2. Co (2,1)

£ 8Cf,,f,ig(z't) :g,g D ‘aCM’ig (th) _ 4Q aCl:,fig
ot ‘ozl M & zd? oz

(58)

Condigdes inicias e de Contorno: C,‘,ig(z,t=0)| =0; para qualquer posic¢éao z, no

interior do reator;

aC, i, (z:t) 4Q, _
ax,’ [# » = ndé |: Cl;,l;ig (Z’t)L:O- _Cff,x:ig.o] (59)
oC, 4. (2.1) o (60)
oz L ’
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» Balanco de massa de para os para os aldeidos (A);

Ky 2y, [C,a(2,1) —C, A (2,) ] K,C,y (2.)Cy (2,1)

&

oC,.(z,t) _ 0 b oC,A(z,t) | 4Q, oC, A(z,1)
ot ‘ozl Y @ rd? oz

(61)

Condicdes inicias e de Contorno: C,,A(z,t=0)| =0; para qualquer posicao z, no

interior do reator;

Coa (2 _4Q
» fgz | :nd;[c”"*' (ZI)LZO-_CAA..O} (62)
z=0" ¢
oC,, (zt
~ (21) =0; (63)
0z
z=L
Sendo A, = vanilina, siringaldeido ou p-hidroxibenzaldeido
4.3 SOLUCOES DAS EQUACOES DE MODELO E SIMULACAO DO

PROCESSO EM REGIME ESTACIONARIO

Na elaboracdo da avaliacdo do processo de oxidacdo da lignina através das
simulacdes obtidas via solucbes das equacfes de balanco de massa séo efetuadas
analises do comportamento das opera¢fes segundo os perfis estacionarios dos
reagentes e produtos e sob os efeitos das vazbées do gas e do liquido e da

temperatura.

4.3.1 Avaliac@es preliminares da simulacéao

A titulo de avaliacdo preliminar dos dominios das variaveis operacionais
temperatura e vazao foram introduzidas condi¢des limites de operacdo para testes
das simulacdes. Nas condicbes mais brandas de 373 K e 5 L/h e mais elevadas de
393 K e 10L/h foram feitas as primeiras avaliacbes da operacionalidade do modelo
em regime estacionario, simulando-se os perfis do oxigénio e da lignina.

Os reagentes lignina e oxigénio apresentam perfis decrescentes ao longo do

eixo vertical do reator (Figuras 13 e 14). Nas duas vazbes de operacédo e nas duas
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temperaturas praticadas sdo atingidos niveis baixos de concentracdo, os quais sao
mantidos aproximadamente em 70% do comprimento total (0,7 z/L) do reator. Desta
maneira, sao obtidas conversdes meédias de cerca de 60% para a lignina e 67% para
0 oxigénio, mantidas desde o meio do reator até a saida. Este aspecto observado
para os perfis permite indicar que o reator pode ser operado com a metade de sua

altura.
Figura 13 - Perfil de concentracao da lignina. Efeito da vazéo da fase liquida.

Condig¢des:Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina , Py=20 bar , C, o = 30,0 mmol/L, pH(meio) =8-9.

—~~

2 0.30 0.30
= ——T=393K |

E Q, =10L/

8 0.251 ——T=373K [0.25
el Q =5L

3

8 0.20 -0.20
@

<

@

£

£ 0.151 H0.15
©

o

3

g 010 T T T T T T T T T 010
O 00 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

comprimento do reator (z/L)

Fonte: O Autor, 2018.

Figura 14 - Perfil de concentracdo do oxigénio na fase gasosa. Efeito da vazéo da fase liquida e da
temperatura. Condi¢Bes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina a 373 K, Py,=20bar ,Co,4 = 0,21 (%wV),

pH(meio) =8-9.

0.217 0.21
S —— T=393K
2 0.18- Q.=10Lh }0.18
s T = 373K
S 0.15- Q.,=5Lh F0.15
S
& 0.12- -0.12
o
@®©
< 0.09- -0.09
o
]
T 0.06- 0.06
O
&
O 0.03 : : : : 0.03

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

comprimento do reator (z/L)
Fonte: O Autor, 2018.
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O oxigénio fornecido pela fase gasosa supre a fase liquida dissolvendo-se e se
transferindo nela (Figura 15). No decorrer da passagem da fase liquida mais
oxigénio se dissolve e é utilizado para reagir com lignina e aldeidos sobre o
catalisador, havendo um decréscimo de sua concentracdo (0,13 mmol/L) desde a
entrada do reator até 70% do seu comprimento, a partir de onde se mantém
constante até a saida. Na maior das vazdes de operacdo e a 393 K mais oxigénio
desapareceu da fase liquida, o que deveu-se a ocorréncia de uma menor resisténcia
a transferéncia de massa e ao efeito cinético mais pronunciado no contato com o

catalisador.

Figura 15 - Perfil de concentracdo do oxigénio na fase liquida. Efeito da vazéo da fase liquida e da
temperatura. Condi¢Bes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina a 373 K,Pt=20bar,Cy, = 0,21mmol.L™,

pH(meio) =8-9.

0.21 0.21
~ —— T=393K
S 0.18- Q =10Ll/h }o.18
£ —— T=373K
= 0.15 Q =5Lh }0.15
S
>
= 0.12 0.12
(]
2]
8
s 0.09- -0.09
c
ON
2 0.06- -0.06
e]
£ 0.03 . : . : 0.03
o 00 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

comprimento do reator (z/L)
Fonte: O Autor, 2018.
4.3.2 AvaliacBes em regime estacionario com o efeito da vazao liquida

Confirmada a viabilidade da utilizacdo do modelo no dominio das variaveis
temperatura e vazao, foi elaborada a simulacdo nos dominios aplicados por Sales
(2001), de modo a se proceder validagoes.

Nas Figuras 16 e 17 estéo representados os perfis de concentracdo da vanilina
no RLFT, respectivamente nas temperaturas de 373 K e 393 K. Em cada operagéao
foi avaliado o efeito do parametro operacional vazao da fase liquida.

Validacbes das predicdbes do modelo sdo feitas através dos perfis estéo
formulados por simulagdo e comparados aos perfis experimentais obtidos nas duas
vazOes de 5 L/h e 10 L/h (SALES, 2001).
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Figura 16 — Perfil de concentracdo da vanilina. Validacdo do modelo. Efeito da vazéo da fase liquida.
Condiges: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina a 373 K, Po,=5,0 bar, pH(meio) =8 -9.

45 4.5
—~ 36 = _3.6
= .4 Py
S ®
£
£ 271 L 2.7
s
Z 4al I
g 1.8 —'—QL:3L/h 1.8
g o~ —+— Modelo Proposto

_ -—Q =4Lh . p _ _
S 0.9 ontos experimentais | g g
15 ——Q=6Llh Q =5Lh
0.0 Q =7Lh T =373K 00
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

comprimento do reator (z/L)
Fonte: O Autor, 2018.

Figura 17 - Perfil de concentracdo da vanilina. Validagdo do modelo. Efeito da vaz&o da fase liquida.
Condicdes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina a 393 K, Pg,=5,0bar , pH(meio) =8 - 9.

4.0 4.0
T 3.2- e . 3.2
©
E 4
€ 24] L 2.4
CB 4
£
E
S 161 1.6
3 —+—Q=8lh — = — Modelo Proposto
S 8- —+-—Q,=9Llh ® Pontos experimentais| ; g
8 Q =11l/h Q =10L/h

—_— = T =393K
0.0 . (?' 12- L/h T . T . T . 0.0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

comprimento do reator (z/L)
Fonte: O Autor, 2018.

Os perfis de concentracdo da vanilina crescentes denotam que em todas as
operacdes, a diferentes vazfes, ocorre o0 estabelecimento de niveis constantes de
producdo da vanilina no interior do reator, em cerca de 0,15mmol/L na operacdo a
373 K e 0,12mmol/L na operacao a 393 K.

Observa-se ainda que no dominio de vaz6es mais elevadas ha diminuigdo do
efeito desta variavel de operacéo, revelando-se pequenas variacdes dos niveis de
concentragdo da vanilina, com indicagédo de convergéncia para um mesmo nivel nas

menores e maiores vazoes.
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A predicdo de que um comprimento de reator 33% menor é suficiente para
produzir maior nivel de producéo da vanilina (4,1 mmol/L) em menor temperatura
(373 K) se justifica com base na cinética de producdo deste composto, que envolve
maior efeito da temperatura sobre a sua etapa de consumo por oxidacdo em &acido,
comparativamente a sua etapa de formacao a partir da lignina.

Nas operagdes com vazdes mais elevadas, 6-7 L/h a 373 K e 11-12 L/h a 393
K, os niveis de concentracdo da vanilina convergem para um valor aproximado de
2,6 mmol/L. Assim, € possivel indicar que vazGes mais elevadas ndo devem alterar
de forma significante este nivel de concentracdo. Nestas condi¢cbes, 0s provaveis
efeitos exercidos pelas vaz8es maiores, resultando em niveis mais baixos de
concentracdo da vanilina que se aproxima de um valor Unico, reforcam o efeito
devido a cinética da reacdo consecutiva que privilegia a oxidacdo do aldeido em
acido. Desse modo, justifica-se que quando se opera com vazdes mais elevadas
reduz-se a resisténcia a transferéncia de massa na camada de liquido sobre as
particulas do catalisador, garantindo acesso do oxigénio e permitindo assim o pleno
efeito da cinética em regime quimico. Deve-se considerar ainda que menores
tempos de contato sdo praticados nas maiores vazdes impedindo em parte as
sequéncias das reacdes consecutivas de oxidacdo dos aldeidos, permitindo o
crescimento acumulado de suas concentragfes vindas de suas producdes via
oxidacdo da lignina.

Na figura 18 estao representados os perfis de concentracdo do siringaldeido no
RLFT, na temperatura de 393 K. Nessa operacao foi avaliado o efeito do parametro
operacional vazdo da fase liquida. Predicbes de perfis estdo formulados por
simulacdo sendo comparados aos perfis experimentais obtidos nas vazfes de 5L/h e
10 L/h (SALES,2001), indicando validacdo do modelo.

Na figura 19 estd representado os perfis de concentracdo da p-
hidroxibenzaldeido no RLFT, respectivamente nas temperaturas de 373K e 393 K.
Em cada operacédo foi avaliado o efeito do parametro operacional vazdo da fase
liguida. Predicbes de perfis estdo formulados por simulacdo sendo comparados aos
perfis experimentais obtidos nas duas vazdes de 5L/h e 10L/h, indicando validagéo

do modelo.
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Figura 18 - Perfil de concentracao da siringaldeido. (Validacdo do modelo. Efeito da vazao da fase
liquida. Condicdes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina a 393 K, Py, =5,0 bar, pH(meio) = 8-9).
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Fonte: O Autor, 2018.

Figura 19 - Perfil de concentracdo da p-hidroxibenzaldeido. Efeito da vazéo da fase liquida.
Condicdes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 393K e 373 K, Po, =5.0 bar,pH(meio) = 8-9.
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Fonte: O Autor, 2018.
4.4 SOLUCOES DAS EQUACOES DE MODELO E SIMULACAO DO

PROCESSO EM REGIME DINAMICO

A andlise do processo estacionario é

importante para conhecer o

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

obter a evolugdo dos componentes na saida desse reator. Desta forma, o presente

trabalho analisard os resultados através da fenomenologia do reator de leito

fluidizado, operando em regime dinamico.



58

4.4.1 Avaliacdo do processo de oxidacao catalitica da lignina em reator de
leito fluidizado trifasico

O comportamento dindmico do processo de oxidacao catalitica da lignina em
operacdo num reator de leito fluidizado trifasico esta delineado através das solugfes
das equacdes de balanco de massa dos componentes reagentes (lignina, oxigénio)
e produtos (aldeidos), referenciadas a posi¢ao de saida do reator.

Na perspectiva do estabelecimento de condi¢cdes de operacédo do processo, e
com base nas solucbes das equacOes de balanco de massa dos reagentes e
produtos das reacdes envolvidas, foram simuladas as evolucfes de concentracdo da
lignina, do oxigénio e dos produtos aldeidos aromaticos.

As bases para a andlise do comportamento do processo através das

evolucdes consideram os seguintes aspectos:

e O oxigénio reagente migra da fase gasosa para a fase sélida catalitica,
passando pela fase liquida, seu residual retorna para a fase gasosa,

e A lignina reagente se transfere da fase liquida para a fase sélida catalitica,
seu residual retorna e se mantém na fase liquida;

e Os aldeidos produtos formados na fase sélida catalitica migram para a fase
liquida, ou reagem por oxida¢do na superficie produzindo acidos que migram

para a fase liquida.

As operacdes ocorrem nas condi¢des isotérmicas de 373 K e 393 K, 20 bar
de ar e com vazdes do gas na faixa de 3L/h a 12L/h e vazdes da fase liquida na
faixa de 3L/h a 12L/h, com o gas residual, ndo consumido pelas reacbes do
processo, escoando por uma valvula na tampa superior que secciona o reator,

enguanto a fase liquida transborda pelas suas laterais, sob a referida tampa.

