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RESUMO

A hidrogendlise de carboidratos da biomassa vegetal produtora de alcoois
polihidricos (polidis, glicéis, entre outros) foi avaliada para operacdes em reator de
leito gotejante (dimensdes 1,5m x 3,2x10?m, Lr x dr) com catalisador Ru/C. Bases
experimentais interpretadas em termos do mecanismo do processo, envolvendo
etapas de reacdo de hidrogendlises C-C e C-O, compativel com o desenvolvimento
cinético-operacional, permitiram estimar velocidades especificas de reacdo de cada
etapa, em ordens de grandeza de 10 m2® kg h'l. Para melhorar o desempenho do
reator de leito gotejante no processamento da biomassa sacaridica solivel em agua,
foram adotadas condicBes operacionais particulares maximizando os rendimento
dos polidis (xilitol, eritritol, glicerol, glicois). Simulacbes foram desenvolvidas para
operacdes usando 50,0 bar do gas nas composi¢cdes N2:H2 [1,0 - 0,1% ], de 453K a
493K, na faixa de velocidade de fluidos [1 - 10] x10% m s1. As conversdes preditas,
da ordem de 90%, ocorrem com rendimentos dos polidis e metanol na faixa de 10%
a 65 % na saida do reator, entre os quais as maiores seletividades de metanol e
glicéis sdo 60,7 % a 453 K e 48,4 % a 493 K, respectivamente . Alternativamente,
operando a 453 K com o reator carregado com catalisador até um comprimento de
0,39 LR, alimentado com solucdo de biomassa escoando a 2 x10* m s e Hz2 a 5x10-

3m st é predita uma seletividade de poliol de 40,7 %.

Palavras-chave: hidrogendlise; carboidratos; polidis; catalisador Ru;

seletividade; reator de leito de gotejamento.



ABSTRACT

The hydrogenolysis of carbohydrates from plant biomass producing fine
polyhydric alcohols (polyols, glycols, ..) was evaluated to be carried out in a trickle
bed reactor (1.5 m x 3.2x102 m, Lr x dr) with a Ru catalyst. Experimental bases
interpreted by a reaction mechanism of hydrogenolysis C-C and C-O, compatible
with the kinetic-operational development, allowed to estimate the specific reaction
rates of each reaction step in orders of magnitude of 103 m3kgth1. To improve the
performance of the trickle bed reactor in the processing of water-soluble saccharide
biomass, particular operating conditions were adopted to maximize the yield of each
product, involving its own mass transfer to the liquid phase flow. Simulations were
developed for operations using 50.0 bar of the gas in the following compositions
N2:Hz [1.0 - 0.1% wv], from 453 K to 493 K, and in the fluids velocity range [1 —
10]x10* m s. The predicted conversions of the order of 90 % occur with product
yields in the range of 30 % to 65 % at the reactor exit, among which the highest
selectivities of methanol and glycols are 66.9% at 493 K and 39.8% at 473 K,
respectively. Alternatively, operating at 453 K with the reactor charged with catalyst
to a length of 0.57 Lg, fed with biomass solution at 2 x10# m s1 and hydrogen at

5x102 m s, a polyol selectivity of 43.6 % is predicted.

Keywords: hydrogenolysis; carbohydrates; polyols; Ru catalyst; selectivity;

trickle bed reactor.
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18

1 INTRODUCAO

A demanda mundial por petroleo permanece, considerando suas aplicacfes
como fonte de energia e / ou matéria-prima para sintese de produtos no contexto
das industrias quimica, petroquimica e farmacéutica. No entanto, os elevados custos
de producdo e os impactos ambientais causados pelo seu uso e transformacao
fazem com que se utilizem alternativas baseadas na biomassa vegetal, de baixo
custo de producao, sustentaveis e com efeitos menos nocivos ao meio ambiente.

O conjunto de biomassas renovaveis consiste em varios produtos de
diferentes naturezas quimicas, como carboidratos, aminoacidos, terpenos, lipidios e,
em geral, biopolimeros de altas massas moleculares, como celulose, hemicelulose,
quitina, amido e lignina. Esses compostos estdo disponiveis em maior escala como
materiais vegetais e residuos do agronegécio. O amido e a biomassa lignocelulésica
sdo matérias-primas sacaridicas, destacando-se por sua estrutura polimérica
baseada principalmente em glicose e complementada por outros sacarideos. Suas
macromoléculas e derivados oligoméricos sao apresentados como fontes ou
intermediarios para diferentes processos quimicos e bioquimicos (hidrogenacéo,
hidrogendlise, oxidacdo, fermentacao, enzimas, ...).

O processamento catalitico de hidrogenacdo de polissacarideos (celulose,
amido), dissacarideos (sacarose, manose, lactose, ...) € monossacarideos (glicose,
frutose, xilose, ...) envolvem mecanismos que incluem reacdes de hidrolise,
hidrogenacdo e hidrogendlise. Tradicionalmente, a extracdo de sacarideos de
estruturas poliméricas ocorre na presenca de acidos sollveis diluidos (H2SO4, HCI,
H3sPOa4, HNOs3, acidos férmico e tricloroacético, acidos oxalico e benzenossulfénico)
que geram um meio composto por diferentes oligossacarideos, dissacarideos e
monossacarideos. Alternativamente, com catalisadores &cidos soélidos, € possivel
decompor essas estruturas poliméricas em monossacarideos, que em uma
sequéncia operacional sob temperatura e pressdo moderadas podem ser
hidrogenados para formar alcoois poliidricos, especialmente sorbitol. Em condi¢cbes
mais severas de temperatura e pressdo, € possivel processar a hidrogendlise
catalitica de poli6is e seus derivados, formando, no caso do sorbitol, polidis de
cadeia inferior (xilitol, arabitol, eritritol, glicerol, ...), glicéis (propanodidis, etilenoglicol,

...) € monoalcoois.
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Em particular, originado de amido ou celulose por hidrélise quimica ou
enzimatica, ou por catalise heterogénea, 0 monémero de glicose ou seus oligbmeros
podem ser transformados por hidrogenacédo de rotas cataliticas que promovem a
producdo de polidis e seus derivados. A hidrogendlise dos polidis ocorre com a
quebra das ligacdes C-C e C-O e adi¢do de hidrogénio. Neste dominio, os principais
ativadores sdo os catalisadores Ru, Pd, Pt, Ni e Cu, envolvendo os promotores
alcalinos e preparados em diferentes suportes como silica, zedlita, alumina, dioxido
de titdnio, nanofibras de carbono e carvao ativado.

Reconhecendo que as operagbes em reatores de lama trifasicos tém a
vantagem de operar em regime cinético quimico, mas com indicacdo para producéo
relativamente pequena, sédo indicadas operac¢des continuas em maior escala usando
um reator de leito gotejante, para o qual se deve fazer observancia a geometria do
reator, as condi¢6es hidrodindmicas e a irrigacdo parcial do leito e de acordo com as
limitacdes devido aos efeitos de transferéncia de massa.

A hidrogendlise de polidis e glicois tem sido conduzida principalmente por
meio de operacdes em batelada em reatores de leito de lama sob altas pressdes.
Assim, a extrapolacdo para uso em escalas maiores deve requerer avaliacdes
adicionais com vistas a operacdes continuas e sob altas pressdes. Para descrever o
processo continuo, deve ser considerado um modelo heterogéneo com disperséao
axial e molhamento parcial do catalisador, o que € possivel por meio de balancos de
massa e energia incluindo a cinética de reacao, os efeitos de transferéncia de massa
nas interfaces gas-liquido e liquido-sdlido, e internos ao catalisador, e considerando
a molhabilidade do leito.

Em destaque, a temperatura exerce efeito sobre as interacdes na superficie
do catalisador (reacdo, adsorcao-dessor¢cao), enquanto a velocidade da fase liquida
opera sobre as limitacdes devidas as transferéncias de massa. Ciente destas
influéncias, observadas as evidéncias no comportamento operacional do processo
continuo, trabalho é feito de modo a manipular os perfis de concentracdo dos
compostos intermediarios e finais do mecanismo reacional do processo de
hidrogendlise. Neste procedimento é possivel orientar 0 processo para determinadas
seletividades em poliois e glicois.

Estudos experimentais com validagdes quantitativas, conduzidos no LPC da
UFPE, foram realizados em uma unidade piloto de laboratério, procedendo a

pressdes moderadas e baixas temperaturas. Maranhdo (2001) operou com
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catalisador de niquel e hidrogénio glicose, frutose e sacarose com catalisador de
niquel a 373 K a 413 K e 24 bar, ressaltando a seletividade em sorbitol e manitol.
Silva (2003) procedeu a modelagem do processo de hidrogenacdo catalitica do
metilestireno (a-ME), propondo um modelo heterogéneo para descrever o sistema
trifasico presente no reator de leito gotejante. Cabral (2006) estudou a reacgéo de
hidrogenacao da glicose, xilose e lactose em reator de leito gotejante nas condigbes
de 393K a 423K, 10 bar de pressdo de H2, com vasdo da fase fluida constante,
usando catalisador de Ni (4,81 %)/C. Lima (2011) realizou a oxidac&o da lactose e
do soro de queijo com catalisador de paladio a 90 °C e 5 bar, procedendo a
producéo do &cido lactobionico. Melo (2015) realizou simulages para um reator de
leito gotejante continuo operando a hidrogendlise do glicerol com catalisador de
ruténio. Ele consolidou suas previsdes usando dados de linha de base da cinética
experimental com o catalisador Ru (3%) Ca (5%) / Carvao ativado.

No presente trabalho, foram fixados no ambito do objetivo geral, primeiro
realizar avaliacbes cinético-operacionais do comportamento experimental da
hidrogendlise de sacarideos em batelada com um catalisador de Ru/C, para em
seguida caracterizar de forma quantitativa o processo continuo de conversdo dos
sacarideos e producéo de poliois em reator de leito gotejante.

De modo especifico, inicialmente buscou-se estabelecer condicdes de
temperatura e pressdo adequadas para as operagfes, nas quais foram propostas
taxas de conversao dos sacarideos e de producdo de polidis e metanol.

Na sequéncia, conhecidas as taxas de reagdo, objetivando a concepcao do
processo continuo, foi formulado um modelo preditivo dinamico da operagdo em um
reator de leito gotejante, construido com determinadas dimensdes e caracteristicas
para fins de processamento isotérmico sob presséao elevada.

Estabelecida a condi¢cdo dentro do regime de leito gotejante, foi possivel
prever variacdes da seletividade de produtos (metanol, poliois, glicéis e
monoalcoois) com a velocidade da fase liquida, mantendo-se as demais condicfes
de pressdo, temperatura e tipo de catalisador. Interferindo no processo através da
razdo da composicdo da fase gasosa H2/N2 busca-se estabelecer uma razéo
estequiométrica adequada promovendo economia pelo uso racional de H2 sob

pressao parcial.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 HIDROGENOLISE DE CARBOIDRATOS

Como um recurso abundante e renovavel baseado em carbono, a biomassa
fornece uma matéria-prima promissora (e uma alternativa ao petroleo) para produzir
produtos quimicos de valor agregado e combustiveis de alta densidade energética
(CARATZOULAS et al.,, 2014; CORMA; IBORRA; VELTY, 2007; WALKER et al.,
2019; WU et al., 2016). No entanto, a biomassa de origem renovavel contém uma
guantidade significativa de oxigénio e, consequentemente, os fluxos de reagentes
bioderivados possuem densidade de energia reduzida, @ menor estabilidade
hidrotérmica e quimica, assim como maior acidez comparada as biomassas de
origem fésseis (GILKEY; XU, 2016; MENG et al., 2015; WALKER et al., 2019). Por
conseguinte, a producdo de produtos quimicos com funcbes idénticas ou
semelhantes como blocos de constru¢do atuais ou combustiveis de alta densidade
de energia a partir de biomassa envolve reacdes de desoxigenacdo catalitica
removendo funcionalidades de oxigénio seletivamente (METTLER; VLACHOS;
DAUENHAUER, 2012). Estes casos, as reacdes envolvem hidrogendlise,
desidratacdo (CHHEDA; HUBER; DUMESIC, 2007; WANG; NOLTE; SHANKS,
2014), reforma (DAVDA et al., 2005), ou pirélise (HUBER; IBORRA; CORMA, 2006).
Entre essas, a hidrogendlise oferece uma abordagem atraente para reduzir e
remover grupos funcionais de oxigénio em moléculas derivadas de biomassa por
etapas de ruptura das ligagcbes C — O e C — C e usam hidrogénio como um redutor
limpo e de baixo custo (YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021).

Uma reacdo é chamada de hidrogendlise quando ocorre a adicdo do
hidrogénio através de uma ligacdo sigma. Essa reacdo pode ocorrer, por exemplo,
quando ha a quebra de uma ligacdo carbono-heteroatomo como O, N, S ou
halogénios, por exemplo, ou entre uma ligacdo carbono-carbono (CONNOR,;
ADKINS, 1932). Tais quebras ocorrem mais facilmente nas ligacbes polarizadas,
neste caso ligando um carbono-heteroatomo, do que nas ndo polarizadas como
carbono-carbono (BRAINER NETO, 2012). As reacOes dos oxigenados com
hidrogénio sobre catalisadores metalicos ou ndo metalicos ndo apenas promovem

ruptura das ligacbes C — O e C — C, mas também transferem simultaneamente
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atomos de hidrogénio para ligacBes insaturadas, o que aumenta a estabilidade
quimica dos produtos (YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021). A hidrogendlise é
favorecida na presenca de catalisadores solidos ativos com grande area da
superficie contendo o metal. Geralmente sdo utilizados catalisadores metalicos
pertencentes ao grupo VIIIB, tais como Ni, Ru, Pt, Pd e Rh (RUPPERT; WEINBERG,;
PALKOVITS, 2012; SCHMAL, 2012; ZHANG; WILSON; LEE, 2016).

A hidrogendlise da ligacdo sigma C-O é considerada a mais importante
reacao de ruptura. Durante a hidrogendlise de alcoois, o grupo OH é substituido por
um atomo de hidrogénio, as vezes denominada desoxigenag¢do ou reducdo para
alcanos. A hidrogendlise das ligagbes C-O é favorecida pela formacdo de um ion
carbanio estavel, ligado ao grupo de saida como, por exemplo, a hidroxila (OH™). Ja
a hidrogendlise das ligacdes carbono-carbono requer condigcbes mais severas para a
quebra dessas ligacdes, por ser uma ligacdo ndo polarizada (BRAINER NETO,
2012; CONNOR; ADKINS, 1932; YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021).

Os catalisadores metdlicos suportados podem ainda ter carater bifuncional ou
multifuncional. Tanto nas hidrogenac¢des como nas desidrogenacdes, podem ocorrer
reacoes sobre os metais — caracteristicas da hidrogenacdo e desidrogenacéo -,
como também sobre o0s suportes, onde ocorrem reacdes de isomerizagao,
desidratacdo ou craqueamento (RUPPERT; WEINBERG; PALKOVITS, 2012;
SCHMAL, 2012; YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021).

As taxas relativas de transferéncia de hidrogénio e etapas de hidrogendlise
influenciam a composicdo dos intermediarios reativos presentes nas superficies do
catalisador e, consequentemente, a distribuicdo dos produtos formados pela
subseqiiente clivagem da ligagdo C — O ou C — C (YUN; BERDUGO-DIAZ;
FLAHERTY, 2021). Portanto, o conhecimento dos mecanismos das reacdo mais
relevantes, predominantes na ruptura das citadas ligacdes e os requisitos em termos
de sitios ativos para essas etapas sao necessarios para projetar catalisadores e
operar reatores que transformam biomassa em substitutos desejados para produtos

petroquimicos.

2.1.1 Mecanismos de hidrogendlise de Carboidrato

A producdo e valorizagdo de polidis a partir de compostos derivados de

biomassa tém ocupado espaco cada vez maior em biorrefinarias (ISIKGOR; BECER,
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2015; JIN et al., 2016; KIM et al.,, 2019; NAKAGAWA et al., 2020), assim como
motivou o desenvolvimento de pesquisas recentes em reacdes de hidrogendlise
seletiva.

A conversdo seletiva de glicerol, xilitol, eritritol ou sorbitol em blocos de
construcéo quimicos oferece oportunidades significativas para melhorar a viabilidade
dos processos que produzem produtos quimicos renovaveis e biocombustiveis
(BOZELL; PETERSEN, 2010; GUMINA et al., 2018). Especificamente, a formacao
de a, w- didis como etilenoglicol, 1,3-propanodiol, 1,4-butanodiol e 1,6-hexanodiol
oferece uma via alternativa para formar produtos quimicos essenciais para a
industria de polimeros (GUMINA et al., 2018). A producéo de cadeia mais longa ou
namero impar de carbono a, w- didis (por exemplo, 1,5-pentanodiol) nao
prontamente disponiveis a partir de produtos petroquimicos também pode levar a
poliésteres ou poliamida com propriedades Unicas (YUN; BERDUGO-DIAZ;
FLAHERTY, 2021).

O glicerol fornece um modelo ideal para examinar os mecanismos de reacao,
comparar taxas e seletividades para a ruptura da ligacdo C — O e C — C e examinar
os fatores que influenciam a regiosseletividade dessas reacfes em polidis.
Conceitos desenvolvidos usando glicerol como base de teste podem ser estendidos
para hidrogendlise de polidis maiores, com maior complexidade, mas também com
potencial para produzir produtos de maior valor (eritritol, xilitol, sorbitol). Apesar da
relativa simplicidade do glicerol, as vias de reacdo e etapas elementares relatadas
para clivar ligacdes C — O sao complexas devido em parte a natureza bifuncional da
maioria dos catalisadores examinados (YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021).

A hidrogendlise de polidis representa uma rota potencial para produzir
produtos quimicos de valor agregado, como a, w- dibis, polidis de cadeia mais curta,
alcoois insaturados, monoalcoois ou alcanos. Os polibis possuem VAarios grupos
hidroxila quimicamente semelhantes; portanto, as rea¢ées de hidrogendlise formam
uma mistura diversa de produtos, dependendo das taxas e localizacfes relativas da
clivagem da ligacdo C — O e C — C, bem como dos eventos de abstracdo H.
Conforme Figura 1, a ruptura das ligacées C — O produz poliéis com menos grupos
hidroxila e agua em metais e oxidos de metal, mas também alcoois alilicos (ou
alceno de didis). A ruptura da ligacdo C — C dos polidis cria alcoois e polidis de

cadeia mais curta que pode reagir posteriormente apds a ruptura da ligacdo C-C e
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C-O ao longo das vias para polidis ou alcoois (YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY,
2021).

A ativacéo da ligagcdo O — H é um recurso comum para a adsorcao de glicerol
nas superficies do catalisador. Apés um catalisador de metal em condi¢cdes neutras
e béasicas, o glicerol se liga ao sitio de metal por meio de n1(O)-alcéxido por clivagem
de O-H no grupo hidroxila terminal (AUNEAU et al., 2011; FAHEEM et al., 2016;
SALCICCIOLI; VLACHOS, 2011).

Figura 1 - Diferentes vias de hidrogendlise de glicerol: (A) Hidrogendlise de ligagbes C — O em metal
[M], catalisadores de metal [M] com &cido de Bragnsted Lewis [H + ], catalisadores de acido Lewis [LA]
ou de base [base] ou catalisadores de 6xido de metal oxofilico [M-Moxe Ox ]; (B) Desoxidesidratacéo
em catalisadores de 6xido de metal oxofilico [MMoxo Ox ]; e (C) Hidrogendlise de ligagdo C—-C em
catalisadores de metal [M] ou metal [M] com catalisadocr)ﬁs de base [base]

H,

A HO OH or HO +  HO

’ (A) ML, M-M,cO,, NS ’

[M] + [H*],[LA] or [base]

OH H, H,

A OH 2 H,0 < N 5 OH
HO\/K/OH (B) MMou0l Y Y + 2 NG

| H, OH
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(C) M) or MJ+[base] e . g

Fonte: Yun; Berdugo-Diaz e Flaherty, (2021).

A desidrogenacdo subsequente produz intermediarios de aldeido com
estrutura n2(C,0)-aldeido que sofre ainda a clivagem da ligagcdo C-O. A clivagem da
ligacdo C—C ocorre apds outras desidrogenagdes de espécies n2(C,0)-aldeido
(AUNEAU et al., 2011; FAHEEM et al., 2016; SALCICCIOLI; VLACHOS, 2011). Na
presenga de fungbes acidas com sitios de metal, o glicerol adsorve com n1(O)-
alcéxido no &cido de Lewis ou sitio de acido de Brgnsted (COPELAND et al., 2013;
FOO et al., 2014; GARCIA-FERNANDE?Z et al., 2017), e as etapas de desidratacio
subsequentes envolvem diferentes ligacbes C-O. Em um caso particular, num
catalisador de 6xido de metal oxofilico, os polidis vicinais formam n2(O, O)-diolatos
em oxidos de metal oxofilico parcialmente reduzidos e, em seguida, clivam as
ligacbes C—O (AHMAD; CHAPMAN; NICHOLAS, 2011; Xl et al., 2020).

Montassier et al. (1991) propuseram um mecanismo envolvendo a
desidrogenacéo de glicerol a gliceraldeido seguida por desidratacdo e hidrogenacéo
em catalisador Ru /C.(119) O glicerol pode se ligar as superficies metalicas por meio
da ruptura da ligacdo O — H para formar n1(O)-alcoxidos. Subsequentemente, a



25

desidrogenacéo cineticamente relevante ocorre para formar intermediarios n2 (C, O)-
gliceraldeido. A clivagem da ligagdo C-O, mais provavelmente no grupo hidroxila
terminal, e a hidrogenacéo ocorre para formar 1,2-propanodiol.

Conforme esquema apresentado na Figura 2, Sun, Wang e Liu (2017)
propuseram um mecanismo sequencial de etapas elementares para a hidrogendlise

do glicerol.

Figura 2 - Etapas elementares para hidrogendlise de glicerol em uma superficie de metal.
l - Adsorgio de glicerol na superficie do metal para formar espécies de glicerol adsorvidas
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Tronconi et al. (1992) utilizaram um catalisador Ru(5%)/C em meio alcalino,
na presenca de hidroxido de sodio como Ipromotor, e verificaram duas rotas

possiveis a partir do sorbitol, conforme esquema apresentado na Figura 3.