4.4.2 Simulacéo e analise da operacdo do processo

As solucbes das equacdes de balanco de massa sdo postas na posicao
superior (z = L), expressas em termos das evolugbes das concentracbes dos

componentes em funcdo do tempo de operacéo.
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Por estas solu¢cdes procede-se a avaliagdo do processo destacando-se a
determinacdo do tempo de operacdo em que se configura o estabelecimento de

condicOes estacionarias de consumo e producéo (Tabela 5).

Tabela 5 - Dados de entrada para a simulagédo de um reator de leito de leito fluidizado trifasico e
condi¢des de operacao.

CATEGORIA SIMBOLO/UNIDADE VALOR NUMERICO
T (K) 373
CONDICAO DE OPERACAO L (m) 1,0
de (M) 0,05
C’026 (Mmol/L) 0,21
C%z. (Mmol/L) 0,21
CONCENTRAGCAO INICIAL C’%q (Mmol/L) 30,00
C°an (MMOol/L) 0,00
C%, (Mmol/L) 0,00
c’, (mmol/L) 0,00
£ () 0,57
PROPRIEDADE DA FASE GASOSA Dayg (M?2/S) 5,316x10° - 7,294x10°
Qq (L/h) 5,00
e () 0,49
PROPRIEDADE DA FASE LIQUIDA Day (M2/s) 7,25x10° - 9,285.10°
Q,(L/h) 5,00
Kq (m/h) 3,77x10°
PARAMETRO DE TRANSFERENCIA DE Kis (M/h) 2,56x10°
MASSA ag (m™) 1,33x10°
as (m™) 1,172x10™
K, (m/h) 5,59x10°
Ky (m/h) 0,53x10°
K.c (m/h) 23,28x107°
CONST. VELOCIDADE DE REACAO Ksq (M/h) 1,93x10°
Ksqe (M/h) 70,3x10°
K, (m/h) 35,0x10°
Koe (M/h) 4,67x10°

Fonte: O Autor, 2018.

A seguir estdo configurados os consumos do oxigénio e da lignina na fase

liguida e na fase gasosa, e as producbes dos aldeidos. Em todos os casos as
evolucdes contam desde o inicio da operacdo do reator (t = 0) até 6 horas de
reacdo. No comeco da operacdo, 0 gas e o liquido iniciam a alimentacao do reator
com concentracdes de 0,21 mmol/L e 30 mmol/L, e enquanto isso ndo ha teores
destes componentes e dos produtos aldeidos na saida do reator.

Os coeficientes de dispersao axial da fase gasosa e da fase liquida foram

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

segue:
D, , =13.Re}" (64)
D,., =0,55.ReJ* (65)

4.4.3 Evolucbes das concentracdes de oxigénio
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Nas figuras 20, 21 e 22 estédo configuradas as evolucdes de concentracdo do
reagente oxigénio nas fases gasosa e liquida, considerando o efeito da vazédo da

fase liquida.

Figura 20 - Evolucdes da concentracdo do oxigénio na fase gasosa em reator de leito fluidizado
trifasico. Efeito da vazao da fase gasosa. Oxidagdo Umida catalitica da lignina. Condic¢des: Cat. Pd
(4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar.
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Fonte: O Autor, 2018.

Observa-se na figura 20 que o oxigénio do ar (= 21%vv) tem diminuida sua
concentracdo na fase gasosa, verificando-se que na posicao de saida do reator esta
concentracdo quase se anula, levando para isso cerca de uma hora, quando se
opera com uma vazao da fase liquida de 5 L/h. Ao se dobrar esta vazdo o tempo de
consumo quase total do oxigénio da fase gasosa se reduz pela metade. O efeito da
vazao da fase liquida vai no sentido crescente de uma maior transferéncia de massa
do O, dissolvido através desta fase. E possivel que para maiores vazbes da fase
liquida o oxigénio seja retirado do ar mais rapidamente e consiga chegar com mais
facilidade ao catalisador para ser consumido na reacdo. Estes efeitos devem ser
confirmados a partir de informacgdes sobre a evolucdo do gas na fase liquida e da
lignina oxidada por ele.

Na Figura 21 os efeitos da vazdo da fase gasosa estdo apresentados para
operacbes nas duas temperaturas de 373 K e 393 K, mantida a vazao da fase
liquida de 10L/h.
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Figura 21 - Evolucdo da concentracéo do oxigénio na fase gasosa. Efeitos da vazao da vazao da fase
gasosa e da temperatura. Condicfes: Oxidacdo Umida catalitica da lignina. Condi¢cdes: Cat. Pd (4%
em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, vazéo da fase liquida 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.
Nas duas temperaturas estdo confirmados os efeitos da vazéo da fase gasosa,

qgue indicam uma evolucdo de consumo do oxigénio em niveis mais elevados
quando se opera com vazfes mais altas do gas. Além disso, a maior temperatura e
menor vazao tem-se menor conversao do O,(g), 393K e 5L/h.

Na sequéncia, representa-se na figura 22 a evolug¢do da concentracdo do gas
na fase liquida indicando-se que o comportamento do oxigénio na fase liquida que

se apresenta similar aquele obtido na fase gasosa.

Figura 22 - Evolugdes da concentragdo do oxigénio na fase liquida em reator de leito fluidizado
trifasico. Efeito da vazao da fase liquida. Oxidagdo umida catalitica da lignina. Condi¢cdes: Cat. Pd
(4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar.
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Fonte: O Autor, 2018.
O efeito da vazdo da fase liquida segue no mesmo sentido observado

anteriormente na fase gasosa, fornecendo indicios de que o consumo do oxigénio
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pode ser devido a migracdo para o catalisador, a qual é facilitada quando a vaz&o do
liquido é mais elevada, justificando transferéncia de massa do oxigénio mais rapida.

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

4.4.4 Evolugdes das concentragdes da lignina

A operacdo da oxidacdo umida da lignina foi conduzida no reator de leito
fluidizado trifadsico com vazfes da solucdo aquosa alcalina deste reagente na faixa
de 8 L/h a 12 L/h. O efeito desta variavel operacional foi avaliado e sua analise é

feita com base no comportamento evolutivo mostrado na figura 23.

Figura 23 - Evolugdo da concentracao da lignina. Efeito da vazao da fase liquida. Oxidagdo Umida
catalitica da lignina. Condi¢des: Condi¢des: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K,

20 bar.
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Fonte: O Autor, 2018.

As evolucdes de concentracdo da lignina mostram niveis de concentracdo mais
altos para operacbes com vazfes mais baixas e ao contrario, operando-se com
vazdes mais elevadas, niveis mais baixos de concentracdo do reagente. Nestes
casos, mais lignina foi consumida pela reacgéo catalitica, embora em tempo menor
de contato fluido-catalisador. Esta indicado que nestas condi¢cfes a transferéncia da
massa da lignina da solucdo liquida sobre as particulas de catalisador sdo mais

rapidas e também do oxigénio nela dissolvido.
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4.4.5 Evolugdes das concentragfes dos aldeidos aromaticos

As simulacdes resultantes das solucbes das equacdes do modelo mostraram
as evolucbes crescentes das concentracdes dos aldeidos (Figuras 24, 25 e 26)
obtidos por oxidacao da lignina, fixadas na posicéo de saida do reator (z = L). Estédo
verificados os seguintes niveis mais altos de concentragdo dos aldeidos na saida 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 vazdes de gas de 10 L/h e da fase
liqguida de 8L/h.

Figura 24 - Evolugdo da concentracdo da vanilina. Efeito da vaz&o da fase liquida. Condicdes: Cat.
Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, vaz&o da fase gasosa 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.

Figura 25 - Evolucao da concentragéo do siringaldeido. Efeito da vazao da fase liquida. Condicdes:
Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, vazdo da fase gasosa 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.
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Figura 26 — Evolucdo da concentracdo do p-hidroxibenzaldeido. Efeito da vazao da fase liquida.
Condicdes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, vazéo da fase gasosa 10

L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.

De um modo geral para os aldeidos (vanilina, siringaldeido, p-
hidroxibenzaldeido) sdo observados crescimentos maiores dos niveis de
concentracdo nas duas primeiras horas de operagdo, 86%, 96% e 92%,
respectivamente. Apos isso, sdo atingidos os maiores niveis de concentracdo que
sdo mantidos estacionarios apds 5 horas de operacao.

O efeito da vaz&o estd mostrado nos trés casos dos aldeidos no sentido de
maiores niveis de concntracdo quando se opera com vazdes da fase liquida mais
baixas. Justificam-se estes resultados com base nos dois efeitos de transferencia de
massa e reacao de superficie. Em principio, quando se opera com vazdes mais
baixas as transferéncias de massa na fase liquida sdo mais lentas, devendo assim,
ocorrer fluxos menores de saida 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 acidos, o que daria assim teores seus
mais baixos na fase liquida.

No entanto, mesmo estando indicado no caso da lignina e do oxigenio que ha
limitacbes devido a transferencia de massa na fase liguida em operacbes com
vazbes baixas, os teores em aldeidos sédo mais elevados nas peracdes com estas
vazoes.

Verifica-se no entanto que sendo as limita¢des de transferéncia de massa do
oxigénio na fase liquida predominantes, isso reduz o efeito da reacdo na superficie

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

teores nela na saida do reator.

4.5 EFEITOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA E REACAO NA OPERACAO
DO PROCESSO

Os acessos do oxigénio e da lignina ao catalisador determinam a possibilidade
de reacdo, que numa primeira etapa ocorre via oxigénio interagindo com a lignina e
em seguida com os proprios aldeidos formados. Para interagir na superficie do
sélido o gas segue caminho por transferéncia de massa a partir da fase gasosa e
depois pela fase liquida até a superficie ativa do catalisador, enquanto a lignina
segue desde a fase liquida para a fase sélida. Para representar este comportamento
esta desenhado o esquema da figura 28.

As simulacdes realizadas permitem o calculo das evolu¢des dos fluxos de
massa dos reagentes e produtos, mostrando seus comportamentos ao longo da
operacdo. Nas figuras 29 e 30 estédo representados os fluxos de massa do oxigénio
percorrendo as fases gasosa e liquida. Dois niveis de vazdo das fases séo
considerados para o gas e para o liquido.

A transferencia de massa do oxigenio durante a operacdo de oxidacdo da
lignina no reator de leito fluidizado trifasico esta avaliada através das evolucdes dos
seus fluxos de massa da fase gasosa para a fase liquida (Figura 28) e da fase
liguida para a fase sélida (catalisador) (Figura 29).

Considerando o céalculo pelo modelo, tomando-se uma posi¢ao no reator ( z =
L), no decorrer do tempo tem-se um fluxo gas-liquido de O, que cresce desde o
inicio da operacao até atingir seu valor maximo em cerca de 1 hora e 1,5 hora,
respectivamente, operando com vazdes de gas de 5L/h e 10L/h. Apds esse tempo o
fluxo decresce até valores quase nulos apés 6 horas de operacao
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Figura 27 - Esquema das etapas de transferéncia de massa do processo de oxidacdo Umida catalitica
da lignina. (a) bolha-liquido, (b) oxigénio(G-L-S), lignina(L-S), (c) aldeidos(S-L-G).
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fy-alumina, 90pum-105um, 393K, 20 bar, nas vazdes da fase gasosa 5 L/h e 10 L/h.
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Figura 29 - Evolucao do fluxo de massa do oxigénio(L-S). Condic6es: Cat. Pd (4% em
massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, nas vazdes da fase gasosa 5 L/h e 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.

Para fins de interpretacdo e andlise dos comportamentos evolutivos simulados

se considera que dois efeitos estdo destacados. A transferencia do O, na solucdo de

lignina, a partir do gas, e o acesso do O, ao catalisador, este gas vindo dissolvido na

solucéo. Os referidos efeitos estdo esquematizados na figura 30.

Figura 30 - Esquema do perfil concentracéo do oxigénio entre as fases gés-liquido e liquido- sélido.

Fonte: O Autor, 2018.
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Nas figuras 31, 32 e 33 estéo destacadas as evolugdes dos fluxos de massa do

O, para operacdes com as mesmas vazdes das fases gasosa e liquida , a 5L/h e

10L/h.
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Figura 31 - Evolucao do fluxo de massa do oxigénio. Condi¢8es: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina,
90um-105um, 393K, 20 bar, vazdo da fase gasosa 5L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.

A transferéncia de massa do oxigénio dissolvido no liquido no sentido da
superficie do catalisador, onde se da a reacdo de oxidacao da lignina, se apresenta
por um fluxo de massa sempre crescente, atingindo um patamar de cerca de 6,4x10
* ap6s 5 horas,com 0 mesmo fluxo nas operacdes com 5L/h e 10L/h de vazdo da
fase liquida.

Neste caso, o referido patamar justifica a chegada ao estado estacionario,visto
gue nas evolucbes de concentracdo, da lignina e aldeidos (Figuras 23, 24, 25, 26)
foram obtidos niveis constantes de concentracdo neste nesta mesma posicdo do
reator e para este tempo de operacgao.