Figura 3 - Mecanismo da hidrogendlise de sorbitol: S—
sorbitol; EG- etileno glicol; |- intermediarios; GLY—
glicerol; LA— &cido latico; PG — propanodiol.

a ki k3

§ ————=s [I] — LA
Ru,NaOH NaOH

(1-a)kl| Ru, k2 k7 k4 k5

NaOH Ru| |Ru Ru! |Ru
k6

EG «+—— GLY PG
Ru,NaOH

Fonte: Tronconi et al. (1992).

De acordo com a Figura 3, a primeira rota sugere que a acdo combinada do
catalisador com o promotor basico produz diretamente etileno glicol. Na segunda,
este efeito produz intermediarios como o &cido latico devido a presenca do hidréxido
de sddio, que em seguida € convertido pela acdo do ruténio em 1,2- propanodiol.
Por outro lado, ainda estes intermediarios podem produzir glicerol pela acdo do
catalisador que em seguida é convertido em etileno glicol pela acdo combinada do
catalisador-promotor alcalino (TRONCONI et al., 1992).

Wang, Hawley e Furney (1995) propuseram um mecanismo para as reacoes
de hidrogendlise de polidis. Neste mecanismo, a reacdo de retro- condensacéo

alddlica é predominante na quebra das ligacdes entre carbonos (Figura 4).

Figura 4 - Mecanimos de hidrogendlise de poliois.
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Fonte: Wang, Hawley e Furney (1995).
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De acordo com 0 mecanismo proposto, o efeito de promoc¢do do 6xido de
calcio é causado por OH - (liberado quando o CaO reage com a agua), que pode
catalisar a condensacéao retro-aldol do aldeido intermediario para gerar glicéis. No
entanto, a condensacao retro-aldol € o segundo passo para a hidrogendlise de
sorbitol e s6 ocorre apos sua desidrogenacdo para alguns aldeidos intermediarios.
Dessa forma, por meio da combinacdo com um catalisador metalico, (Ru/CNFs,
CaO) pode ocorrer a promocéao da hidrogendlise do sorbitol.

Abreu, Lima e Zoulalian (1995) estudaram a hidrogendlise catalitica do amido
de milho em reator de leito de lama descontinuo, sob condi¢des: catalisador de
Ru(1%)/C, pressao de 50,0 bar de Hz, nas temperaturas de 453 K, 473 Ke 493 K e
propuseram o mecanismo dado pela Figura 5.

Figura 5 - Mecanismo de hidrogendlise de sacarideos: S:

amido, oligbmeros, glicose; M: metanol; P: polidis; DA: glicéis e
monoalcois.
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Fonte: Abreu; Lima; Zoulalian, (1995)

A primeira etapa do mecanismo envolve a decomposicdo do amido em
produtos como a glicose que, por sua vez, pode ser extraida em grande quantidade,
utilizando-se geralmente &cido sulfurico e/ou cloridrico diluido (AUNEAU et al., 2014;
LIU et al., 2018; ZHANG et al., 2019). A glicose obtida no processo sofre
hidrogenacédo catalitica formando sorbitol (LIU; LIU; ZHANG, 2019; WERPY;
PETERSEN, 2004). Por meio da hidrogendlise catalitica do sorbitol, pode ser
convertido em produtos de relevante importancia industrial, como o propileno glicol,
o etileno glicol e os butanodidis, glicerol, acidos organicos e alcoois (CAIl et al.,
2020; GUMINA et al., 2018; SHANTHI et al., 2018).
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2.1.2 Catalisadores de Hidrogendlise

A hidrogendlise de carboidratos como sorbitol para produzir glicéis requer a
quebra seletiva de ligacbes C-C e C-O. Normalmente esse processo se da pelo
emprego de catalisadores suportados com teores de metais nobres como Ru
(ABREU; LIMA; ZOULALIAN, 1995; AUNEAU et al., 2014; DEUTSCH; LAHR;
SHANKS, 2012; FERREIRA; SILVA; FERREIRA, 2013; GUO et al., 2015; MURILLO
LEO et al., 2016; SUN; LIU, 2011; ZHAO et al., 2010), Pd (HAUSOUL et al., 2015;
JIA; LIU, 2015; RIVIERE et al., 2017; SUN; LIU, 2011), Pt (BANU et al., 2011) e
metais comuns como Ni (CAl et al., 2020; SILVA, 2019; SUN; LIU, 2014; ZHANG et
al., 2014) e Cu (JIN et al., 2015; SUN; LIU, 2014; WANG et al., 2019), geralmente
com a promocao de aditivos basicos como CaO, Ca (OH)2 e NaOH. Diversos tipos
de suportes aplicados para esse fim, como por exemplo: silica, zedlita, alumina,
dioxido de titdnio, nanofibras de carbono, carvdo ativado, dentre outros. Para
favorecer o processo, é importante uma consideravel dispersao do metal no suporte
e a interacdo do mesmo no meio reacional (SILVA, 2019). O carvao ativado é
bastante utilizado como suporte aos catalisadores, pois ele possui caracteristicas
importantes como elevada superficial elevada, assim como boa estabilidade a
temperaturas e a pressbes elevadas (LIU; LIU; ZHANG, 2019; SCHMAL, 2012;
ZHAO et al., 2010). O tipo de metal e seus teores nos catalisadores suportados
influenciam diretamente na conversdo e na seletividade da hidrogendlise (ROSS,
2011). Os catalisadores de ruténio, mesmo sendo um metal de alto valor, sé&o
atrativos para o processo de hidrogendlise de sorbitol, em termos de seletividade
para glicois, pois pequenas quantidades podem proporcionar altas conversdes (GUO
et al., 2015; ZHAO et al., 2010).

Kusunoki et al. (2005) reportaram varios metais nobres (Ru, Rh, Pt e Pd) com
5% em massa suportados em carvao ativado, sobre as seguintes condi¢des: 20%
em massa de glicerol em 20 mL de solucdo aquosa, pressao inicial de 8 MPa, tempo
de reacdo igual a 10 h e massa de catalisador igual a 150 mg. A atividade catalitica
da reacdo de hidrogendlise para diferentes metais decresce na seguinte ordem:
Ru/C >> Pt/C > Pd/C > Rh/C. Nesse caso, o catalisador Ru/C apresentou uma
conversao de 6,3% enquanto que o catalisador Pt/C que foi o segundo metal mais
reativo dos testados apresentou um valor de conversao igual a 1,1%. Entretanto, o

catalisador Ru/C apresentou a menor seletividade para 1,2-propanodiol, entre os
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catalisadores testados, apresentando-se na seguinte ordem decrescente de
seletividade: Pd/C > Pt/C > Rh/C >> Ru/C, com valores iguais a 93,1; 87,6; 58,6 e
17,9 respectivamente (KUSUNOKI et al., 2005).

Auneau et al. (2011) verificaram a atividade catalitica do iridio na
hidrogendlise da glicerina e o efeito da adigdo de hidroxido de sédio na reagdo. As
condi¢cdes da reagdo foram: volume reacional de 6 mL com 5% em massa de
glicerol, 30 mg de catalisador, temperatura de 180 °C, por 12 h de reacédo, pressao
de 50 bar de H: e diluicdo testada para hidroxido foi de 0,1 M. Sem adi¢do de
hidréxido obteve-se uma conversao de 5,6% e uma seletividade em 1,2-propanodiol
de 1%, enquanto a solucéo de 0,1M de hidroxido de sddio obteve-se 12,1% e 10%,
respectivamente (AUNEAU et al., 2011).

Sun et al. (2011) realizam a hidrogendlise do xilitol sobre catalisadores de Ru,
Rh, Pd e Pt suportados em carvdo ativado ou em oOxidos diversos. A reacgéo foi
realizada a temperaturas entre 433 e 513 K, sob presséo na faixa de 0,5 a 10 Mpa
de H2, com adicdo de Ca(OH)2, Mg(OH)2 ou CaCOs ao meio reacional. Os
catalisadores foram seletivos para a obtencdo de 1,2 propilenoglicol e
monoetilenoglicol, sendo os sélidos de Ru/C apresentaram maiores atividades e
seletividades de glicois que os Ru suportados em TiOz, ZrO2, Al203 e Mg2AIOx. Os
efeitos observados foram atribuidos as propriedades &cidas e basicas dos metais e
suportes para a hidrogenacao/desidrogenacdo, que influenciam diretamente o
caminho da reacdo. Uma grande dependéncia da atividade e seletividade com
relacdo a temperatura de reacado, pressao de H: e valores de pH foram também
observadas.

Maris e Davis (2007) sugeriram a quebra da ligacdo C-C catalisada
principalmente por metal em Ru/C em vez da clivagem da ligacdo C-C catalisada por
base, ao mostrar que a adicdo de base (CaO) aumenta principalmente a taxa de
consumo total de glicerol por meio da clivagem da ligagcdo C-O e C-C por um fator de
50, enquanto a adicdo de base mostra o efeito menos promocional na taxa de
formacao de etilenoglicol por meio da clivagem da ligagdo C-C apenas por um fator
de 2 (0,1 M C3HsO3 em H20, 0,8 M CaO, 4,0 MPa Hz , 473K).

Wang et al. (2013) também propuseram a quebra da ligacdo C-C catalisada
por metal em catalisadores de metais nobres (Ru, Rh, Pt ou Pd) suportados em

ZrO2, como evidenciado pela seletividade distinta em etilenoglicol (5,5-21,0%) e na
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conversao (20,4- 22,9%), sugerindo que os locais basicos no ZrO2 tém influéncia
minima na quebra da ligacdo C-C (1,1 M C3HsO3 em H20, 6,0 MPa Hz, 473K).

Checa et al. (2012) testaram a atividade catalitica de diferentes metais na
hidrogendlise do glicerol. Os metais utilizados foram: Rh, Pt, Pd e Au suportados em
oxido de zinco. A reacdo foi realizada sobre as seguintes condi¢des: volume
reacional igual a 20 mL de solug&o aquosa de glicerol com concentracdo igual a 1,36
M, 30 mg de catalisador, temperatura igual a 180 °C e pressao de hidrogénio igual a
20 bar, agitacdo de 1000 rpm e tempo de reacdo igual a 12 h. Os sistemas Pt e Rh
suportados apresentaram os melhores resultados de conversdo, com valores de
converséo igual a 6,6% e 4,9%, respectivamente.

Yang et al. (2015) realizaram um estudo da producdo catalitica de 2,5-
dimetilfurano a partir de 5-hidroximetilfurfural em presenca do catalisador Ni/C030a.
Sob condi¢cbes de temperatura de 130 °C e presséo de 1,0 MPa, foi observada uma
producédo de 76% de 2,5-dimetilfurano.

Wang et al. (2015) estudaram a hidrogendlise do sorbitol para glicerol e glicois
utilizando catalisadores M/MgO (M = Ni; Co; Cu). De acordo com a atividade e
seletividade observadas, sugeriram uma via de reacdo da hidrogendlise do sorbitol
para polidis C2/Cz e uma maior degradacdo dos polidis C2/C3 sob condi¢cbes
hidrotérmicas de hidrogenag¢do sobre o catalisador M-MgO. De um modo geral,
destacaram que a capacidade de hidrogendlise utilizando os catalisadores de Cu e
Co na quebra de ligacdes C-C é considerada fraca, enquanto que o catalisador de Ni
favorecia fortemente a clivagem C-O. Logo, o Cu e o Co sao catalisadores
adequados para a conversao de glicerol em propileno glicol com alta seletividade,
sem quebra de ligacdo C-C. Quando foi adicionado MgO, a atividade e a
seletividade para os poliois inferiores aumentaram para todos os catalisadores,
sugerindo que o metal e 0 MgO desempenham papéis importantes na promocédo da
reacdo. Quando Ca(OH): foi adicionado, a atuacdo na reacdo foi melhorada
significativamente.