A evolucdo se apresenta em mesmos niveis, sem influéncia do aumento de
cada vazédo , verifica-se no entanto ,que atinge-se mais rapidamente (1 hora) um
fluxo maximo de O, quando a fase liquida escoa com 10L/h, em vez de 5L/h (1,3
hora). Isto deve ter significado uma demora maior para atingir o estado estacionario.
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Figura 32 — Evolucéo do fluxo de massa do oxigénio.Condicdes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina,
90um-105um, 393K, 20 bar, vaz&o da fase gasosa 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.

Observando-se as evolugdes representadas nas Figuras 33 e 34, relacionadas
aos fluxos do oxigénio nas duas fases que fazem contato com o catalisador na
operacdo do reator, verificam-se fluxos em serie desde fase gasosa indo para a
superficie do catalisador. O fluxo saindo da fase gasosa cresce até atingir valores
maximos, decrescendo com tendéncia a se anular em tempos maiores.
Simultaneamente, o fluxo do oxigénio na fase liquida também cresce até o estado
estacionario, embora mais lentamente, devido o constante suprimento de oxigénio
da parte da fase gasosa. Os efeitos das vazbes das fases sdo semelhantes e ao
dobrar de 5 L/h para 10 L/h vao no sentido de tornar um pouco mais rapido a

chegada ao nivel maximo no gas e acelerar o crescimento na fase liquida.

Figura 33 - Comparacéo das Evolu¢des dos fluxos de massa da Lignina e Vanilina.Condic8es: Cat.
Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 393K, 20 bar, vaz&o das fases gasosa e liquida 10 L/h.
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Fonte: O Autor, 2018.
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Observando-se as evolucbes 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 estacionario
para uma vazao de 10L/h.

Considerando os dois principais efeitos incluidos nas equacdes de modelo do
reator de leito fluidizado trifasico aplicado para a oxidacdo da lignina que envolvem
transferéncia de massa e reacdo catalitica, para fins de comparacdo, foram
representadas as evolugOes das taxas de reacao dos componentes da fase liquida
(Figuras 34 e 35) na posicdo de saida do reator.

Figura 34 - Evolucdes das taxas de reacdo. Condi¢des: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-
105um,20 bar, vazdées Qg =10 L/he Q. =10 L/h, T = 393K
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Fonte: O Autor, 2018.

Figura 35 - Evolucdes das taxas de reacdo. Condi¢Oes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-
105um, 373K, 20 bar, vazées Qg =10 L/he Q. =10 L/h, T=373K.
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Nas representagdes sdo observados crescimentos da taxa de consumo da
lignina e das taxas de producdo dos aldeidos. O acréscimo de 20K na temperatura
da operacdo conduz a crescimentos ligeiramente mais rapidos e chegada em
tempos menores a condicdo de mesmo estado estacionario.

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 estacionario, a 0,011

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

Tabela 6 — Velocidades de transferéncia de massa e reacdo quimica no rrator de leito fluidizado
trifasico. Oxidagéo catalitica da lignina. Condi¢bes: Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um,
20 bar, vazbes Qg =10 L/h e Q. =10 L/h, T=373K , tempo = 6 horas.

FLUXOS DE N,(FLUXO DE MASSA NA R,
TRANSFERENCIA CAMADA EXTERNA DA TAXAS DE REACAO  ((MMOL/L H) X 10*
DE MASSA PARTICULA)
(MMOL/ L H) X 10*
GAS - LIQUIDO(0,) 3,46
Lignina 34,7
LIQUIDO- SOLIDO 6,14 Vanilina 18,4
) (©2)
LIQUIDO - SOLIDO 85,1 Siringaldeido 109,6
(LIGNINA)
LIQUIDO - SOLIDO 74,1 p-hidroxinbenzaldeido 9,6
ALDEIDO
(VANILINA)

Fonte: O Autor, 2018.

Observa na tabela 6 que valores dos termos de transferéncia de massa da
Lignina e da Vanilina, representando os Aldeidos, sdo de 3 a 4 vezes superiores as
correspondestes taxas de reacdo, mostrando que a velocidade de transferéncia de
massa na fase liquida em torno do catalisador é mais rapida que a taxa de reacéo
na superficie do catalisador. Assim, a reacdo € a etapa controladora do processo da

oxidacdo da Lignina operando no reator de leito fluidizado trifasico.

4.6 CONSIDERACOES SOBRE O ESCALONAMENTO DO PROCESSO

Reafirmando o interesse em utilizar operagbes continuas para o
processamento da lignina derivada da biomassa vegetal, indica-se que os resultados

obtidos por predicdo numérica para a oxidacao catalitica deste polimero natural em
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reator de leito fluidizado trifasico (RLFT) podem demostrar a validade de uma etapa
de escalonamento.

Para isso, esta elaborada uma comparacéo entre as producdes dos aldeidos
aromaticos derivados da lignina conseguidas em pequena escala num reator de leito
de lama (RLL) descontinuo (SALES,2001) e em escala piloto, no RLFT.

Operacdes de trés horas nos dois sistemas estdo comparadas na tabela 7.

Tabela 7 — Comparacédo das producfes de aldeidos em reatores descontinuo RLL e e continuo RLFT,
Condicdes:Cat. Pd (4% em massa)/y-alumina, 90um-105um, 20 bar, vaz6es Qg = 10L/h e Q. =10
L/h, T=393K , t = 3horas.

Parametro RLL-pequena escala TLFT-escala piloto
M. (Catalisador) 109 25¢g
Converséo (lignina) 65% 60%
Rendimento (aldeido) 48% 69,4%
Producéo (aldeido) 1459 624 g

Fonte: O Autor, 2018.

Os resultados comparativos evidenciam vantagens da escala continua de
operacéo indicando em 3 horas de operacdo uma producdo acumulada de aldeidos

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

A realizacdo da ampliacdo do desenvolvimento do processo de valorizacao
catalitica da lignina do bagaco da cana de acucar teve continuidade neste trabalho
de pesquisa constituindo a presente tese de doutorado em engenharia quimica
colocando seu foco na producao continua de aldeidos aromaticos.

Recorrendo a base formada pelos dados experimentais obtidos quando do
estudo cinético da oxidacdo catalitica umida da lignina, via operacdo em batelada
com reator de leito de lama (SALES, 2001), foi desenvolvida a modelagem da
operacao do processo em reator de leito fluidizado trifasico. As equac¢des formuladas
segundo um modelo heterogéneo tém solucbes que aplicadas nas condi¢cdes de
operacdo estabelecidas para o funcionamento do reator com a oxidacédo da lignina
permitem fazer predicdes para 0 processo.

Nesta linha, € possivel caracterizar o presente procedimento como um
escalonamento do processo, no qual o reator continuo € necessario para a utilizacéao
dos elevados volumes de lignina que podem ser produzidos da fonte biomassa.

Dados da cinética de oxidacao catalitica da lignina para aldeidos aromaticos
foram utilizados para quantificar os parametros de desempenho do processo com
destaque para as seletividades dos aldeidos arométicos produzidos.

Constatando-se que o consumo da lignina ocorre para produzir aldeidos e com
promocdo de seus consumos consecutivos sdo avaliadas suas producbes pelas
cinéticas das correspondentes etapas consecutivas, indicando-se para vanilina,
siringaldeido e p-hidroxibenzaldeido as seletividades de produgcdo a 393 K
estabelecidas na seguinte ordem Spy = 43,9 > Sps = 36,4 > Spp =7,8..

A partir dessa sequéncia tem-se que uma seletividade de producdo mais baixa,
caso do P-hidroxibenzaldeido, ocorre mais baixa degradacdo desse aldeido em
acidos.

Calcula-se que o reator trifasico tendo L =1m e D = 10cm opera envolvendo
vazbes de 8-12 L/h do liquido, 5-10 L/h de gas e 259 de catalisador, em regime de
fluidizagao trifasica.

A operagéo do reator foi simulada considerando uma alimenta¢cdo composta de
0,21mmol/L e 30mmol/L, a 393 K e 20bar, apresentando evolucdes e perfis
estacionarios dos reagentes e produtos. Esta predito pelas solu¢cdes do modelo

matematico que nestas condicfes, a operacdo atingiu estado estacionario apos 5
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horas com a lignina 96% convertida promovendo rendimentos em aldeidos de
69,4%, sendo 9,7% para vanilina, 26% para p-hidroxibenzaldeido e 33,7% para o
Siringaldeido.

O oxigénio tem reduzido a quase zero seu teor na fase gasosa em cerca de 4
horas de operagéo, enquanto a converséo da lignina torna-se maior do que 95%.

Constata-se o efeito destacado da transferéncia de massa através da fase
liquida em torno das particulas do catalisador, tanto para o acesso a elas por parte
dos reagentes como para a retirada dos produtos formados sobre ela. Neste sentido,
a operacdo a uma vazéo de 12 L/h para a solucao aquosa de lignina e aldeidos, o
que garante um acréscimo em relacdo as vazdes mais baixas (8 L/h) de 45% na
conversdo da lignina, por outro lado nessa mesma condicdo os rendimentos em
aldeidos diminuem 35%.

As simulacbes expressas em termos das evolugcbes temporais das
concentracbes dos aldeidos obtidos por oxidacdo da lignina na saida do reator
atingiram apos 5 horas de operacéo os valores estacionarios de vanilina 2,9 mmol/L,
siringaldeido 7,8 mmol/L e 10,1 mmol/L p-hidroxibenzaldeido, operando-se com

vazles de gas de 10 L/h e da fase liquida de 10L/h.

5.1 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Seguindo a evolucdo da presente linha de pesquisa, sobre o processamento
catalitico da biomassa vegetal, propde-se as proximas etapas de consolidacdo do

processo de oxidagao da lignina nas seguintes etapas:

» Validacdo experimental do modelo através da comparacdo das simulacdes
com medidas experimentais de perfis de concentracdo obtidos em reator
piloto de laboratério;

» Uso dos dados validados para a otimizacdo da producdo dos aldeidos
aromaticos por estimacéo dos valores das variaveis de operacédo: vazdes dos

fluidos, temperatura, presséo do ar, massa de catalisador;



75

» Com base nas varidveis simular e projetar um reator piloto industrial,
oferecendo os resultados como tecnologia de producdo de aldeidos

aromaticos;

» Desenvolver processo de separacédo entre lignina residual e os trés aldeidos
aromaticos obtidos.
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APENDICE A — SOLUCAO DAS EQUACOES DO MODELO E SIMULACAO EM
REGIME ESTACIONARIO

A base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersdo axial

aplicado ao sistema trifasico envolve as seguintes consideragdes:

» Fluxo continuo concorrente da fase dispersa (gas) e fase continua (lama);

» As resisténcias a transferéncia de massa gas-liquido e liquido-sélido s&o
descritas pela teoria dos dois filmes;

» A resisténcia difusiva intraparticular sera considerada através do fator de
efetividade interno do catalisador, calculado em funcéo do médulo de Thiele,
considerando o modelo como pseudo-heterogéneo;

» A reacgdo na superficie do catalisador tera sua cinética intrinseca descrita
segundo o modelo adotado por Sales (2001);

» O transporte de massa na direcdo axial serd por conveccdo e dispersdo
axial;

» A carga catalitica, constantes de adsorcdo dos componentes e a
concentracdo de oxigénio serdo consideradas através de suas inser¢des nas
constantes de velocidade do sistema reacional;

» O sistema é isotérmico, ndo sendo considerados gradientes de temperatura
no gréo catalitico assim como no reator;

» A pressdo de vapor da fase continua (lama) é desprezivel comparada a

pressao exercida pelo agente oxidante (ar atmosférico).

A formulagdo do modelo é introduzida efetuando-se um balangco de massa em
um elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa € o ar
atmosférico, e que estdo presentes na fase liquida oxigénio dissolvido, lignina, e

produtos das reacdes de oxidag&o. As equacdes do balango assim se estabelecem:



» Balanco de massa do oxigénio na fase gasosa:

d’C dc C
£4Dayq S;;(Z)—vsg g(;;z(z)—kgfag{L(z)_sz(z)}=0

» Condicdes iniciais e de contornos para a equacao Al

dC, o, (2) [ ]
Dax,g%Z_0+ - ng ngoz (pro* _C90,Oz
dC, o, (2) 0
dz | |

Usando as seguintes relacdes:

dCyy, (Z) 1

dz  2Az [(Cg'oz)iﬂ _(Cg,oz)j—l]
ng,o2 (Z) 1
Az E[(Cg'oz)i B (ngoz)j—l]

d’Cy0,(z) 1
dz2 (AZ)2 [(Cg,oz )j+1 B Z(ngoz )J— + (Cg,Oz )J—_l]

Cyo, (Z): (Cg,oz)
Cio, (Z): (Cl,o2 )J-

j
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(A1)

(A2)

(A3)

(A4)

(A5)

(A6)
(A7)

(A8)

Pode-se transformar a equacdo (Al) em uma equacao algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.