Silva (2019) estudou o processo de hidrdlise, hidrogenacéo e hidrogendlise a
partir do amido de milho, levando em consideracéo diferentes tipos de catalisadores,
o teor de metal na sua superficie, a pressdo, a temperatura e a influéncia do meio
acido/basico sobre as reacfes. Para as reacdes de hidrogendlise, com o catalisador
bimetalico, observou que o aumento da temperatura favoreceu a conversdo do

sorbitol que chegou até 71,6 %, com seletividades de 40,7 % em 1,2- propanodiol,
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26,5 % em etileno glicol e 25,8 % em glicerol a 220 °C. Para o catalisador trimetalico,
a conversao do sorbitol foi a mais baixa observada dentre os trés catalisadores
avaliados, com a seletividade mais alta em produtos volateis (44,8 %).

Guo et al (2015) observaram conversdo completa do sorbitol e 60 % de
seletividade para glicéis, usando catalisador RUu/CNTs promovido por WOx na
presenca de Ca(OH)2 em 478 K. Cai, et al (2020) estudaram os efeitos do
catalisador Ni/La203/ZrO2 para a hidrogendlise de sorbitol. A introdu¢cdo de um
promotor alcalino melhorou a disperséo de Ni, devido a forte interacédo entre Ni** e o
promotor alcalino. Ao otimizar o processo, observaram maior seletividade de
produtos-alvo (etilenoglicol, 1,2-propanodiol e glicerol) de 74,8 % usando o
catalisador (10%)Ni/(5%)La20s/ ZrO2, nas condicbes de 220°C, 4 MPa de H:
pressdo e um tempo de 4 h de reacao.

A adicdo de segundo metal ou funcionalidade de &cido pode aumentar a
seletividades para a quebra da ligacdo C — O sobre a clivagem C — C, alterando a
estabilidade e os modos de coordenacdo preferidos das espécies de superficie
reativas e introduzindo funcgdes cataliticas adicionais que modificam o mecanismo
(YUN; BERDUGO-DIAZ; FLAHERTY, 2021).

Amada et al.,, (2011) relataram que a taxa de consumo de glicerol e
seletividades de produto para 1,2- e 1,3-propanodidis permaneceram constantes
para o catalisador Ir-ReOx / SiO2 quando a razdo de H+ para locais de Ir aumentou
de 1 para 12,4 pela adicdo de H2SO4. Em contraste com estes resultados, as taxas
de hidrogendlise de glicerol aumentaram quando um co-catalisador acido (Amberlyst
15 ou Nb20s) foi adicionado ao Ru/C, que forneceu evidéncias para o processo de
reacao por desidratacdo catalisada por acido seguida por hidrogenacdo sobre Ru/C
(BALARAJU et al., 2009; MIYAZAWA et al., 2007).

2.1.3 Efeitos da pressédo parcial de hidrogénio, temperatura, tamanho das

particulas e promotores

A definicdo das caracteristicas do catalisados como tamanho das particulas,
suporte e promotores, bem como as condi¢ces de operagao, temperatura e pressao,
podem exercer influéncia significativa nos rendimentos do processo de reagdo

catalitica.



32

2.1.3.1 Tamanho

O tamanho das nanoparticulas de metal também influencia as taxas de
renovacdo e a posicao intramolecular para a ruptura da ligagdo C — C. Diversos
publicacdes explicaram as diferencas nas taxas e seletividades para a ruptura da
ligagdo C—C em alcanos em particulas de diametros diferentes como consequéncia
do impedimento estérico, em razdo dos atomos de metal subcoordenados se ligarem
fortemente e romperem ligacbes C — C em posicdes substituidas (BOND; SLAA,
1994; GOODMAN, 1982; KALAKKAD et al., 1993; SINFELT; YATES, 1967).

As taxas de hidrogendlise e seletividades diferem entre os catalisadores
compostos de nanoparticulas de metal em um suporte inerte e as mesmas
nanoparticulas presentes em um acido solido (por exemplo, aluminossilicatos), isso
porque o acido de Brgnsted catalisa a isomerizacdo de alcenos formados por
desidrogenacéo de alcano. Como resultado, as ligacdes C — C rompem dentro dos
isdbmeros derivados do reagente inicial e produzem distribuicbes distintas de
produtos (MCVICKER et al., 2002).

Wang et al (2019) realizaram testes em catalisadores de Cu/C para observar
a influéncia do tamanho das particulas e da presenca de Ca(OH)z na hidrogendlise
de sorbitol. Segundo os autores a variacao do tamanho das particulas ndo apresenta
efeito aparente na seletividade para quebra Cs/Cs e C2/Ca. Por outro lado, a variacao

da equivaléncia de Ca(OH)2 tem profundo relevante na seletividade.

2.1.3.2 Pressao

As taxas e seletividades para a ruptura de ligagcbes C — C em posi¢cdes com
substituicdo distinta (por exemplo, ligacbes 2C— 2C vs ligacdes 3C— 2C) ou em
diferentes posi¢des intramoleculares em um determinado alcano dependem da
pressdo de hidrogénio e do temperatura do reator (YUN; BERDUGO-DIAZ;
FLAHERTY, 2021). As raz0es das taxas de quebra da ligacdo C-C em posicoes
endociclicas ndo substituidas para substituidas em metil ciclohexano, 1,3-dimetil
ciclohexano e n-propil ciclohexano aumentaram com a pressédo de hidrogénio em
catalisadores de Ir/SiO2 (20 KPa cicloalcano, 0,1-6 MPa de Hz, 593 K) porque os

estados de transicdo que quebram a ligagdo C-C nas posi¢cdes substituidas
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possuem menos atomos de H do que aqueles que clivam as ligagbes C-C nas
posi¢des ndo substituidas (FLAHERTY; UZUN; IGLESIA, 2015).

Zhao et al (2010) ao realizar estudos da influéncia da pressdo de hidrogénio
na hidrogenalise de sorbitol, empregando Ru/CFNs, observou que na faixa de 6,0 a
8,0 MPa houve aumento da conversao de sorbitol, por outro lado, na faixa 8,0 a 10,0
MPa foi observada um leve diminuicdo da conversao de sorbitol.

2.1.3.3 Temperatura

Diversos estudos realizaram hidrogenolise de sorbitol utilizando temperatura
de reacdo que variaram de 473 a 493 K para favorecimento do processo (JIA; LIU,
2015; TANG et al., 2021; WANG et al., 2015; ZHANG; WILSON; LEE, 2016). Banu et
al. (2011) estudaram o efeito da temperatura (variando de 473 a 503 K), no processo
de hidrogendlise do sorbitol utilizando catalisador de niquel suportado em zedlita
NaY. Observaram que, inicialmente, ocorreu um aumento consideravel na conversao
em torno de 473 a 493 K, mas o aumento néo foi significativo entre 493 e 503 K. A
seletividade para 1,2-propanodiol aumentou sensivelmente com o aumento da
temperatura. Posteriormente, realizaram as demais analises utilizando a temperatura
fixa de 493 K para favorecer o processo, visto que em temperaturas superiores ndo
ocorria um aumento significativo da conversao; e que em temperaturas abaixo desse
valor, ocorria uma diminuigdo da conversao do sorbitol (BANU et al., 2011).

Silva (2019) avaliou o processo de hidrolise, hidrogenacéo e hidrogendlise a
partir do amido de milho. Segundo o autor, no processo de hidrélise-hidrogenacéo,
realizado de forma direta, observou-se uma conversdo do amido de 100%, com a
concentracdo de sorbitol chegando a 71,1 g L' com o catalisador Ni-(10%)-Ru-
(2%)/C2 na temperatura de 200°C, em 4h de reacdo. Nestas rea¢des, 0 aumento da
temperatura e do teor de ruténio favoreceram a formacdo de sorbitol. Para as
reacdes de hidrogendlise, com o catalisador bimetalico, observou-se que o aumento
da temperatura favoreceu a conversao do sorbitol que chegou até 71,6%, com
seletividades de 40,7% em 1,2-propanodiol, 26,5% em etileno glicol e 25,8% em
glicerol a 220 °C.

Auneau et al (2014) realizaram estudos da hidrogendlise de xilitol em meio
alcalino para produzir principalmente etileno e propilenoglicéis, usando catalisador
Ru/C em reator de leito gotejante. Segundo os autores o aumento da concentracéo
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de base no intervalo considerado (razdo molar xilitol/NaOH = 0,1-0,2) também
aumenta a conversao de xilitol acelerando a reacdo de retro-condensagdo sem
degradar significativamente os intermediarios. Observaram também, que entre a
faixa de presséao 40 a 80 bar houve uma maior seletividade para EG e 1,2-PDO em
60 bar.

2.1.4 Hidrogenacao e Hidrogenolise Catalitica de Carboidratos em Operacdes

Continuas

Dias da Silva (2003) procedeu a modelagem do processo de hidrogenacao
catalitica do metilestireno (a-ME), propondo um modelo heterogéneo para descrever
o sistema trifasico presente no reator de leito gotejante. O modelo desenvolvido
permitiu prever perfis de concentragées ao longo do reator e respostas transientes
dos reagente H2 a-ME nas fases fluidas e solida em consequéncia de estimulos
transientes em forma de degrau positivo de concentracao introduzido na alimentacéo
da fase gasosa e liquida.

Maranhdo e Abreu (2005) utilizaram um sistema reativo com catalisador de
niquel, hidrogénio, glicose, frutose e sacarose, 373 K, 413K e 24 bar. Eles
ressaltaram a seletividade em sorbitol e manitol. Observaram conversdes de glicose
de 44 % a 413 K. No processamento da sacarose, produ¢des consecutivas de
monossacarideos e poliis levaram a rendimentos de 24 % para sorbitol e manitol a
413 K.

Cabral (2006) estudou a reacao de hidrogenacao da glicose, xilose e lactose
em reator de leito gotejante nas condi¢des de 393 K a 423K, 10 bar de pressao de
H2, com vasao da fase fluida constante, usando catalisador de Ni (4,81)/C. Segundo
o autor, foi obtido converséo de 24,6 % para hexose com rendimentos em sorbitol de
12,9 % e converséao de 17,2 %para a pentose com rendimentos em xilitol de 17,5 %.
O dissacarideo lactose é 14,9 % convertido com rendimento em monossacarideos e
lactitol de 17,67 % e 26,48 %, respectivamente.