(g a);g [(ngoz )j+1 - Z(Cgvoz )j + (Cg,02 )j—l]_v -

g —axg

(az)

¢ D

g —axg

[(Cg,oz)ju - (Cg,Oz)j—l]_

(ngoz )j—l +

(Cg.oz )1;1 -

Az) A7

(o)

kg,ag{ 9:2 i _(CI,Oz)jIIZO =

&,D, 2¢,D,, £,D, 1

(Q,Az)zg (Cg,o2 )j+1 a (gAz)z ? (Cg,oz )J- + (gAZ)zg (Cg,oz )j_l _ng E(Cg,oz)jﬂ
1 Cyo,),

Vi 5 (C0) 0Ky 2y % +kya, (Cip, ) =0 =

¢,Dyy Vi | 2¢,D,., k,a, | [V,

- C - C %
| (Az) 2Az_( 9’02)”1 | (Az) TH _( g'OZ)J‘Jr_ZAzJr
kyay(Cio,) =0 (x-1) =
[V, &D,, | [2¢,D,, kg2, | [V,
== = = C : C S

IV e L e e G P

k2, (€,,) =0

J

Sendo:

Yo Vg, _ggDaX’g

| (af

Y- 2¢,D,,, +kg[ag/

9.0, I (Az)2 H
V., D

P It B

450, _ZAZ (AZ)Z

a9402 = kgfag{i

Pode-se reescrever (A1) como:

a@hoz (ngoz )j+l + agzoz (ngoz )j a a@soz (Cg,oz )j—l

(az)

- a9402 (CLOZ )j = 0
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(A9)

(A10)

(Al11)

(A12)

(A13)

(A14)

(A15)

(A16)

(A17)

Usando ainda as relacbes em (A4 — A8), pode-se discretizar as condicbes de

contorno (A2) e (A3).
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dC,,,(2) [ ] (A18)
ax,g ijZ :ng Cg,oz(zxz:y _CgO,Oz =
z=0"
1 Al19
[(Cg O2 (Cg OZ)J l] ng [( 9.0, )j CgO,O2 ]: ( )
V, Az [ ]
(C40.)1 = (Co0)ia = 2 [C0.), ~Cono (A20)
ax,g
o = s C C =P o [Co.) ~Cooo]
w0 ", = (Cy0,)i 7 (Cy0,) i1 = Py, [Co0, ), =Cooo, [ (A21)
(Cg,oz) (Cg 0, ) j-1 = eg 0, (Cg 02) Peg 02C90 0O, (X _1):>
B (Cg oz) j + (Cg oz) -1 =~ Peg,o2 (Cg 02) + Peg 02C90 0, = (A22)
(Co0.)51 = Co0.); ~Puo, oo, ), +Puo,Cno, =
A23
(Cg,oz)j—l = ( eg 0, XCg 02) + Peg oZCgo 0, ( )
agsoz = (1_ Peg,Oz) — (Cg Oz) -1 = aGsoz (Cg!oz )j + Peg,OZCgo,OZ (A24)
dC, ,,(2) 1
ij—ozz =0 [(Cg O2 (Cg Oz) —1] 0
z=L
(Cg,Oz)j = (Cg,Oz)j—l ; J =N (A25)
(Cg,OZ)N = (Cg,OZ)N—l
» Balanco de massa do oxigénio na fase liquida
d*C dc C
& Dax,/f : OZ( )_VSfr — (Z) + kgﬁag/{gOZ(Z) - C€,02 (Z)} - k!,sai,s [C/‘o2 (Z)_ Cs,o2 (Z)]: 0
dz? dz H (A26)
Condigoes iniciais e de contornos para a Equacéo (A26)
dC, ., (2)
ax/ 80; =V, [Cz,o2 (sz:w _Ceo,oz] (A27)
z=0"
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=0 (A28)

Solucéo:

Usando as seguintes relagoes:

Cole)_ 1 -
Az 2Az [(C|,oz)j+1 N (CI,OZ)J’—l] (A30)
dC, o, \Z 1
T():E[(Clyoz)j _(CI,Oz)jfljl (A3l)
d°Co,(2) _ 1
dz2 (AZ)2 [(Clyoz )j+1 B Z(C"Oz )i * (C"02 )i‘l] (A32)
C|,oz (Z) = (CI,Oz )j (A33)

Cs,o2 (Z): (Cs,o2 )J-

Pode-se transformar a equacdo (A26) em uma equacdo algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.

0 V,, (ngoz )j
(AZ)ZN (Cl,o2 )J+l - 2(C|,o2 )J- + (Cl,o2 )j—l - TZZ [(C|,02)j+1 - (CI,OZ)j—1]+ kg{agélH - (Cl,o2 )J- :l - (A34)

K s [(Cl,oz )i _(Cs,oz )J-]: 0=

D 2¢,D D,,,
S (G ) - B G )+ 2 ) 5 Gy by (o)

(az) (az) (Az) " 2az
K a, (A35)
%ag(cg,oZ )]- - kg/:age(cl,o2 )J- - ke,saf,s (CI,O2 )J- + k(,sae,s (CS,02 )J- =0 =

g' DaX‘k V 28’ DaX, 4 g’ DaX,i V /

e Yo lien), | 0 a, vk o) S X o) - (aag
K,a,

Q;jgf (Cg,o2 )]- + ké,sa/:‘,s (Cs,oz )J- =0

Sendo:
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B = &, Dae Vs (A37)
110, ( A7 )2 A7 (A38)
[2¢,D
Bro, = ‘(z )a”+k 2, +k, 8, } (A39)
z
€D, Vg
_ + Vs
o7 ey ZAZ} (A40)
5 Ky,
1,0, —
H (A41)
Bo, = k,a

Pode-se reescrever (A34) como:
o.(Cio.) s~ B0, Cio,) + Bio Cio, ), o+ B, (Co,), + B, (Ceo,), =0 (A42)

Usando ainda as relagbes em (A29 a A33), pode-se discretizar as condi¢cbes de

contorno (A27) e (A28).

1
Do —l(Cio i~ CI,OZ j-1 =V, Cl,o2 -_Czo,o2
ax, AZ [( h 2) ( ) ] [( )J ]:> (A43)

(CI,OZ)j - (CI,OZ)j—l = \%[(Cl,o2 )J— _C(zo,oz]

ax,/

V., Az
Pel,o2 = 5/' _>(C|,oz) -(C oz) i1= Py 0, [(Cl,oz )j _C/Jo,oz]:>
ax,/

(Ci0); = (Ci0) 11 = Pao,(Cio, ), ~Pao,Croo, (x-1)= (A44)
~(Ci0);+(Cio) 12 = do@mx+a@qw;:

(Ci0)11 = Ci0,); ~Pao,(Cic, ). +Puo,Croo, =

(Cio)ja= ( Pao, XCI oz) +Py6,Cro0,

ﬁ|602 = (1_ Py 0, ) - (C|,oz)j71 :ﬁ|602 (C|,o2 )J- +Py ,oZCeo,oz (A45)
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dC,, (z 1
S—o;() :OSE[(CI,OZ)j_(CI,OZ)j1]_0:

z=L

(CI,OZ)j - (C|,oz),>1 =0= (CI,Oz)j = (CI,OZ)j—l ; J=N (A46)

(CI,OZ)N = (CI,OZ)N—l

» Balanco de massa da Lignina na fase liquida

d ZC/,ﬂig-(Z) _V dcf?,(’ig-(z)

ax,! d Zz s/ d 7 - k/,,sa/,,s [Cé",lig. (Z) - Cs,lig.(z)] = 0 (A47)

gD

Condicdes iniciais e de contornos para a Equacéo (A47)

dC, . (2)
“ar |, C.in @), o ~Co] (A49)
dC,f,Iig.(Z) — 0 (A49)
ot | _,
Solucéo:
Usando as seguintes relacées em (A47):
0Cu2) 1 ) (450)
dz = 2A7 [(CI,Iig.)j+l (CI,Iig-)i—l]
dCp(2) 17 (AS1)
02 ( )_ - [(Cuig_)j (CI,Iig.)j—l] (A52)
dzC| lig. \Z 1
dzgz - (AzY [(Cl,lig-)j+1 - 2(C'v“9-)j * (C"”g')i—l] A3
Cl,lig.(z) = (CI,Iig-)j (A54)

Cs,lig.(z): (CS,Iig.)j

Pode-se transformar a equacédo (A47) em uma equacao algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.
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1
AZ)Z [(CI lig. )J+1 - 2(C| lig. ) + (Cl,ng.)j,l] s/ [(CI ng I (CI,Iig.)j—l]_

S CI.Iig.)J sllg ] 0:>

‘Dax/, 2 /cDax/ ’Daxf V s
g(kAZ)zr (C|v|i9-)j+1 - ‘(EAZ)z (C|,|ig-)j + ?AZ); (Cl,ng.)J 1T oA = (Cig) (CI lig) i1
ké,saﬁ,s(CLng,)j + k['saﬁvs(cs lig. ) =0= (A55)

E,DX’/ VS 2¢,D X0 g’Dx,/ Vs,
{ ™3 —z—d(c.,.ig.),-ﬂ { F ”é’sa"s}(c""g')i { g UT/J(C"““)“ '

k/,saﬁ,s (Cs,lig.)j = O

Sendo:

_25/: D, (A36)
7I2 lig (AZ)Z + kZ,sa/,,s
‘C"i Dax[ Vs/
Loy Vst
Vi (Az) 24z
7/I lig = ké,saf s
Pode-se reescrever (A47) como:
7|l,|ig.(cl,|ig.)j+1 _7|2,|ig.(cl lig. ) + 7, lig. (CI lig. ) + 7, lig. (Cs,lig.)j =0 (A56)

Usando ainda as relagcdes em (A50 a A54), pode-se discretizar as condi¢cdes de
contorno (A48 e A49)



93

dC, 1, (2)

ax dz = Vsé [C/,,Iig.(zjz_y _Cﬁov”g ]:>

z=0"

(A57)
1 [(CI ||g (CI ||g) —1] Vs/[( lng) CiO,lig ]:

(CI lig. ) (CI Jlig. ) \%[(Cl,ng.)j _Ceo,lig]

ax

V, Az
Put g =Dk— = (Ciiig); —(Ci1ig.) 2= Paig I:(C|,|ig‘)j =Coig ]:> (A58)

(€ lig. ) -(C, lig. ) Pel,lig (CI lig. ) - Py nngong (X _l):
- (CI Jlig. ) + (CI Jlig. ) - I:)el,lig (CI lig. ) +P C/O Ilg

el lig

(CI Jlig. ) (CI Jlig. ) eI Jlig (CI lig. ) + I:>el IlgC/O Ilg
(CI ||g ( eI Jlig XCI Jlig. ) + I:)el |IgC/0 lig

Viglig. = (1 Py lig )_> (CI,Iig-)j—l :7/Is,lig-(C'v"9 ) Py |.ngo g (A59)
dC, . (2) 1
iil—iz . =0 [(C| ig.)i ~ (Crig) 1] 0= (AGO)

€ "9) -G llg) 1=0=(C ||g) =(C, |.g) ; J=N

(Crign =(Ciiig Ina (A61)

» Balanc¢o de massa da vanilina na fase liquida

d?C van., dCfvan. zd
géDaxé d/Z ( )_V/Z Ad Z( )_ké,sal,s [Cf,van (Z) Cs van( )] 0 (A62)

Condig0es iniciais e de contornos para a Equacéo (A62)

o C/O,van. ] (A63)




Solucéo:

Usando as seguintes relactes em (A62):

dCI,van.(Z) _ 1

dZ [(CI van j+l (CI van. ) ]
dCI,van.(Z) l

dZ [(CI van (CI van. ) ]
d 2CI van. ( ) _ 1 _

dZ (AZ)2 [(Cl,van. )j+1 2(Cl,van. )j + (Cl,van. )j—l]

Can(2)= (Cl,van. ),-
Cl,van.(z) = (Cl,van. ),—
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(A64)

(AB5)
(A66)
(A67)

(A68)
(AB9)

Pode-se transformar a equacdo (A62) em uma equacdo algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.

[(Clvan) svan ] 0=

gé ax,/ (C

2, Da” & Daxé‘ Vv,
y C /
I van. )]+1 (AZ) ( I,van )J (AZ)Z ( I van )
k«v a” (Cl‘van.)j +k/‘ a' (Csvan) =0 =

gl‘ Dax/ V 28/ Daxtf g% Daxt/
- - —+Kk C ‘
|: (AZ) 2AZ :|( I,van. )j+l |: (AZ)Z + /,saﬂ,s :|( I,van. )] +|: (AZ)Z
kﬂ,,sa/:,s (Cs,van. )j = 0

Sendo:

a” [(CI van. J+1 I van. )J + (CI van.)j,l]_ %[(Cl,van,) T (Cl,van.)j—l]_

yE E (Cl,van.