Melo (2015) realizou simulagbes em reator continuo do tipo leito gotejante,
empregando dados experimentais da hidrogendlise de glicerol. Os resultados de sua
analise mostraram conversdes de 86 % do glicerol, rendimento de 38 % e
seletividade de 20 % para o etilenoglicol (Ru(3 %)Ca(5 %)/C) e conversédo de 95 %
com rendimento de 58 % e seletividade de 42 % em 1,2-propandiol (Ru(4 %)/C).
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Manuale et al., (2018) realizaram estudos experimentais da hidrogendlise de
glicerol em glicéis em reatores trifasicos de fluxo continuo. As variacdes de
temperatura e pressao indicaram um valor maximo 97 % (a 230 °C e 14 bar) na
seletividade para 1,2-propanodiol (MANUALE et al., 2018). Sepulveda et al (2017)
estudaram a reacdo de hidrogendlise do glicerol em um reator de leito continuo de
fluxo continuo utilizando catalisadores de cromita de cobre e Cu/Al2Os. Verificou-se
baixa conversdo em temperaturas inferiores a 190 °C. Quando o sistema estava ha
faixa de temperatura de 210-230 °C, a conversao de glicerol foi completa e a
seletividade ao propileno glicol foi estavel em cerca de 60-80 % durante todo o
periodo de reacdo de 10h, independentemente do nivel de presséo de hidrogénio (1
a 20 atm).

2.2 REATORES DE LEITO GOTEJANTE

Reatores de leito gotejante (RLGS) sdo reatores de leito fixo em que os
reagentes de fases gasosa e liquida fluem no sentido vertical sobre um leito de
particulas solidas de catalisador. Possuem caracteristica particulares, em relagcéo ao
modo de operacao, sob baixa intensidade da fase liquida e gasosa apresentando

fendmeno préprio da molhabilidade parcial das particulas sélidas.

2.2.1 Caracteristicas dos Reatores de Leito Gotejante

Quanto a sua configuracéo, eles podem ser categorizados em trés formas
(RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011):

» Reatores convencionais de leito gotejante: compreendendo leitos
empacotados aleatoriamente de particulas de catalisador poroso
(LAMMERMANN et al.,, 2018; MEDEROS; ANCHEYTA, 2007; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

» Reatores de leito gotejante  semiestruturados:  compreendendo
acondicionamento ndo aleat6rio de particulas ou catalisador revestido em

embalagem estruturada ou reatores monoliticos compreendendo um grande
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ndmero de pequenos canais revestido com uma camada de catalisador
(MEWES; LOSER; MILLIES, 1999).

» Reator de micro-leito: compreendendo uma série de microcanais embalados
com particulas de catalisador (AL-RIFAI et al., 2016; KASHID; KIWI-
MINSKER, 2009; LOSEY; SCHMIDT; JENSEN, 2001).

A Figura 6 mostram esquemas das configuracdes dos reatores de leito

gotejante convencional, reator de leito semiestruturado e reator de micro-leito.

Figura 6 - Representacéo esquemética dos reatores de leito gotejante: (a) RLG
convencional. (b) RLG estruturado; (c) Micro-reator de leito gotejante.
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Fontes: (a) Ranade et al. (2011); (b) Mewes et al. (1999); (c) Al-Rifai et al., (2016).

Os reatores de leito estruturados e de micro-leito apresentam algumas
vantagens em relacdo ao convencional. A forma estruturada do leito permite maior
resisténcia mecanica as particulas, maior uniformidade de escoamento na fase
fluida, no entanto este tipo de configuracdo exige limite de carga de catalizador e
pressdo (MEWES; LOSER; MILLIES, 1999). Os micro-leitos apresentam como
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principal vantagem o uso de particulas muito pequenas, permitido maiores taxas de
transferéncia de calor e massa, no entanto, o custo inicial e dificuldades
operacionais (entupimento e limpeza) sdo algumas das desvantagens em relacéo
aos reatores leito de gotejante convencionais (LOSEY; SCHMIDT; JENSEN, 2001).
Diversas pesquisas tém sido desenvolvidas para melhoria no desempenho dos
reatores trifdsicos, no entanto, a grande maioria dos processos industrias utilizam a
configuracdo convencional de leito gotejante (AZARPOUR; REZAEI,
ZENDEHBOUDI, 2021; MEDEROS; ANCHEYTA, 2007; RANADE; CHAUDHARI;
GUNJAL, 2011). Particularmente, o foco principal do estudo do presente trabalho
esta no “reator convencional de leito gotejante”, que referimos apenas como reator
de leito gotejante. As demais configuracfes fogem do escopo dessa pesquisa.

Em reatores de leito gotejante, catalisador suportado em material inerte &
usado para fornecer resisténcia mecanica as particulas (pellets). Varias formas de
catalisadores como esférica, cilindrica, extrudados e trilobos sdo usadas na pratica.
Em alguns casos, formatos de particulas, como tubos cilindricos, anéis Raschig e
fios medidores, anéis de palheta e filamentos, promovem menor perda de carga (a
custa de menor carga de catalisador), sdo usados (AL-DAHHAN et al., 1998;
BOYER; VOLPI; FERSCHNEIDER, 2007; LAMMERMANN et al., 2018; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011). Um RLG pode ter 10-30 m de altura, montado com
uma ou varias secdes de leito fixo de particulas de catalisador (MEDEROS;
ANCHEYTA; CHEN, 2009). O leito do catalisador é geralmente apoiado numa placa
de peneira (com tela de arame). As fases gasosa e liquida sdo alimentadas ao leito
do reator através do distribuidor apropriado. Distribuicdo adequada das fases de
fluido no leito catalitico frequentemente controla o desempenho do reator e a
eficiéncia da transferéncia de calor. Os distribuidores de liquidos sdo geralmente na
forma de mdultiplos bicos divisores com aberturas em varias posi¢ées radiais com
entrada central (AZARPOUR; REZAEI, ZENDEHBOUDI, 2021; MEDEROS;
ANCHEYTA; CHEN, 2009; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011). Outros tipos
como distribuidor de tampa, distribuidor de placa de peneira ou leito de particulas
finas também sédo usados no topo da coluna para obter uma distribuicdo uniforme.
Em alguns reatores de leito gotejante grandes, a redistribuicdo das fases reagentes
€ necessaria para evitar a formacdo de pontos quentes dentro dos reatores
(RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).
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Os reatores de leito gotejante operam de moderadas a altas pressoes, até
300 bar, sendo em sua maioria na faixa de 20-30 bar (AL-DAHHANK et al., 1998;
BOYER; VOLPI; FERSCHNEIDER, 2007). As reacdes conduzidas nesse tipo de
reator requerem altas temperaturas, que favorecem o aumento da expansao do gas
e impedem que o reagente gasoso se dissolva completamente no liquido. Elevadas
pressdes atuam contra isso e ajudam a aumentar a solubilidade. Contudo, efeitos da
pressdo de operacdo podem conduzir alteracbes nos diferentes parametros
hidrodinamicos (perda de carga, retencéo liquida e eficiéncia de molhamento), por
iISso sdo consideravelmente importantes para a projecao e proposicao de aumentar
a escala (NIGAM; LARACHI, 2005).

O controle de temperatura pode ser realizado usando camisas externas ou
serpentinas de resfriamento internas. Em alguns casos, os fluxos de gas e/ou liquido
séo reciclados para aumentar a eficacia da velocidade do fluido para controlar a
temperatura e também manipular a niveis de conversdo desejada (MEDEROS;
ANCHEYTA; CHEN, 2009; RAMACHANDRAN, 1983). Os reagentes nao convertidos
e os produtos formados séo retirados do fundo do reator. A parte inferior, portanto,
consiste em um separador de liquido e gas. Para processamento de grande volume,
varios reatores podem ser operados em seérie ou paralelo (AZARPOUR; REZAEI;
ZENDEHBOUDI, 2021; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

Em um RLG, o liquido goteja as particulas de catalisador como filmes ou
riachos, enquanto o gas é distribuido como uma fase continua para baixo ou para
cima com base em sua configuracdo mais eficiente (LAMMERMANN et al., 2018;
MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

A operacdo concorrente ascendente promove melhor mistura axial e radial
que a operacao descendente devido a transferéncia de massa e de calor entre
liguido e sélido serem maiores. Este uso é aconselhavel para reacfes altamente
exotérmicas em que o calor tem que ser removido do reator continuamente (KUNDU,;
SAROHA; NIGAM, 2001). Essa forma de operacdo de fluxos resulta em inundacéo
do leito catalitico, que é raramente empregado em aplica¢cdes industriais em
comparacao com os TBRs de fluxo descendentes (AL-DAHHAN et al. 1997).

Por sua vez, a operacao concorrente descendente é usada geralmente em
reatores industriais devido as vantagens do ponto de vista da distribuicdo de

liquidos, eficiéncia de molhamento e estabilidade térmica, melhor estabilidade
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mecanica, relativamente baixa perda de carga e auséncia de inundacdes (LATIFI,
1988).

Quando o escoamento é descendente para as fases gas e liquido e de acordo
com as caracteristicas de empacotamento do leito sdo observados basicamente
quatro regimes de escoamento, sdo eles: gotejante, pulsante, spray e borbulhante
(NG; CHU, 1987). Os reatores industriais operam tanto na regido de transi¢éo entre
0 gotejante e o pulsante, quanto no regime de fluxo pulsante, devido a alta interacéo
gas-liquido nesses regimes (AZARPOUR; REZAEI; ZENDEHBOUDI, 2021).

Os regimes mencionados acima podem ser amplamente categorizados dentro
de duas classes principais: regime de baixa interagcédo e de alta interagéo. O de baixa
interacdo (gotejante) ndo existe no modo de operacdo ascendente. Por outro lado, o
uso de regime de alta interacdo (bolha, pulsante e spray) tem sido sugerido para os
modos de operacao ascendente e descendente (RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL,
2011). H& diferenca entre os regimes de escoamento nos dois modos de operacéo,
porém, o dominio de regime pulsante € maior para 0 modo concorrente ascendente
guando comparado ao modo de operacao descendente (SAROHA; KHERA, 2006).

O reator trifasico de leito gotejante, que opera com as fases fluidas de modo
descendente concorrente sob regime de baixa interagdo funciona com baixas
velocidades de escoamento, tanto das fases fluidas, a fase gasosa preenche a maior
parte dos espacos vazios da coluna vertical, enquanto o liquido escoa laminarmente
entre as particulas do leito (MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). Este modo de
operacdo provoca o aparecimento do fenbmeno de molhamento parcial, isto é, a
cada instante as particulas de catalisador sdo parcialmente molhadas, ficando
algumas areas em determinados espacos de tempo, ou durante todo 0 processo
sem serem contatadas pelo liquido (AL-DAHHAN et al.,, 1998; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011). Os parametros representativos dos fendmenos
hidrodindmicos estéo interrelacionados neste processo. O molhamento parcial, a
retencdo liquida, os efeitos de transferéncia de massa, a perda de carga e a
dispersdo axial sdo dependentes diretos da vazdo da fase liquida (AZARPOUR,;
REZAEI;, ZENDEHBOUDI, 20 21). As propriedades das fases fluidas, sua
constituicdo (componente puro ou solugcédo), a solubilidade do gas, seu peso
molecular, e ainda o tipo de solucdo a ser processada, organica ou ndo, com
propriedades espumantes ou ndo, assim como as caracteristicas do leito catalitico,

seu potencial de adsorcdo e sua afinidade com liquidos (hidrofilia), constituem
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conjunto de propriedades e fatores que interferem no desempenho do reator
(MARANHAO, 2001).

2.2.1.1 Fenbmenos envolvidos em RLG

Quando os reagentes nas fases gasosa e liquida fluem sobre um leito
catalitico, varios processos que ocorrem em macro, meso-escala e micro-escala
controlam as taxas gerais de reacdes quimicas envolvidas no processo.
Dependendo do grau de umedecimento, 0s reagentes gasosos atingem a superficie
do catalisador pela fase liquida ou por contato direto (RANADE; CHAUDHARI,
GUNJAL, 2011). A difusdo intraparticula do gas dissolvido e reagentes liquidos,
adsorcdo na superficie do catalisador e as reacdes quimicas ocorrem
simultaneamente nas particulas do catalisador. Os produtos se difundem de volta a
partir dos locais através da difusdo intraparticula para as fases liquidas e gasosas
(MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). No caso da fase liquida, ha uma
complexidade adicional devido a existéncia de liquido estagnado entre as particulas
de catalisador. A fracdo de volume liquido no reator de leito de gotejante é
geralmente caracterizado como retencado de liquido dindmico e liquido estéatico
holdup (LAPPALAINEN et al.,, 2008). A troca entre estes duas quantidades
frequentemente determinam a distribuicdo efetiva do tempo de residéncia nos
reatores de leito gotejante (AL-DAHHAN et al., 1997). A configuragéo das particulas
afeta o fluxo dentro do leito e controla a queda geral de presséo, fracbes de volume
liquido (estatico e dinamico) e, portanto, eficiéncia de molhabilidade, calor, e taxas
de transferéncia de massa (AL-DAHHAN et al.,, 1997, AZARPOUR; REZAEI,
ZENDEHBOUDI, 2021).

Varios regimes de fluxo diferentes, como fluxo gotejante, fluxo pulsante e
regimes de fluxo de spray podem existir nos reatores de leito gotejante devido aos
diferentes niveis de interacdes interfasicas (LAMMERMANN et al., 2018). As
propriedades fisicas das fases gasosas e liquidas (e sua variacdo com a pressao e
temperatura), caracteristicas de empacotamento (tamanho, configuragéo,
caracteristicas de umedecimento, etc.), projetos de distribuidores, tamanho do reator
e taxas de fluxo das fases gasosa e liquida influenciam os regimes de fluxo
prevalecentes em qualquer operacdo de leito gotejante (RANADE; CHAUDHARYI,
GUNJAL, 2011).
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Para qualquer regime de fluxo prevalecente, a distribuicdo dos reagentes da
fase liquida no leito depende da qualidade da distribuicdo de liquido na entrada,
variacdo geral na porosidade do leito, molhabilidade e forcas capilares
(LAMMERMANN et al., 2018). Projeto de distribuidor de gas liquido, localizacdo do
distribuidor e camada superior da embalagem s&o parametros importantes para
alcancar uma distribuicdo uniforme e para aumentar a utilizagdo eficaz do leito
catalitico. Configuracdo do leito (tamanho e forma das particulas, forma de
empacotamento, ndo uniformidade da porosidade, e relacdo diametro da particula
por didmetro da coluna) influencia significativamente a possivel canalizacdo e ma
distribuicdo de liquido dentro do reator (NIGAM; LARACHI, 2005; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

Diferentes arranjos de empacotamento locais existem em reatores de leito
empacotados aleatoriamente e a natureza dos vazios formados entre as particulas
afeta a estrutura do fluxo dentro do vazio e, portanto, controla as taxas de mistura,
calor e transporte de massa (LAMMERMANN et al., 2018). Também afeta a retencéo
de liquido estagnado e dinamico no leito. Para reacdes exotérmicas, este fendbmeno
€ importante onde o ressecamento de particulas pode levar a formacgéo de pontos de
acesso locais. Pontos quentes locais podem levar ao descontrole da temperatura,
apresentando problemas de seguranca (LATIFI, 1988). A evaporagdo do solvente
proporciona complexidades adicionais nas taxas de transferéncia de calor e massa,
na maioria das vezes provando beneficios para o controle de temperatura. A analise
desses processos requer consideracdo cuidadosa do fluxo, mistura e outros
processos de transporte que ocorrem em torno de um aglomerado de particulas
(NIGAM; LARACHI, 2005).

A manipulacdo do tamanho e forma das particulas (esféricas, cilindricos,
trilobos e assim por diante) podem permitir algum grau de controle sobre a mistura e
taxa de transporte. Uso de empacotamento estruturado em reatores de leito de
gotejamento foi desenvolvido para obter melhores controles sobre as caracteristicas
de empacotamento local e, portanto, sobre a mistura local e taxas de transporte
(AZARPOUR; REZAEI; ZENDEHBOUDI, 2021).

As condicbes de umedecimento parcial afetam as taxas de reacdo de varias
maneiras, dependendo das condi¢cdes de reacédo e das propriedades dos fluidos.
Para controle cinético de reacdes, as taxas de reagdo sdo diretamente proporcionais
a extensdo da umedecimento de particulas (ILIUTA; LARACHI; GRANDJEAN,
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1999). A condicéo de umedecimento parcial influencia a transferéncia de massa do
gas e fases liquidas para sitios cataliticos disponiveis na particula (superficie
externa e poros internos) (MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). As taxas de
transferéncia de massa de gas-particulas sdo significativamente aumentadas para
direcionar o acesso de reagentes gasosos através da superficie ndo umedecida.
Andlise das taxas de reacdo sob condi¢cdo de umedecimento parcial é extremamente
complexo devido ao solvente e condensacéo/evaporacdo de substrato, variacdo de
temperatura local e, portanto, as taxas de difusdo, adsorcdo e reacdo (RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

Em micro-escala, a compreensdo da interagdo de sitios e espécies
adsorvidas e mecanismo de transformacdes quimicas usando uma abordagem de
modelagem microcinética ajuda no desenvolvimento de modelos cinéticos realistas
que podem ser usados para otimizar o desempenho geral dos reatores
(AZARPOUR; REZAEI; ZENDEHBOUDI, 2021; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL,
2011).

Assim, 0 aumento em novas aplicacfes de reatores do tipo leito gotejante
exige uma compreensdo aprofundada dos fendmenos fisicos e quimicos envolvidos
no contato entre as fases gasosas, assim como das ferramentas de engenharia para
permitir alcance de melhores desempenhos na manipulagdo e controle das
operacbes envolvidas. A inter-relacdo da cinética de reacdo e transferéncia de
massa torna a andlise do desempenho dos RLGs bastante complexa (AL-DAHHAN
et al., 1997).

2.2.1.2 Vantagens e desafios do uso de RLG

Uma das principais vantagens dos reatores de leito gotejante é a sua
simplicidade em operacédo sob condi¢cdes de alta temperatura e pressdo necessarias
para a maioria dos processos cataliticos em escala industrial. Esta operagao simples
nao requer unidade desacoplada para separacdo de catalisador e também é
benéfica por provocar menor atrito no catalisador. Uma ampla faixa de tamanhos de
particula (0,5 a 12 mm de diametro) pode ser usada em reatores de leito gotejante
(MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). Para tamanhos de particula mais baixos, a
perda de carga pode ser mais alta (AL-DAHHAN et al., 1997). Por outro lado, para

particulas maiores, as taxas de reacdo podem ser limitadas por transferéncia de
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massa intraparticula e transferéncia de calor. No entanto, a energia total consumida
é frequentemente menor porque 0s soélidos ndo estdo suspensos como em um reator
de leito de lama ou reator de leito fluidizado (RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL,
2011). As condicdes de fluxo pistdo sdo mais favoraveis em reatores de leito
gotejante em comparagdo com outros reatores de fluxo trifasico, portanto, maiores
conversdo e seletividade séo possiveis (AZARPOUR; REZAEI, ZENDEHBOUDI,
2021). Em leitos gotejantes, as reacfes homogéneos colaterais sdo minimizadas
devido ao menor acumulo de liquido. Da mesma forma, o rendimento superior por
unidade de volume do reator pode ser alcangcado devido ao maior tempo espacial
em comparagdo com os reatores de leito de lama (AL-DAHHAN et al., 1997;
KUNDU; SAROHA; NIGAM, 2001).

Gradientes de temperatura radiais podem ser significativos em reatores de
leito de gotejante, tornando um desafio controlar reacdes altamente exotérmicas em
operacdes de grande escala. Devido as taxas de fluxo de liquido mais baixas,
umedecimento, distribuicdo ndo uniforme de liquido e ma distribuicdo de liquido
podem levar a desempenho geral inferior do reator (AL-DAHHAN et al., 1997,
MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). O umedecimento parcial do catalisador
também pode favorece as reacdes colaterais da fase gasosa, a formacao de pontos
de acesso ou mesmo as condicdes de temperatura de fuga. No entanto, esses
problemas podem ser reduzidos usando resfriamento, excesso de solventes e
redistribuidores de liquidos (AZARPOUR; REZAEI;, ZENDEHBOUDI, 2021).
Reatores de leito gotejante oferecem varias vantagens em comparacdo com outros
reatores multifasicos, especialmente para operacdes de grande volume e, portanto,
séo escolhidos para uma ampla variedade de processos nas industrias quimica e de
petroleo (RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

2.2.1.3 Uso de RLG em processos quimicos industriais

Reatores de leito gotejante (RLGsS) sdo 0s reatores mais comumente
utilizados entre os sistemas de reacédo trifasica na industria. Eles sdo usados em
produtos quimicos, petroguimicos, petréleo, tratamento de residuos, processos
eletroquimicos, quimica fina e bioquimicos (AL-DAHHAN et al.,, 1997). Esses
reatores contribuem significativamente para a fabricacdo de combustiveis mais

limpos por reacdes de hidrodessulfurizacdo (HDS) e hidrodenitrogenacéo (HDN) em
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refinarias. Varios outros tipos de reagBes envolvendo hidrogenacgdo, oxidacéo,
alquilacédo e cloracéo séo realizadas vantajosamente em reatores de leito gotejante.
Eles também podem ser empregados para a absorcdo de gas na reacao liquido
qgquando ha uma razdo muito alta ou muito baixa de vazdes de liquido para gas
(MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009).

Alguns exemplos de aplicagbes industriais de reatores de leito de gotejante

foram listados por Ranade et al. (2011), apresentados na Tabela 1.

Tabela 1 - Uso de reator de leito gotejante na indUstria quimica.

Tipo de reacéao Processo Catalisador Press  Temperatura
&0 (K)
(MPa)
Oxidacao Oxidacéo de etanol Pd/Al 2 343-373
Oxidacé&o Umida de fenol Pt/Al203 3-10 100-200

Oxidagdo de 4cido férmico/ Co/SiO2-AlO2, 0,1-1,5 300-403
oxidacdo de matéria organica em CuO
tratamento de &gua/ oxidacdo de

fenol
Processamento  Hidrodessurizagéo, Mo-Ni 20-80 593-653
de petréleo hidrodenitrificagéo,

hidrodesmetalisagdo
Reacédo de Hidrogenagdo de varias fragdes Pd, Pt, Ni, Cu 3-10 323-423
hidrogenacgéo do petroleo, nitrocompostos,

compostos carbonilicos, &cido

carboxilicos para alcoois (acido

adipico para 1,6 hexanodiol).