2AZ :|(CI van. )

(A70)

(A71)

(A72)
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g’Dax,; V 2‘94Dax,, 2 DaX
{ ! - __gz:|(cl,van.)j+l _{#"‘ k/,sai,s:|(cl,van.>j -’{ (/Az)zl }(Cl\/an)

(Az)  2A (Az)? (A73)
ké,saé,s (Cs van. ) = O
s _|&Dar V. (A74)
Wt (A 24z
Sy, van = F(ZD;;" + kma“} (A75)
z
gD, ., V

6 — = ax,t Vst A7
e (Az) +2Az} (A76)
O, van =Ky 5@ (ATT)

Pode-se reescrever (A62) como:
I1 van. (CI van.) T é‘lz,van. (CI van. ) I van. (CI van.) j-1 + §I4,van. (Cs,van. )j = 0 (A78)

Usando ainda as relagcdes em (A65 a A69), pode-se discretizar as condi¢cdes de
contorno (A63 e A64).

axl [(CI van (CI van. ) ] = kf,s (Cl,van. )j _Céo,van.] =

(A79)
k, A
(CI van. ) (CI van. ) [()S—Z [(Cl,van. )j _Céo,van.]
ax,!
k, A
IDel van. — SS ‘ - (CI van. ) (CI van. ) Pel van. [(Cl,van‘)j _Cé’O.van.:I =
ax,/
(CI van. ) (CI van. ) Pel van. (Cl,van.)j - I:)el van. C/O,van. (X _1) = (A8O)
- (CI van. ) + (CI van. ) - I:)el van. (CI van. ) + I:)el van. CZO,van. =
(CI van. ) (CI van. ) I:)el van. (CI van. ) + Pel van. Céo,van. =
(CI van ( eI van. XCI van. ) eI van. 170 van.

é‘I5,van. = (1_ I:)el van. )_) (CI van) = é‘I_r,,van. (Cl,van.)j + F)el van. C/fo,van. (A81)



dczvan.(z) 1
((;l—z L =0= E[(Cl,van.)j - (Cl,van.)j_1]= 0=

(Cl,van.)j = (Cl,van.)jfl ; J =N

(Cl,van.) N~ (Cl,van.)N—l

» Balanco de massa do Siringaldeido na fase liquida

d’C,..(z dc, . (z
& Dax,/, d ZSZg( )_ V({‘ ési( ) - k(/‘,sa/,‘,s [C(,Sg (Z) - CS,Sg (Z)] =0

Condicdes iniciais e de contornos para a Equacéo (A85)

dCZ,Sg (Z)

ax,/ d z = V/,,sg [CZ,Sg (sz:w _Czo,Sg.]

z=0"

dC,,(2)
dz

=0

z=L

Solucéo:

Usando as seguintes relagcdes em (A85):

dC,q,(z) 1
e

dC, . (z) 1

/d;zg = [(Cl,Sg)j - (Cf'Sg)j’l]

dZCé,Sg(Z)_

1
dz2 (AZ)Z [(Cﬁ,Sg )M _Z(Cmg)j +(C/,,Sg )11]

le,Sg (Z) = (Cf.,Sg )j
Cs,Sg = (Cs,Sg )j
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(A82)

(A83)
(A84)

(A85)

(A86)

(A87)

(A88)

(A89)

(A90)

(A91)
(A92)

Pode-se transformar a equacdo (A85) em uma equacao algébrica usando as

relacbes de diferencas finitas.
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//‘Dax,
iAZ)éi [(sz,Sg)j+1 /Sg ng —1] v, [(C[sg H (C/Sg) _1]

(A93)
s(C1s), - (Cos ,.]=o
S a2 (C), 2, (€ ) =0 -
RADZESZ%_%}(CM)"”{% o, }(C['Sg)i{g(i?+%}(C“g)il+ (A96)

ké,sa/z‘,s (Cs,Sg )j = 0

Sendo:

gé Dax,é V 286 Dax,c gf Dax,[ V (A97)
{ (AZ)2 - 2_A22j|(C/,Sg )j+1 _{ (AZ)Z + k/!,sa/f,sj|(C€,Sg )j 4{ (AZ)2 + Z_A[Zj|(CZ,Sg )j_l +

kL/,saZ,s (CS,Sg )j = O

5 _ _8/ Dax,/ N V[
W (a2 2z (A98)
[ 2¢,D,, (A99)
5I2,Sg. = (AZ)Z + kf,saf,s
(¢D,., V, (A100)
Ose =| T T ons
| (Az) 24z
5I4,Sg. = kf,sal,s (A101)
Pode-se reescrever (A85) como:
5'159-(C4\59 )j+1 - é]ZYSQ-(C/ 59) + 5'3 Sg. (CZYSQ )j—l + 5|4,59-(CS,SQ )j =0 (AlOZ)

Usando ainda as relagcdes em (A88 a A92), pode-se discretizar as condi¢cdes de
contorno (A86) e (A87)
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ax/ [(C( Sg (C( Sg ]l] V/ sg[ (Sg C/O,Sg.] =

(A103)
V, Az
(Cr Sg) (C€Sg) -1 — I;—g[(cz,s:g )J- _CZO,Sg.(Z)]
ax,/
V, ,AZ [ ]
PeI,Sg. = D - (CK,Sg)j - (C€,Sg)j—1 = PeI,Sg. (C/,,Sg )j _Crzo,Sg. = (A104)
(Crse) (C€Sg) i1 PeI,Sg.(C€Sg) =P 56Crosg (X _1):>
- (CZ,Sg)j +(C, Sg)J 3 ="PFasg, (C( Sg) + Pasq. Cu sg. —
(CIZ,Sg)j—l ( eI ,Sg. XC/ Sg) + I:)el ,S9. CCO ,Sg.
§I5,Sg. :(1_ Pel,Sg.):> (Cé,Sg)j—l :5I5,Sg.(C€,Sg) + Pel Sg. C(o Sg. (A]'OS)
dC, . (z 1 (A106)
€v59( ) = [(C€ Sg (Cé Sg j— 1] O:>
dz | _|
(Crsg)j =(Crsg)jus I=N (A107)
(Crs)n =(Cisg)nas (A108)
» Balanc¢o de massa da P-Hidroxibenzaldeido na fase liquida
d’C, (z dc, (z
gD, d;g( ) V., d*’z( ) —k, a,.[C,,(2)-Cs,(2)]=0 (A109)
Condicdes iniciais e de contornos para a Equacéo (A109)
dc, ,(z) [ ] (A110)
dc, ,(z) (A111)

=0

z=L

dz

Solucéo:

Usando as seguintes relagées em (A109):
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ac, A112

dZ(Z) B Ziz [(C’“p)j” -(C,) j—l] ( )
ac,,2)_1 A113
TZH :E[(C“’)j ~(C,.,)14) (A113)
d’C, (z) 1

dzg = (AZ)Z [(CMJ)H]_ - Z(Cé,p)j + (Clz,p)jl] (All4)
Colt)=Ec) (A115)
Cp-(c,) -

Pode-se transformar a equacdo (A109) em uma equacdo algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.

£,D,, V., (A117)
(AZ)Z [ (Cé,p)j+1 _Z(Cf]p )j + (Cﬂ,p)j_l B E[(Cf,p)jﬂ - (Cfvp)j—l]_
k.a[C.p). -(C,,) =0 =
‘9/, Dax, 4 25/: Dax, 4 g{ Dax,/, Vs,/c Vs, 4
(Az); c.,).- o ‘(c.,), + (/A - (c(,p)j_l—ﬂ(cf,p) it (€ (A118)
k(,sa%,s(cé,p)j + kk,sa/,s(cs,p)j = 0 =
g/c Dax, 4 Vs, 28/, Dax, 4 glr‘ Dax,% Vs/
oo e e ol e
k/x,saé,s(cs,p)j = O
Sendo:
8( Dax,/ Vs,é (Alzo)
5'1 p = 2
(Az)f  2Az
(A121)
2¢,D,,
5I2,p :|: (gZ)Z - + ké’,saé,sj|
gl Dax,l Vs,é (A122)
P (Az) oAz
5I4,p = ké,sa//,,s (A123)

Pode-se reescrever (A109) como:
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é‘llyp(ci,p)jﬂ _@z,p(cfvp)j +5Is,p.(cé,p) +5I4 p(Cs,p)j =0 (A124)

Usando ainda as relagcdes em (A112 a A116), pode-se discretizar as condi¢cdes de
contorno (A110) e (A111)

E, (A125)
T;[(C/,p)j _(C/,p)j—l]: k/,[(cfz,p)j _C/o,p]:>
k,Az
€. -C)=22]C,,), ~Co
L,p
k,Az
Pel,p = E(/ p - (C/,p)j _(Cé,p)j—lz Pel,p[(cﬁ,p)j _C/,O,p]:> (A126)
(C.p);=(Cop)ia=Pay(Cop), ~PupCrop (x-D)=
_(Cé,p)j+(cép)11 I:)elp(c ) —l—PeIpCéOp:>
(Cé,p)jflz(l eI pXC1 p)J +PR el,p /0 p
5'5 P (1 P, p) = (Cé,p)j—lzé‘ls.p(cf,p)j +Pel,p CﬂO,p (A127)
(A128)
e, Lley -y, ]-0=
= o) o)ial=
d 7 - AZ p/] p7]
(Cf,p)j = (C(,p)j—l , J =N (A129)
(Cn = Cop)us (A130)
» Balanco de massa do oxigénio na fase solida
gs gs[CgO CS,O2 (Z)] = (1_‘99 )ncnoz ROZ (A131)

Solucéo:

Usando as seguintes relagoes em (A131):
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Coo,(2)=(Cy0,), (A132)
Cs,o2 = (Cs,o2 )J- (A133)

Pode-se transformar a equac¢do (A1l34) em uma equacdo algébrica usando as

relacfes de diferencas finitas.

kgsags[(cgp2 )j - (CS,OZ )j ] = (1— &g )mcqoz Ro2 = (A134)
1- 7o, Ro,
(Coo.), (s, = | gi)n;% ) (A135)

gs—gs

» Balanc¢o de massa da Lignina na fase solida

kfsaés [Cf,éig (Z)_ Cs,éig (Z)] = (1_ &y )’71 [_ klcs,iig (Z)] (A136)

Solucéo:

Usando as seguintes relagdes em (A136):

CNig (Z) = (Cf,fig )J- (A137)
Corg =(Cori), (A138)

Pode-se transformar a equacdo (A1l36) em uma equacdo algébrica usando as
relacdes de diferencas finitas.
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u8s(Coig) ~(Cog). | =l-e, -k (C.0) | =
(Cwug), (Cs/.g)J 1(1 ‘ )17 (Cs/ig)j:>

K, 8,
k, (L (A139)
(CMig )j = (Cs,éig )j - l(k ;g (Cs,éig )j =
s s
k (l—g )17
(C(’,,fig )j =|:1_ : k ajs 1j|(cs,/,ig )j
» Balanco de massa da vanilina na fase solida
k/sa/s [C/ van Cs,van (Z)] = (1_ gg )T7van [klcs,van (Z) - k5Cs,van (Z)] (A14O)
Solucéo:
Usando as seguintes relacdes em (A140):
Crran(2)=(C n), (A141)
CS,van = (CS,van )j (A142)

Pode-se transformar a equacdo (A1l32) em uma equacdo algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.

késa/,s [(C(f,van )j - (CS van ] g %van [kl S van S van )J :|Z>

(€ ~(Con) =2 )gva;( ),

(Cé,van )j = (CS,van )j + (1_ gg ):va;(kl — k5) (CS,van )j = (A143)
(s ls

G =fp bl )

k(s a/s

» Balanco de massa do siringaldeido na fase soélida
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52 [C 1 (2)=Cog ()] =2, J1igK,C 1y D) —K/Coy ()] (A144)

Solucéo:
Usando as seguintes relagoes em (A145):

Cé,sg (Z) = (C/f,sg )j (A145)
CS,sg = (CS,sg )j

Pode-se transformar a equacdo (Al145) em uma equacdo algébrica usando as

relacdes de diferencas finitas.