Hidrogenacéo seletiva de Au/Al, Pd/AIOs  0,1-2,5 313-523
acetileno para separagao

compostos derivados de Cs4 na

presenca de butadieno

Hidrogenacéo de crotonaldeido e (0,05%)Pd/Al.Oz  0,1-5 373-773

alfa-metilestireno para cumeno

Hidrogenacdo de 2-butano 1,4- Ni 10-30  350-450

diol

Hidrogenacdo de anilina para Pd/Al203 3-20 298-313

ciclohexilanilina

Hidrogenacdo de glicose para Ru/C 8 373-393

sorbitol

Hidrogenacéo de anidrido malico Niquel de 1-5 200-400
Raney, Pt/C

Hidrogenagcdo de extrato da Ni-Mo/Al203 7 593-623
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liquefagdo do carvéao

Esterificacé@o Esterificacdo de acetona e Ac.forte resina
butanol de troca ibnica
Sintese de F-T Reacéo de Fischer-Tropsch ColTiO2 10-50 450-650

Fonte: Ranade et al. (2011).

2.2.2 Hidrodinamica e Regimes de Fluxo

Os reatores de leito gotejante sdo compostos por uma rede de poros de
formas complexas formadas por particulas de catalisador empacotadas
aleatoriamente. Quando o fluido € sujeito a escoar através tal rede, de preferéncia
flui através do caminho que oferece menos resisténcia. Isso geralmente resulta em
velocidade ndo homogénea e distribuicdo de fase no leito. Diferentes regimes de
fluxo sdo observados mesmo em fluxo monofésico através de leito empacotado (NG;
CHU, 1987).

Figura 7 - Regime de fluxo em Reator de Leito
Gotejante. Regime de fluxo em reator de leito
gotejante. (a) regime de fluxo gotejante; (b)
regime de fluxo pulsante; (c) regime de fluxo
spray; (d) regime de fluxo de bolha.

Fonte: Gunjal et al., (2005)
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Apesar de taxas de fluxo de gas e liquido, o regime de fluxo predominante
também é uma funcéo de parametros como dimensdes do reator, tamanho e forma
das particulas, método de empacotamento e propriedades termofisicas das fases
gasosa e liquida (BURGHARDT et al., 1995; NARASIMHAN et al., 2002).

A classificagcdo mais ampla dos fluxos de duas fases nos reatores de leito fixo
€ com base na natureza do fluxo de fases individuais, continua, semicontinua e fluxo
disperso. Quatro regimes de fluxo distintos foram identificados em reatores de leito
de gotejamento (GUNJAL et al., 2005, RAJASHEKHARAM; JAGANATHAN;
CHAUDHARI, 1998): Regime de leito gotejante (Trickle flow regime); Regime
pulsante (Pulse flow regime); Regime Spray (Spray flow regime) e Regime de bolhas
(Bubbly flow regime).

Os nomes desses regimes de fluxo indicam suas caracteristicas tipicas, 0s
quais sdo mostrados esquematicamente na Figura 7. As caracteristicas de fluxo
desses regimes sdo bastante distintas e, portanto, é importante compreende-las.

2.2.2.1 Regime de leito gotejante (Trickle Flow Regime)

O regime de fluxo de gotejamento existe em baixas taxas de fluxo de liquido e
gas moderado, onde o liquido flui na forma de filmes ou riachos sobre as particulas
do catalisador. Em baixas taxas de fluxo de liquido, as forcas inerciais sdo mais
fracas em comparacdo com as forcas de superficie locais e o espalhamento do
liguido € controlado principalmente pela pressao capilar. Consequentemente, fase
liquida flui na forma de riachos (GUNJAL et al., 2005). No entanto, em taxas de fluxo
mais altas, as forcas inerciais tornam-se importantes em comparac¢do as forcas
interfaciais (adesao, capilar); resultando na formacao de filme sobre a superficie do
catalisador (RAMACHANDRAN, 1983). A natureza espumante da fase liquida afeta
significativamente os limites do regime de fluxo. Nesses casos, importancia das
forcas de superficie deve ser considerada juntamente com as forcas inerciais e
viscosas (CHARPENTIER; FAVIER, 1975; GIANETTO; SPECCHIA; BALDI, 1973;
TALMOR, 1977). A regidao de regime de fluxo de gotejamento alarga-se com o
aumento do tamanho da particula, diminuicdo da viscosidade do liquido e tenséo
superficial. Uma baixa perda de carga, baixa vazdo de gas-liquido, menos atrito do
catalisador, e adequacdo para espuma de liquidos sdo algumas das vantagens da
operacéo de fluxo de gotejamento (MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009).



47

Umedecimento de particulas pode ser vantajoso ou desvantajoso,
dependendo do tipo de reagédo. No regime de fluxo lento, as taxas de transferéncia
de calor e massa sdo mais pobre em comparagdo com 0s outros regimes de fluxo.
Apesar desses problemas, muitos processos industriais operam neste regime para
atingir os objetivos especificos do processo (como maior conversdo e produtividade)
(RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

2.2.2.2 Regime pulsante (Pulse flow regime)

A transicdo do regime de fluxo de gotejamento para pulso ocorre com
aumento da taxa de fluxo de gas ou de liquido. No regime de fluxo de pulso, o
caminho local do fluxo da fase gasosa é bloqueado por bolsas/plugues de liquido, o
que resulta na formacédo de zonas alternativas enriquecidas com gas e liquido. Nas
zonas enriquecidas com liquido, ocorrem particulas completamente umedecidas sob
este regime de fluxo (WILD et al., 1993). Regime de fluxo de pulso limites sdo
significativamente afetados pelas propriedades do liquido, ou seja, a formacdo de
espuma ou ndo espumante (FUKUSHIMA; KUSAKA, 1977). No caso de liquido sem
espuma, enriguecido com gas liquido as zonas sdo bastante distintas e visiveis.
Bolhas de menor tamanho ficam presas nas “lesmas” liquidas. No caso de um
liquido espumante, as “lesmas” liquidas contém grandes dimensdes de bolhas de
gas e a fracao de gas em bandas ricas em liquidos também sé&o significativas. Nesse
caso, tendéncia de transicdo do fluxo de pulso para o regime de fluxo borbulhante
aumenta com o aumento da natureza espumante do liquido (TALMOR, 1977).

A maioria dos reatores industriais de leito de gotejante sdo operados préximos
ao limite do regime de fluxo de gotejamento para pulso, aproveitando as vantagens
de ambos os regimes operacionais (SATTERFIELD, 1975).

O regime de fluxo de pulso tem vantagens em termos de umedecimento e
utilizacao eficaz do leito do catalisador e maiores taxas de transferéncia de calor e
massa. No entanto, a aplicabilidade para o regime de fluxo de pulso é relativamente
menor do que outros regimes de fluxo, como regimes de fluxo gotejante, spray e
borbulhante. Leitos gotejantes de grande diametro séo dificeis de operar em regime
de fluxo de pulso (MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). A operacdo ciclica

forcada pode ser uma forma alternativa para tais casos, a fim de se obter alguns dos
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beneficios associados com o regime de fluxo de pulso (RANADE; CHAUDHARI;
GUNJAL, 2011).

2.2.2.3 Regime Spray (Spray flow regime)

Em altas taxas de fluxo de gas e baixas taxas de fluxo de liquido, filme liquido
em regime de fluxo gotejante esta sujeito a alto cisalhamento devido a velocidade de
escorregamento relativamente maior. Sob certas condicdes, a fase liquida perde sua
natureza semicontinua e flui na forma de goticulas. Este regime é denominado
regime de “fluxo de pulverizagao” (GUNJAL et al., 2005). Isto é dificil de identificar,
medir o limite exato entre o fluxo de gotejamento e os regimes de fluxo de
pulverizacao.

O regime de fluxo de pulverizagdo normalmente ocorre em V; > 1,25kg/m?s
e V, < 12kg/m?s. O nimero de Reynolds tipico da fase gasosa é maior do que 100
(SIE; KRISHNA, 1998). O limite entre o regime de fluxo gotejante e os regimes de
fluxo de spray € bastante sensivel ao diametro da particula e tensdo superficial em
comparacao com outros parametros. Devido as taxas de fluxo de gas mais altas, a
reciclagem de gas é necessaria se for operado sob regime de fluxo de spray. Baixa
retencdo de liquido, altas taxas de transferéncia de massa gas-liquido e baixas
espumabilidade séo caracteristicas tipicas deste regime de fluxo (ILIUTA; LARACHI;
GRANDJEAN, 1999; MIDOUX; FAVIER; CHARPENTIER, 1976).

2.2.2.4 Regime de bolhas (Bubbly flow regime)

Em baixas taxas de fluxo de gas e altas taxas de fluxo de liquido, o liquido
ocupa toda a regido do vazio espaco no leito embalado e torna-se uma fase
continua. O gas flui como uma fase dispersa na forma de bolhas. Este regime de
fluxo € conhecido como fluxo de borbulhamento. Desta forma, uma interagdo intima
entre as fases é possivel as custas de uma maior perda de carga. Maior retencéo de
liquido leva a mistura de volta que pode ndo ser adequada para algumas das
reacoes. Leito completamente molhado e altas taxas de transferéncia de calor e
massa sao algumas das vantagens deste regime de fluxo e € adequado para casos
em que a fase liquida € um componente limitante e as reagbes sdo altamente

exotérmicas. Este regime de fluxo ocorre tipicamente em V; < 0,75kg/m?s e V, >
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12kg/m?s (SIE; KRISHNA, 1998). No entanto, os limites do regime de fluxo no
dependem apenas das taxas de fluxo de gas liquido, também sdo funcdo das
caracteristicas do leito e propriedades do fluido (BANSAL; WANCHOO; SHARMA,
2005; CHARPENTIER; FAVIER, 1975; SAROHA; NIGAM, 1996).

2.2.2.5 Transicdo de Regime de Fluxo

Na pratica industrial, os reatores sdo frequentemente operados perto da
transicdo de fluxo limite entre os regimes de fluxo de gotejamento e pulso. Isso
proporciona melhores taxas de transferéncia de massa, utilizacdo de catalisador e
aumenta a capacidade de producédo (GUNJAL et al., 2005; MEDEROS; ANCHEYTA,;
CHEN, 2009; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011). Por isso & importante ter
uma estimativa adequada e precisa do regime limite de fluxo gotejante e pulsante.
Véarios estudos se concentraram na identificacdo das estruturas de reator e dos
parametros operacionais que proporcional o regime de transicdo (ATTOU;
FERSCHNEIDER, 2000; GROSSER; CARBONELL; SUNDARESAN, 1988; HOLUB;
DUDUKOVIC; RAMACHANDRAN, 1993).

Varios métodos experimentais tém sido usados para detectar a transicdo de
regime de fluxo gotejante para pulsante. A maioria dos estudos anteriores foram
baseados em observacdes visuais (AZARPOUR; REZAEI; ZENDEHBOUDI, 2021).
Uma mudanca na perda de carga ou retencdo de liquido também podem indicar
regime de transicdo para pulso (BANSAL; WANCHOO; SHARMA, 2005;
BURGHARDT et al., 1995; CHOU; WORLEY; LUSS, 1977; SICARDI; GERHARD;
HOFFMANN, 1979). Varios sensores online e técnicas de imagem tém sido usados
para a identificacdo de transicdo de regime de fluxo, tais como: sondas de
condutividade (TSOCHATZIDIS; KARABELAS, 1994), microeletrodos (LATIFI et al.,
1989), parede flutuacdes de pressao (CHOU; WORLEY; LUSS, 1977; GUNJAL et
al., 2005), tomografia computadorizada (TC), imagem por ressonancia magnética
(IRM) (LUTRAN; NG; DELIKAT, 1991; SEDERMAN; GLADDEN, 2001), entre outras
técnicas.