1- s
(Cﬂ,sg)j _(Cs,sg )j = ( kgg)ﬂ : [kA(Cf,sg)j _k7(CS,sg )J]j
(s ™ls
1- k 1- k
(Cz sg)J _(Cs,sg )j :(lfi—aé:M(C['sg)j _(;il—a;W( S,sg )j = (A146)
1- k 1- k
(th,sg)j _(g;g—alsg‘l(cl,sg )j = (CS,sg)j _(:;g—a/sw(cs,sg )j =

{1_(1—%_&}(% ) - [1_(1—%_&}(% )

k(s a%s k/s a/s

» Balanc¢o de massa do P-Hidroxibelzaldeido na fase sélida
ksas[C.,(2)-C., (2)] =2, n,[k,C., () -kC., @) (A147)

Solucéo:

Usando as seguintes relacoes em (A147):

Cf,p(z): (CC/,P)J' (A148)
c,,=(C.,) (A149)

S,p
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Pode-se transformar a equacdo (Al47) em uma equacdo algébrica usando as
relacdes de diferencgas finitas.

kfsaésl_(cf,p)j _(Cs,p)jJ :(1_59)’7p[k3(cé,p)j _kB(Cs,p)jJ =
e -0, =t e e,) ) b
ek, b, .k

(Cﬁ,p),- _(Cs,p)j :W(C/,p)j _W(Cs,p)j = (A150)
(l—g k (1—5 )77 k
(Cf,p)j _ﬁ(cﬁ,p)j =(Cs,p)j _l<:—a/:6(cs,p)j =

e g
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APENDICE B — SOLUCAO DAS EQUACOES DO MODELO E SIMULACAO EM
REGIME TRANSIENTE

» Balanco de Massa do Oxigénio na fase gasosa

aCQYOz (Z’t) 0 {Daxg an,oz (th)}ﬂacgoz (th) _kg/:‘ag/ {Cgoz (Z,t) _Ct,,Oz (Z’t)]

& =& — Bl
oot i dz rdl H (81)
Condicdes inicias e de Contorno:
dCyo, (2:1) 4Q
» goaz | = ndg[ Cyo, (zt)ro —anooz}; Cyo, (z)Z:O_ (B2)
z=0" ¢
dCyo, (1) _o: (83)
oz
z=L
Metodologia Utilizada: H1 1|Ho o da Coupled Integral Equation Approach (CIEA).
— L L | Cyp, oCyp,
G )4G0 0050 0]y G| T | .
L|oC,o oC,o
C,o (L)=C_, (0,t) =—=| —= —
g,oz( ) g,oz( ) 2|: P |‘Z:0+ + oz |‘Z_L:| (B5)
Aplicando as Condi¢des de Contornos nas equacdes acima.
Ll 4Q 4Q
Cg,Oz (L1) _ngoz 0.1)= E{ Dax,gngds Cg,oz (Z't) . _mcg,,ooz} (B6)
Ll 4Q 4Q
Cyo, (L) =Cyo, (01) = 5{ K;dgcgoz (zt) y —sticg.noz } (B7)
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4
Cyo, (L~ Cyo, O === ?t 0. (O )——deg,,ooz (B8)

ax,g

L 4Q L 4Q
Cyo, (L) = [ 2D, gdz +1JC9,02 (O't)_gmcg,,ooz (B9)
Cyo, (L) = ACy5, (0) = BCy0, (B10)
Aplicando o mesmo procedimento para a equacao do Hj ;
L L LL B11
902( )_ CQO (0 t)+ CQO (L ) 12D 902( ) 12D d CQ .00, ( )
L L 4Q 4Q
C.Z(Z)E[—+— - J D+ = Cyo (LD -t Gy (B12)
5 2 12D, nd? ) > oo 12D, md? %
C ()= L _L 49 B13
Coor (2)= iCyo, 0.0+ Cyo, (LD~ 1= 57 Coro (B13)
Coo. (2) = BCyo, 0.0 +=[ AC, 0, (0.1)— B,C ]—L&c (B14)
9,0, = F3%~g0, \M 2 19,0, ' 29,00, 12 Dax,gﬂdi 9,0,0,
E (2)= L _L oL 4Q B15
C@l,o2 (Z) = ﬂscg.o2 (O,t) + 2 ﬂlcg,o2 (O’t) 2 :Bzcg,o,o2 12 Dax,gndi Cg,o,o2 ( )
Coo (2)=B,Cyo (O + = BC.o (O4)— L pC "4—Qgc (B16)
9.0, = M3*g0, \Ys 2 19,0, ’ 2 2900, — 12 D d 9.0,0,
— L L 4Q
902 ( ) (ﬂl’» +- ﬂlj 9,0, (O't) _[Eﬂz +E Daxg:dg ]CQ,O,O2 (817)

Cao, (2)2 B,Cy0, 0~ AC,00, (B18)
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C
0g=Se®) e (B19)

90 9,00
‘ B B T

Substituindo na Equacao B10

Cg,Oz ( ) ﬂs C

C 0 L,t = 1 ) ZCng'O
a0, (LD =4, 5 +/ = 5 = B,Cyp0, (B20)
P Bs
0 L.t)= C 1 2 |~g,00
Cyo, (L) = 5,C: o, (2)+ [ﬁm ﬁj 2 (B21)
Cyo, (L) =5,Cyo, (2)+ B:Cyo0, (B22)

Aplicando o Operador fOL dz na equacao geral.

ng ano( )Z JL{ a{Dax,gan’(z z(z,t)]_ﬂ OCgOZ(Z,t)_ka{Cgoz(zlt)_cloz(z,t)ﬂdz‘ (B23)

] Rre, Ly, (0t)]—kg,,,ag{cg’ﬁ(t)—&,o?(t)] (B24)

Coo, (1) 4, 4Q 40 C,o (1)
O 005 s o~ G (1) 00y
(B25)

1Cy, 1) 4Q, 4Q 4Q, ) C, 1)
gg gdci[ _—gD ndgcgo (Ot)+ggDax,gn_d§gCg”0,0 dzcgo(l"t) ;rdngO(Ot) kg/ g/ %‘Cz,oz(t)
(B26)

aC,, (t) [Dﬁgﬁ+ 4Q, ]C (00, 4(33%00 4Q, 2o (L) kgkag{cgoTz(t)cwz(t)] (B27)
TI

dt rd g nd] . a0 oo £,



108

ac,, (t)

dt

C
:ﬂBCg,OZ (0,'[)+,6’9Cg”0‘02 _ﬁlocg,oz (L’t)_ﬂn {%(t)cg% (t)] (B28)

dCG 0 (t)
dt

Cyo, 1 o
—ﬂ{ gﬂz() ﬁC] +4.Cy10,~ Bo| AiCoo, 0+ ACys0, |- /fn{ ). Mtﬂ (B29)

902() /Bs r ﬁs goz(t)
dt ﬂ4 ﬂlOﬁﬁ ngoz() /B ﬂ +ﬂ9 ﬂ10ﬂ7 300, ﬁn foz (t) (B30)

ac,, (t)

_ C,lt
i :ﬂlzcg,oz (t) + ﬂ13Cg,O,02 b {%() - Cf,oz (t)] (B31)

» Balanco de Massa do Oxigénio na fase Liquida

oC, t oC, t oC, t C t
e M =g, Q{DW 0, (Z )}_ﬂ 0, (Z )+kg,ag( { 9.0, (Z )_Cﬂo2 (Z-t):l_krs,saf'.s [Caoz (th)—cs,oz (Z,t)]

oz "oz oz rd? oz Ho,
_[rL +eri]

(B32)

Condicdes inicias e de Contorno:

oC, o, (z,t)| _4Q,
P =% el Ceo 0y ~Cn [ Co @, (B3Y
aC, o, (z.t) _o: (B34)
oz
z=L
Aplicando a metodologia da CIEA
L| 4Q, 4Q,

Cf,Oz (L't) _Cl,Oz (O’t) = E Dax'[ndg Cfvoz (Z’t) » - Dax,ﬂfdg CI,O.OZ ] (835)




Ll 4Q, 4Q,
C/,,o2 (Lvt)_crz,oz (O,t) = E[ mcﬂ,oz (Z’t) . _mcf,,o,oz}
_ _L 4Q, L 4Q,
Cio (LD =Cip, @) = 55— Cro, (O) -5 5 —5C oo,
L 4Q L 4Q,
C/,Oz (L,t) = {E Dax./ ¢ 5 +1J (0, (O,t)—zm 100,

Cz,oz (L,'[) = ﬂ1ce,o2 (0,'[) _/Bzcz,o,o2

Aplicando o mesmo procedimento para a equagao do Hj ;

S L L L 4Q, L _4Q,
C,, ()==C,, O,)+=C,, (Lt)+ ——=-_C,, (0t)———=L_C,
ro, (1) 2 v, ( )+2 o ( )+12 D, md? 0. (01) 12 D, md? "%
L L 4Q, L L 4Q,
C,ot)z|=+———_1|C,, (Ot)+=C,, (L)———=-_C,
o (1 [2 12Dax’/ndfj 0. (O/1) 2 o (LY) 12D, nd? "
L 4Q,

—— L
C(’,Oz (t) = ﬁ3C1,02 (O,t) +EC1,02 (L,t) _E Daxy,TEdz Ct,o,o2

C

L 49 .
12 D, md;

— L
C,o, (1)= B.C,0, (0.1) +E[ﬂlc,‘02 (0.t)=B,Coo0, |

L 4Q,

—~— L L
Cr,02 (t) = ﬂ3cr,o2 O,1) +Eﬁlc/.02 (O,I) _Eﬂzcr.o.o2 12 Dax,(ndi C/,0,02

_L_49
12 D, md?

~— L L
C.o, (t)= BiC. o, (0,1) +E:81C/.02 (0.t) —EﬁZC,,O,O2

L L L 4Q,
C/,oz (t) = [ﬂs +Eﬂ1jcaoz (O,t) _(Eﬂz +E Dax,/ﬂ;di JCAO,OZ

T,oz(t) = ﬂ4cw,02 (O,I) - ﬂscf,(m2
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(B36)

(B37)

(B38)

(B39)

(B40)

(B41)

(B42)

(B43)

(B44)

(B45)

(B46)

(B47)
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C,o (2Z

C/,oz 0= = ( )+%C/,o,02 (848)
Substituindo na Equacéao B38
C,, (z
Co, (L) =4, o.{ )+I%&Cf,o,oz =P.C o, (B49)
By B

C o (L) =ﬁ@(z)+(ﬂﬁ—ﬂzjq,&oz (B50)

By By
Cio, (L) :ﬂGTDz(Z)+ﬁ7CAO,OZ (B51)

Aplicando o operador

P oC,o, (2,1)| 4Q, oC,0, (2.1) Cyo, (2.1)
IOL& C, o, (2.1) zjoL{g'az[D”’ > _ﬁdf p +ky,a,, QH —C,o, (z.t) |-k, qa,, [C,voz(z,t)—CstZ(z,t)J

02 Z
oz
_[rL +eri]
(B52)
dcC,, (t) ~ oC,o, oC,, 4Q, Cyo, (1)
T —&Dax,[ x|, L— > ZJ—”d: [C,,‘OZ(L,t)—C,,OZ (O,t)]+kg,agf He —C,o, (t) |-k, 2, [C«.oz (t)-C.,, (t)J
_[rL +ZrAi]
(B53)
dcC, . (t 4Q, 4Q, C, , (t
50O, A% e (004,00 122 [C,0 (LY-Co (0] 2, { 0l ¢, (t)}khsaas [Co, ()-Coo, (1]
nd; md; Ho,
_[rL +ZrA|]
(B54)
dC,, (1) 4Q, 4Q, 4Q, Cyo, (1)
& — ===, nd C.o, (0t)+¢,D,,, v C.o0, ol [Coo, (L1)=C,q, (0.1) ] +kya,, ™ ~Cyo, () |=k,sa,s [Coo, (1) =Cog, (V)]
_[rL+eri]
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dC, o, (t) 4Q, 4Q, 4Q, Cyo, (
g, % =—-¢D,, WC,DZ (0,t)+¢,D,, Wc,‘wz —ﬁ[c“% (Lt)-C,q, (o,t)]+kg,ag, 9.0

-+ z Iyl

c

dC,o, (1) [ 4Q 4Q] 4Q 4Q {Co(t) }
g —22=|-¢D,,—t+——=|C,, (0,t)+¢D,,—=C,,0. ——=|C, o, (Lit) |+k 8, | —2>-C,, (t)|-k, & |C,o (1)-C., (t
° e et [Cran (008D 5 Crae, — oo (L) | T Coo, (8| K [Coo, (0-Con, ()]

-+ Z Myl

(B57)
dc, . (t Cyo, (t
8) a; (t) =8,C0, (0)+6,C 00, —6,,Ci 0, (L,t)+é’1{ Hoz( )—C/,oz (t)}_(s12 [Cx',oz (t)-C.q, (t)] (B58)
_[rL+ZrAi]

, dC’d"tz ®)_ ; {C’Z(t) +§czvooz}+5gcwyoz ~85[6,Co0, (1) +6,C g0, |+, {C";;(t) ~C,o, (t)}—&12 [Clo, (t)=C.o, (1)]
I+ ]

(B59)

| dc,gtz (1) 5, C,z(t) 5, %cm +8,C100, ~ 085 Cro, (1)~ 606,C, 0, +6, {Cﬁ’oft)co (t)}a12 [Cro, (1)-Cyo, (1)]
- +ZrAi]

(B60)

dC,, (t 3 E— 3 Cyo, (t
& T;() :{%751066}(:/,02 (t)"{ 8?4"'59 751057JC/‘0‘02 +511[ Hoz( )*Cl,oz (0:]512 [C/,oz (t)fcs,oz (t)] (861)

-+ 2 Mail

dc,,, (t)
dt

‘

=0C, 0, (t)"'é‘:mc»,o,o2 +6y |:cg|'_c|)2(t)caoZ (t):lélz |:Cuo2 (t)fcs‘oz (t)J’[rL ‘*’Zﬂi] (862)

» Balanco de Massa da lignina;

aC, 4 (z,1) P aC, 4, (z,t)| 4Q, C, ., (2.1)
a,gz—a,az{Dax,, agz T 692 +k, @, [C,v,ig(z,t)—cs‘,ig(z,t)]—k, [C,‘/ig(z,t)clyoz(z,t)] (B63)

Condicdes inicias e de Contorno:



aC, i (21) 4Q, .
ax,’ # ) |: ¢,0ig /o/|g:| ?,0ig (Z) 2=0
oC, .4 (2.1) o
oz | _
Aplicando a metodologia da CIEA
Ll 4Q, 4Q,
ng (L t) //lg (O,t) = El: T/d(z:cﬁ,/,ig (Z’t) ” _mcﬂ,o./jg]

L 4Q 4Q,

C, fig (Lt- Cung 0= EI: Dax,ﬂf[di Cuig (Z't) » Dax,g;dz C/;,o,zig]
L 4Q, L 4Q,

I Jlig (L t) C( g (Ovt) - 2 Dax’,, dc ( g (0 t) 2 Dax',,ndc ¢,0,4ig

L 4Q, L 4Q,
Crig (LD = [2 m+1jcf,fig (o’t)_EmCﬁoﬁg

ax,’ c

C/,/ig (L’ t) = ﬂlcl./ig (Oyt) - ﬂZCé.O,Zig

Aplicando o mesmo procedimento para a equacao do Hj ;

—~— L 4Q, L 4Q,
Cuig (t) E / Jlig (O t)Jr C/ lig (L t) E D ( lig ( t)_lz D d C( ,0,¢ig
L L 4Q L 4Q
C/,(ig (t) [2 +12 D . J ¢,0ig (0 t)+ C/ flg(L t)_lz—[dccf;,o,/ig

L 4Q,

C/,rig(t) 183 t/lg(o t)"‘ C(/lg(L )_12ﬁczoug
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(B64)

(B65)

(B66)

(B67)

(B68)

(B69)

(B70)

(B71)

(B72)

(B73)



_L_4Q .
12 D, md? "

C

R _ L B
C(',Iig (t) = ;B3Cr,«ig (0, t) +E|:181C(,/ig (O,t) ﬂZC(',O,('ig :I

12 D, md? "

P L L
Cmig (t) = ﬁscuig (O,t) +Eﬁlcl,tig (0,t) _Eﬂch,o,rig -

L 49
12 D, ,nd? "

P L L
C/’,/ig (t) = ﬂacuig (O,t) +Eﬁlcl,tig (O,t) _Eﬁzcr,o,rig

L L 4Q, JC
7,0,%ig

— (. L | Zp =
C/,/ig (t) = [,83 " 2 ﬂle“ig (O,t) (2 ﬂz +12 Dax./ndz

ng(t) = ﬂACMig (Oyt) _ﬂsce,o,éig

C{ i
Cr,rig (0,1’) = (Z) +& 1,0,fig
By B
Substituindo na Equacao B72
C.i (2
Cz,rig (L’t) = ﬂl - ( )+ﬂl%cl,0,éig _ﬂzct,o,iig
4 4

b= Ps
CMig Lt :_C%,/z‘ig 1, P2 Cé:,O,/:‘ig
w0 AT e a g

C, g (Lt)= ﬂ6?jig(z)+ﬂ7clz,0,ﬂig

Aplicando o operador

oz ‘oz dz zd? &
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(B74)

(B75)

(B76)

(B77)

(B78)

(B79)

(B80)

(B81)

(B82)

[ wdz_ﬂ{g o {Dax,, ac,,,ig(z,t)} 4Q, ac,,ng(zyt)msa,ﬁ [C g (2.1)=C g (21) ] K, [Cuig(z,t)C,’oz(z,t)]}dz

(B83)
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dC, lig t acuig aCuig 4
% T() D{ & az} - 7o (L1)=Cra (0] ks [Crag (-Coag (1)]-k [Cp (116, (1)]
(B84)
g dc+ltg(t)—8 D, 4Q/ [ C, “g )+C1,o.rig] 4Q’ [Cf tig (L t) ‘,fig (O’t)]"'k"sa"s [C/v’ig (t)_cs*"g (t) ] K [C‘ 9 G 12 (t)]
(B85)

M:%D 4ch/”g(0t)+€D 4Q 4Q« [c (L1)=C, s (0.t) |4k, 8, [ C, g () =Cy g (1) |- k[ g ( ()]

‘ dt ‘ dz ¢ ax, 1td2 00,lig /,fig
(886)
dcC, , (t 4Q, 4Q, 4Q,
g, Tg() D, 32 Coig (00)+8.D0, 2oy =2 L€,y (L) ~C. g (01)] +K,,8., [ € (0)-Coo (0] K, [y ()G, 1]
(B87)
dcC, 4 () 4Q, . 4Q, 4Q, 4Q,
& Tg :[_‘9« D, Tdi+ ﬂ_dcz Ci g (O t)+‘9« ax, ¢ dﬁ Ciovig — ‘:C« fig L t):|+k«‘sa/,s [Ct,tig (t)_cs./ig ('[):I—k, [C/,/ig (t)Cl,o2 (t):l
(B88)
dc/ ‘i t
Lo ®_ 8, igig (04)+8,C, 04 ~60C g (L) 46, [C, g (1) =C, g (1)] =3[ C.ig (1)Ci, (1)] (B89)

,0,,Q}+5gc,voyozeig 5 [5 C ot )+57c,,0,,,g}+511 [Coig (1) =Ca g (1) ][, iy (1), (1)]

5, 6,
(B90)
dC, (t)zg C“”g(t)+§ N Y 8:C, 1 (1)=6,66,C, g + 04| C, ~C, g (1)]=8,[Coig (1)Cio, (V)]

dt 8 64 6 £,0,fig 9™7,0,/ig 10 /,fig 10%7~1,0,/ig 11 /Ig s, lig 12 /,lig 1,0,
(B91)
dC, ., (t) (s, 8,
& T() [54 51056jcf ‘ig (t)+(5a§4+59 _51057jcf0ug + é‘11 |:C, fig Cs,/ig (t):|_6‘12 [Cuig (t)CLo2 (t)} (892)
dc/ lig t

g/ T() = 513C/,1|g ( )+514C/ ,0,¢ig 511 |:Cr,/|g (t)_cs /ig j| 512 .:Cr /|g CI .0, (t)] (893)

» Balanco de Massa da Vanilina

K@ [Corn (20) ~Con (2:0)] =K, [ Cig (2)C oo (2:8) =K, [Cooan (2:1)C., (2.1)]
(B94)

&

0C, e (2,1) a{o 6C,vvan(z,t)}4Q, 0Cm (21)
- oz ax, !

Ford ‘oz oz zd? a



Condicdes inicias e de Contorno:

aC/,van (Z’t) 4Qr .
ax,’ oz I = TEdZ |: ¢ van (Z t)| -0 _C/’,O,van:|1 C(,fig (Z)z=0' _C? tig
z=0" c
oC
¢ van (Z’t) =0:
oz oL

Aplicando a metodologia da CIEA

4Q,
2 e (2)

2
nd;

ax,t

2
- D, md;

L 4Q,
/ van (L t) C1 van (0' t) = E[ - —écé,o.van:|

_D nd?

2 £,van
Dax,fndc 2=0" ax,’ c

/van (L t) Cfvan (O’t) = %[ &C (Z’t) 4—Qlcf:,0,van]

L 4Q
0,t) = :
/van( ) 2 D d

L 4Q,

L,t)-C :
( ) 2 D d ¢,0,van

/ ,van

/ van (O t)

L 4Q L 4Q
tvan(L t) [2 D (dz + jclvan (0 t) 2 D /dz C(,O,vam

fvan(L t) lglcf,,van (O’t)_ﬂchf,o,van

Aplicando o mesmo procedimento para a equacao do Hj ;

— L 4Q,
C/,vam(t)E /van(o t)+ C(van(L t) ED d

L 4Q,

¢ van ( b))

Ct van
12D, nd. *

L 4Q/ 2Cf0van
12D, xd? "

L L 4Q,
Cmt)z|=+—= 0,t)+—= CfvéIn Lt
/,van( ) (2 12 Daxv/TCdZJ fvan( ) ( )

P L L 4Q,
Ct,van (t) = ﬂ3ct,van (01 t) +EC(,van (L‘t _E Daxl,ﬂ:(di C(',O,van
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(B95)

(B96)

(B97)

(B98)

(B99)

(B100)

(B101)

(B102)

(B103)

(B104)



L 4Q,
2C(0van
12D, ,nd? *

%(t) = ﬂ3C1,van (07 t) +%[ﬂlct,van (O't) _ﬂzcl,o,van :I -

L _4Q,
Py 2C/f0van
12D, nd;

~— L L
C(’,van (t) = IB3C(’,van (0' t) + Eﬁlc(’,van (O't) _Eﬂch‘,o,van -

L 4Q,
A 2 C/Ovan
12D, ,nd? "

rvan (t) ﬂS ¢, van (0 t) += ﬁl ¢,van (0 t)_ ﬂzcr,o,van -

- L L L 4Q,
C/,van (t) = (ﬂs + Eﬁl}cf,van (0’ t) _(E ﬂz +E Daxv,,n(ds ]Cf,o‘van

%(t) = ﬂACr,van (0’ t) - ﬁSC/,O,van

0= Sm) Ao

,B4 ,8 £,0,van
Substituindo na Equacao B103
Coum (2
C/:,van(L’t) = ﬁl 54( ) +ﬁl %C/,,O,van _ﬂzcﬂ,o,van

B Bs
/van Lt - C/va\n 1, M2 C/;‘Ovan
o= ()+[ﬂﬂ4 /fj s

Cf,van (L’t) = ﬂ6%<2) + ﬂ?Cr,O,van

Aplicando o operador

t ac ( ac/,van(z’t) 4Q» ac/,van(z’t)
Jro o 2o, 0] 4 L8]y o e (10)-Co (0] [Con (201G (0] [
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(B105)

(B106)

(B107)

(B108)

(B109)

(B110)

(B111)

(B112)

(B113)
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oC

¢,van

oz

20:| ig;z [Chvan (L’t)ichvan (O’t):l - k’vsa"s [Ex,van (t)iés’van (t)J B k"' [El‘lig (t)a«,ozm (t):|7

z=L

(B115)
dC/ van t 4 ‘ 4 4 c c C C
g/ T() _ D, n%[_c"van (o,t)+c,‘o‘van]—”—§3[cwan (L)=C, (0,6) ]k, @, [ Cromn () ~Csan (t) |-k, [ C o (t)C o, (1) ]-
K, [ Cruan (t)Cros (1)]
(B116)
dc, .. (t , , , c C c c
o om0, 2% (00460 A% C = A (L) (0] K [Com (- Con (0], [Con (O o (0]
kvc |:c/,van (t)E;,oz (t)}

(B117)

dc t
L) 40,

’ —

4 4 = = C. (e
s (01)+2,D,,, T% C.ovn ——”3; [Crrn (L) =Cpn (0,)] =K, @, [ Crmn (1) = Cosan (t) |k, [ Cra (t)C o, (1) ]
c c

dt BB nd’
K, [Coran ()T 10 (1)
(B118)

4Q, 4Q, = =~ c C
[ 0020, 28 =20 [ ()] [ () om0, [ 0o ()]

dc, ., (t
g, /,van( ): _ /Dax,/ 4Q2' + 4Q’2
dt nd;  7d;

K, [Crran (t)Cro. (1)]
(B119)

dcC, .. (t = = c c
dt ( ) = é‘Ecr,van (0’t)+ 6901.0,van 7510C1,van (L’t)7n11 [C!.van (t) = Coan (t)}imm [C""g (t)CI'OZVa" (t):| - (8120)

Tha |:Cf,vam (t)a"oz (t):|

dC/ van t Cl van t 5 C C c Cc
dt ( ) =% |: '54 ( ) +§7jc’v0,va" } +59C/,0,van — 3 |:66C/,van (t)+ 57C’v°v"a":|_7711 [C/’Van (t)—Cs,van (t):| TThu [C"Ilg ('[)C»,ozva" (t)]_

Thiz |:C/,van (t)a"oz (t):|

&

&

(B121)
dc, van (1 C, van (1 S, I C Cc c
Ze dt ( ) = 63 154 ( ) + 63 ng/,O,van + 5gcr‘o,van - 51056 Cl‘van (t) - 61057C’v0v‘/3" T |:C/',van (t) ~Coan (t):| “Thi |:C’:Y“g (t)CWYOQW (t):| -
7711‘2 [C/,van (t)al'oz (t)]
(B122)

dC, .. (t S, — 2 c c c c
o Sl (& )6 04050000 C - [Cr ) B 0] B 0 ] (B123)

Thi [C/,van (t)é"oz (t):|
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dC/,van (t)

0 = 6, (1) 84 =1 Coon (€)= Covan (1) =13 [Cot (1) Con ()]s ()G 0 (1) (B124)

» Balanco de Massa do Siringaldeido

aC, ¢, (z.1) 6{D GC,ng(z,t)}_4Q) aC,¢, (z.1)

g =, — = kA [Cuy (2:)=Cogy (2:)] ks [ €.y (21)Ci,, (2:0) | -Ksy [Csy (22)C0, (2]
(B125)
Condic¢des inicias e de Contorno:
oC.(z1)|  4Q, _ —(0
ax,/ T ) - Tl?di [ CI’,Sg (th)2:0+ _Cr,o,Sg:|1 Cmig (Z)z=0' _Cuig (8126)
Loz, (B127)
oz L
Aplicando a metodologia da CIEA
L| 4Q 4Q,
Cé,Sg(Lit) _Cf,Sg (O,t) = E[ mcﬂ,Sg (Zrt) . _mcf,O.Sg] (8128)
Ll 4Q, 4Q,
C,.(LH)-C,.Ot)==| —_C, (zt) -—-C,
,,Sg( ) ,,Sg( ) 2[ N di /,59 (Z )Z:0+ Dwndi ,,O,Sg] (Blzg)
C.(L)—C, ¢, (O,1) = %%c,vsg (o,t)—%%c,png (B130)
L 4Q, L 4Q,
Cl’,Sg (L,t) = [E D Qndz +1]Cf,5g (O,t)_ED—?I(fC"O'Sg (8131)
Ck,Sg(L’t) :ﬂlcif,Sg (O't)_ﬂzcho,Sg (B132)

Aplicando o mesmo procedimento para a equagao do Hj ;



— L 4Q L 4Q,
Cf,Sg(t): /Sg(Ot)+ C(Sg(Lt)_‘_ED . (Sg( )12D d

— (L L 4q L 4Q
C(’sg(t):[E‘FED n/dzj ,Sg(Ot)-i- C/Sg(Lt) 12D — <t
ax,/

C, ()= BC, o, (O 1)+—= C,sg(Lt)—L 4Q,

e L L 4Q,

C, s (1) = B,C, 5 (0,1) +E[[5’1C,,sg (0.)=B,Cros, | *Em
= L L L 4Q
Cr.sq (t) = ﬂ3CI,Sg ©,1) +E:B1cr,3g (O,I) _EﬂZC/,O,Sg _Em

P~ L L L 4
C,q(t)= B,C,5,(0,1) + Eﬂlc,,vsg (O’t)_EﬂZCP.O.Sg - Q

12D

—_— L L 4Q,
KSg() (ﬂf" @J /Sg(O’t)_[EIBZ —de/,O,Sg

C,s ()2 BC,(00) - AC, g,

Css(2) /35C

4

(Sg(o t)_

¢,0,Sg9

Substituindo na Equacéo B 134

bs

ng( )
rSg Lt 1 1 1089 ZC(,O,Sg
(LY=4——— 5 ﬁ/; P

4

B Bs
Cng L,t) = CﬂSg (P
G (2)+ (/)’

2 C[OSg
aoa e

=C,
12 D, ,nd? "%

12 D, md?
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(B133)

(B134)

(B135)

(B136)

(B137)

(B138)

(B139)

(B139)

(B140)

(B141)

(B142)
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Coao(L)=AC,5y(2)+B,Cps (B143)
Aplicando o operador
[ %Sg I{ aliDaxv/0C,'S;Z(Z,t):l_i(§é6C,,5;Z(Z,t)_k(_sal‘s[C,‘Sg(z,t)—csvsg(Z,t):l—ksg[C,vsg(Z,t)C,vozw(z,t)}—ksgL[C,‘Sg(z,t)clvoz(z't)]}dz
(B144)
dC, s (T oC, oC, g, _ _ _
¢ at():g,,Da {az“azzj igz[C,,SQ(L,t)—c,vsg(o,t)} K68, [Crso () =Cusy (t) ] ~kgy [ Crso (1)Croy (1)]-
ksg |:C/ sg (t)a‘o (t):|
(B145)
5M=5D ﬂ[ C.s (0t)+C ]_ﬂ[c (L1)-C, (0.)]-k,.a [6, (t)-C (t)}-k [6 (t)C. (t)}_
¢ dt = ax, ¢ ndg ¢,59 £,0,Sg ”dcz 7,89 ’ /,Sg 1 t,s%s .Sg s,Sg sg ¢,Sg vozsg
ks, [Crso (1)Cro, (1)]
(B146)

dc, g, (t 4 4 4 - — _ _
g as:()z_g/Dax, Sz’ C,s(0)+£,D,, gz’ Closs— Q, [c,sg Lt)- c,sg(o,t)]—k,vsa,vs[c,,SQ(t)—cs,SQ(t)]—ksg[c,,sg(t)c,_% (t)]_

Ky, [ Cosy ()Cro, (1)]
(B147)

4 4Q, 4Q, = = - -
=—¢,D,,, R—S;C,,SQ (0.t)+¢,D,,, H%C_O,Sg —H—SZ[C,‘SQ (L)=C,g (0.1)] k@, [ Crsa (t)~Cusa (1) |k [ Crsa (t)C oy (1)]-

(B148)

dC,ng(t): -£,D,,, Q 4Q, C,s, (0,t)+¢,D, 4Q, Cros— 4Q’ CS (Lt) |-k, .2, Crsg (t)=Coso (1) [—kg, [ Crsg téhczs t)|-
,09+20,, 2%, : (1)-Coss (0] ke [Crs ()G ., (1)

dt nd? ﬁdf
s [C1a (11Cro. (1]
(B149)
dc,, - . -
: O _sc, 50 (00)+8,C, 06 =6,C 55 (L) =1 [ Cosa (1) =Cass (1) |=s[ Crs ()Coo,, ()] (B150)

77112[ (t)c‘o (t ):|
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_dcy, (t)zg{%(m b

Tt 6y 6, 1,0,39}5901,0,59 ~ [56759(t)+5vcuo‘89]"7u [6"59 (t)=Ceso (t)]_”m [6’5@ (t)Co, (t)]_

Thiz |:Cx,Sg (t)é«,oz (t):|
(B151)

dcC, . (t C,q(t S. — _ _ _ _
g 5;; ( ) =3, sz ( )+58 ;SC(‘O‘SQ +8,C, 055~ 509 Crsg (t)*51057cuo,59 =/ |:C/‘Sg (t)*Cs,Sg (t)anm |:C/‘Sg (t)Cf,ong (t)J,
4 4

Thi2 |:C/,Sg (t)61,02 (t):|
(B152)

dc, g, (t A —_— . = = c c
& dt ( ) - [%_51056](:,,59 (t)+(58 %4+59 _51057](:"0,59 Ty [C(*Sg (t)—Cs‘Sg (t)i|_7711'1 [C"Sg (t)C/‘OZSg (t):|_ (8153)

Tha [C«.Sg (t)E’vOZ (t):|

& — = 513C/,Sg (t)+514cr,0,59 T [61159 (t)_ESvSQ (0}‘7711,1 [6’59 (t)a‘%g (tﬂ_ﬂlu |:C’v59 (t)a/'oz (tﬂ (8154)

» Balanc¢o de Massa do p-hidroxibenzaldeido

. ac, , (z.t) . a{Dax{ aC,vp(z,t)} 4Q, %f,p(zyt)ik/vsa(vs [C..(2)-C., (24)]K, [Cz,p(zvt)cozp (z,t)}kpc [C.,(21)C,q, (z1)]

oz "oz oz zd? &

(B155)

Condicdes inicias e de Contorno:

aC,(zt)| _4Q, .
D, —2 Lﬂj‘mﬁ[cwﬁnnw‘CWJ’ (B156)
GC,vp (Z,t) :0 (8157)
oz |_
Aplicando a metodologia da CIEA
L| 4Q 4Q,

Cép(L’t) _Cl,p (O,t) = E[ Dwnldg CM) (Z,t) . —mcg‘o_p:| (8157)




cw(Lo—cwwx)zg{E;E%Fcﬂﬂzo

ax,’ C

D_ nd?>

ax,? c

_ 4Ql C ]

z=0

L 4Q,
C,.(Lt)—-C, (0,t)=—
p(LD=C, 0 2D, nd?

C

L 4Q,
Chp (O’t)_ED xd? Ch!lp
ax,’ C

L 40Q, L 4Q
C/’p(L,t) =(§ 5 /dz +1JC,'p (O’t)_ED—/dZC"O’p

ax,’ (o ax,’/ c

Cﬁ,,p (L, t) = ﬂle,,p (O,t) _ﬂZC/,,O,p

Aplicando o mesmo procedimento para a equagéo do Hj ;

_ L L L _4Q
Coo()=3C 00+ C, L0+ Z 5=

L 4QI C
12 D, ,md? "%

C,,(0t)-

— L L 4Q, L L 4Q,
C, (t)z|=+— L_1C, (0,t)+=C, (Lt)———<t
5 (1) [2 12Daxy,,ndf] 1O 2 (LD 12D_ md> P

ax,! c

— L L 4Q,
C,,’p (t) = ﬁ3c,’p (Olt)+EC/’p(L,t)_EmCI'Qp

L 4Q,

S L
C/,p (t) = ﬂsc/,p (Ovt) +E|:ﬂlcz,p (Ovt) _ﬂzcr,o,p _E Dax,,ndg £,0,p

L 4Q,

= L L
C/r,p (t) = ﬂ3C,'p (O,t) +Eﬂlchp (O't)_EﬂZC".O.p _EmC/'O'p

L 4Q,

— L L
C/,p (t) = Igscl,p (01 t) +5181C/,p (Olt)_EﬂZC/,O,p _Emcl,ﬂ,p

C ()=[ g+t (L, L 4Q
C“D (t) = (ﬂii + 2 ﬂl)cl‘p (Ovt) (2 ﬂz +12 Daxy,ﬂ:di JCr,o,p
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(B158)

(B159)

(B160)

(B161)

(B162)

(B163)

(B164)

(B165)

(B166)

(B167)

(B168)
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C,(1)=BC,,0.)-AC,, (B169)
wao—a¥d+%cmp (B170)
Substituindo na Equacéao B171
cotn=-pSe® phc g (B171)
B By
cﬁ,p(L,t)=%c_f’p(z)+(ﬁ1%—ﬁzj%p (B172)
C,,(LY)=4C,,(2)+C,q, (B173)

Aplicando o operador

e % I{ [DawaC/v(;Ez,t)}i(iz%',gz(zyt)fk/vsahs[C,vp(z.t)—csyp(z,t)]—kp[C,‘p(zt) o, (20)] K, [C ,vp(z,t)C,yoz(z,t)]}dz
(B173)

| 60} ndz[c (LO-C.,p (0] K2, [Co(6)-Con(6)] -k, [Cs (O)C 0, (1)]-

(B174)

5 L, p iQ [-C., (0)+C,o, |- 4Qf[ €., (L)=C,,, (0.8)]k,.a,. [Cro (1) =Cus (6)] -k, [T (1)C 0, ()]

(B175)
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40Q, 4Q, 4qQ, = = s (O
g 5 =_g,Dax,fngcf‘,,(o,t)moaxv,%c 9 [, (L1)~C,, (04)]k,.a,. [T (1) ~Can (1) |-k, [Cro ()C 0, (1)

7 r.o.p_rdcz
kpc |:Chp (t)E"Oz (t)]
(B176)

g( dC,‘p(t) D 4Q; c, (0,t)+8/D 4Q, c 4Q, [C,)F(L,t)*cz,p (O,t)}*k/,sa/‘s [Ex'p (t)fas_p (t)J*k,J [Eup(t)a/,ozp (t)},

T d? “md; T xd?
k. [ C.p (1)Cre, (1)]
(B177)

5 8 (¥ _[ oD 49, 4Q ]C/,p (08)+£.0,, 2%c,, - 4%rc (Lt)]-k.a, [Cro(t)=Cap (1) |k [Crn (t)Cros, ()]~

T Hax,e 2 2 ¢ “ax, 2 2
nd; ~d nd; zd;

knc |:chp (t)a’*oz (t)J

(B178)
dc,, = = -~ c
£, dt (t) =6,C,, (O't)+5gcw,0,p_élocz,p(L't)_Ull[C‘vP(t)_cs'p(tﬂ_nﬁ‘l [Cf‘p(t)chozp (t):|_ (8179)
Thiz |:C/,p (t)E"OZ (t)]
dc, ‘p 5 c C c c 9

o )€, 86, L2045 ] (605 0] G0, 0] (B180)
Th [C/,p (t)a"oz (t):|

&, dc'(’;; (t) =8 C/g“(t) + 3 %Cho,p +59C,,0.p _@ogecihp(t)_é‘loéc/,o‘p T [El‘p (t)_ES'P (t):|_7711‘1 [El‘p (t)ap'oz" (t)}_ (8181)
a2 [ oy (11C 1. (1)]

dc,, A - . =~ - c C
o S B o048t Oy [Er (0800 ms[Cr 08, 0] (B182)

Tha2 |:Cup (t)é"oz (t)J

= 65C,, (1)+64C.0p =1 | Crp (1) =Cu (t) | =11 Cr () C 1o, (1) |=7112 [ C.p (1)C o, ()] (B183)