Estudos experimentais identificaram varios parametros-chave do sistema que
influenciam a transi¢cdo de regime. Alguns deles sdo o didmetro da particula e seu
fator de forma, porosidade do leito e propriedades da fase liqguida e gasosa
(viscosidade, densidade, tensao superficial, angulo de contato), diametro da coluna,
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e parametros operacionais como pressdo, temperatura e taxa de fluxo de gas ou
liguido (BAKER, 1954; BANSAL; WANCHOO; SHARMA, 2005; WILD et al., 1993). O
inicio do regime de fluxo de pulso é geralmente calculado com base na velocidade
do liquido para a transicdo na taxa de fluxo de gas dada. As propriedades do fluido

podem ser agrupados na forma dos seguintes nimeros adimensionais

A= ('D_G PL )1/2 (2.01)
Par PH,0
‘. (0'H20)3'5< 1L >0,5 (PH20>1/3 (2.02)
oy, HH,0 pL

que podem estar relacionados a transicdo do regime de fluxo (BANSAL;
WANCHOO; SHARMA, 2005).

Poucas tentativas foram feitas para desenvolver modelos e correlacbes com
base em compreensdo fisica da transicho. Wammes e Westerterp (1990)
propuseram uma correlagdo com base em um critério que admite que transicao
ocorrendo em algum holdup dindmico critico e esta relacionado aos parametros
operacionais como segue:
jg'% = C004 (203

BterPe
Em que, C = 0,27 para a agua-Nz e 0,32 para 40% de etilenoglicol-Nz. jc € a
velocidade superficial do gas em m/s e Bt denota a saturagéo liquida total (razéo de
retencdo de liquido estatico+dindmico por fracdo de volume vazio) (WAMMES,;
WESTERTERP, 1990).

Outro critério € proposto por Holub et al. (1993) com base na perda de
estabilidade do filme liquido laminar durante o inicio do regime de fluxo de pulso. Um
critério fenomenologico é desenvolvido com base na instabilidade das ondas na
superficie do filme liquido aparece devido ao alto cisalhamento exercido pelo estagio
do gas. Para este efeito, o critério de Kapitza é usado para calcular a ocorréncia de
ondas de superficie e esta relacionado aos parametros operacionais nas seguintes
formas (HOLUB; DUDUKOVIC; RAMACHANDRAN, 1993):

2,90Re, E2/M
YO Gal K a1
1 .adp 1 (2.04)
pLg dZ

0,17 _
Y=
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2,8 < Ga, <63
1<, <55

Em que o nimero de Galileu, Ga;, = d3pfge®/uf (1 — €)* e o nimero Kapitza,
Ka = ofp,/utg. Este modelo semi-empirico requer conhecimento da perda de carga
da fase e constante de Ergun E1 e € adequado para estimativa do limite do regime
de fluxo para os reatores operados sob condicGes proximas da pressao atmosférica.

Correlacdes relevantes podem ser usados para estimar o regime de transicao,
as quais estao apresentadas na Tabela 2.

Tabela 2 - Correlagbes para calculo do regime de transi¢éo.

Correlacdes Autor
L~ 0,045(2%) Blok et al. (1983)
=U - ok et al.
e/ a
1
= e
4,76 + 0,55=
-1,25 ) ’
Lo (E) PL Larachi et al. (1993)
G A o 0 211/3
» = HZO[ML ( H20>]
0, [HH,0 \ PL
-0,337 G
L = 4,864 (7) P 1 Wang et al. (1994)
3G v 0,22
Le = min| =0 5,43%(5) ] Dudukovic & Mills (1986)
Para liquidos Newtonianos: S = asd,
L=
(Lt>/.{ S5 1/4_573(6)_4/3 € )
c) " sz) T \e s ( 1 )5
2=\
Para liquidos ndo-Newtonianos dps
(viscoso-inelasticos): Ly (G)‘l'25
=\ Bansal et al. (2005)
- G A
Lt,vi 3 , 52 1/4 . G 4/3 A
G ¢ sz) =% We = derrhw
Para liquidos ndo-Newtonianos Aopr = i
eff 29T
(elasticos):
. 3n+18uk;
Lepe = Lepi(1+V2We™) W= "n eDe2

Fonte: O autor (2021)

2.2.2.6 Mapeamento de regime de fluxo

O diagrama de Charpentier e Favier relaciona as velocidades massicas das

fases fluidas e leva em consideracdo suas propriedades fisico-quimicas, na
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definicdo dos limites entre trés regidbes, onde ocorrem os diferentes tipos de

escoamento (Figura 8).

Figura 8 - Diagrama de Charpentier e Favier para
de leito

regime de escoamento em reator
(A)- regime gotejante; (B)- regime

gotejante.
pulsante; (C)- regime de fluxo de spray.
SA2 m T T T Tl
1000 -‘.. i
. E
\k\.\ B E
100 ’ Iy A
g 105 kl\"\ "
A ' e
1<
|cl:
014
T T T
0.0 0.1 1
G/ (kg/m’s)

Fonte:Charpentier e Favier, 1975.

As coordenadas propostas no diagrama estabelecem reacgdes de (L/G)AY

versus G/A, sendo A e Y parametros definidos pelas equacbes 2.05 e 2.06

(CHARPENTIER; FAVIER, 1975):

2= (P_a pL )“2 (2.05)
Par pHZO
(2.06)

,11/3
» = 0,0 [ 15 (pHZO) l
0y, |HH,0 \ PL

O mapa do regime de fluxo relatado por Sie e Krishna (1998) é mostrado na
Figura 9 para o sistema de agua-ar. Essa estratégia de classificacdo propde apenas

como parametro avaliativo as velocidades superficiais das fases liquida e gasosa.
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Figura 9 - Mapa do regime de fluxo baseado nas velocidades
superficiais das fases gasosa e liquida

Fluxo
spray
%.n 1F Fluxo
N\ pulsante
©
=
Fluxo Fluxo
gotejante de bolha
107 L :
103 102 101

up (m/s)

Fonte: Sie e Krishna (1998).

O mapa do regime de fluxo relatado por Fukushima e Kusaka (1977) é

mostrado na Figura 10. Este mapa € dado em termos de nimeros de Reynolds das

fases gososa e liquida.

Figura 10 - Mapa do regime de fluxo com base no nimero de Reynolds

da fase gasosa e liquida

]04 |||nrr|| LR RLL
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Gotejante
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102 10-1 10° 10
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Fonte: Fukushima e Kusaka (1977a).
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Outra descricéo de limites de transicdo entre os regimes gotejante e pulsante
foi apresentada por Dankworth et al., (1990), que relacionaram os fluxos massicos

das fases fluidas na fronteira entres os dois referidos regimes (Figura 11).

Figura 11 - Mapa do regime de fluxo com base nos fluxos
massicos da fase gasosa e liquida

2.0

1.8+

Pulsante

Gotejante

5 6 7
L (kg/m’)

Fonte: Dankworth e Sundaresan (1990)

2.2.3 Estimagao dos Parametros Hidrodinadmicos

2.2.3.1 Perda de carga

A perda de carga em reatores de leito gotejante € um dos parametros mais
importantes dos projetos. E um dos principais indices de intera¢do para o sistema
geral e portanto, é frequentemente usado em correlacdo para previsdo de outros
parametros como retencdo de liquido, coeficiente de transferéncia de massa liquido-
sélido, molhabilidade e coeficiente de transferéncia de calor (AL-ANI; AL-DAHHAN,
2021; AL-DAHHAN et al., 1998; HOLUB; DUDUKOVIC; RAMACHANDRAN, 1993;
LAPPALAINEN et al., 2008). A perda de carga em sistemas bifasicos ao longo do
comprimento do leito é uma fungdo: (1) das configuragbes do reator, como 0

comprimento e didmetro da coluna, tamanho e forma de particula; (2) parametros
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operacionais como como taxas de fluxo gas e liquido (regime de fluxo); e (3)
propriedades de fluido como densidade e viscosidade do fluido em fluxo e tenséo
superficial. Condi¢cbes operacionais de presséo e temperatura afetam indiretamente
a perda de carga devido as alteracfes nas propriedades fluido (AL-DAHHAN et al.,
1998; GUNJAL et al., 2005).

O didametro da coluna do reator (D) tem influéncia relativamente menor na
perda de carga em comparacdo com o diametro da particula (dp). Para alta relacao
D/dp, variacdo de perda de carga com o diametro da coluna é quase insignificante.
Para baixa relacdo D/dp, variagdo da porosidade perto da parede desempenha um
papel importante. Devido a alta porosidade perto da parede, ocorre desvio de fluido,
resultando numa perda de carga menor (GUNJAL et al., 2005).

Uma ma distribuicdo de liquido através da secdo transversal do leito pode
levar a uma menor interacdo entre as fases e, portanto, menor perda de carga.
Reatores de leito gotejante sdo frequentemente operados em baixas taxas de fluxo
de liquido que causam umedecimento incompleto das particulas (DENG et al.,
2020). A perda de carga em leito de particulas parcialmente umedecidas é
frequentemente menor do que em leito de particulas completamente molhadas, no
entanto, em taxas de fluxo de liqguido mais baixas, a perda de carga medida muitas
vezes mostram grande variacdo devido ao espalhamento de liquido ndo uniforme
(GUNJAL et al., 2005).

O tamanho e a forma das particulas também afetam consideravelmente a
perda de carga no leito (AL-DAHHAN; DUDUKOVIC, 1995; GUNJAL et al., 2005;
LAPPALAINEN et al., 2008). A perda de carga é menos sensivel ao fator de forma
em comparacdo com a porosidade do leito. Camadas mais densas (porosidade
menor) levam a uma perda de carga maior. Perda de carga aumenta com a
diminuicdo do tamanho da particula. O fluido tem que seguir um caminho mais
tortuoso em leito com particulas de tamanho menor (AL-DAHHAN et al., 1997). Os
leitos gotejantes de escalas industriais geralmente usam particulas na faixa de 1 mm
a 3 mm para atingir o equilibrio da perda de carga e utilizacdo do catalisador
(MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009).

A equacgdo de Ergun & uma correlacdo amplamente usada para calcular a
perda de carga de fluxo monofasico. Usando analogia a teoria desenvolvida em

sistema monofésico, fora propostas outras correlagbes para sistemas de fluxo
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bifasicos em leito fixo. Por exemplo, a correlagdo proposta por Benkrid, Rode e
Midoux (1997) na eq. (2.07).

Y 1 q 2
AP 1 g E(6(-2) ¢ JE(s0-9 &),
LS\ akeyq J\36\" 4, D T e\ Tq, TPt
L

Em que Ei1 e E2 séo parametros da equacgdo de Ergun e A é uma constante
igual a 0,49 (BENKRID; RODE; MIDOUX, 1997).
A correlagdo proposta por Kan e Greenfield (1979) para perda de carga

(2.07)

expressa dependéncia do numero de Reynods, nimero de Weber, didmetro da

particula, viscosidade do liquido e porosidade do leito.

(2.08)

-1/3

AP
(T)LG € 3 (Re;Weg
= 0,024d,u, ((1 — e)) ( Re; >

Em que ¢ € a porosidade do leito, Re, o numero de Reynolds com base na
particula p, Re, = pauqdy,/u, , € We, o nimero de Weber definido como We; =
pGuédp/aG. Os subscritos L e G denotam as fases liquida e gasosa,

respectivamente. A correlacdo acima € valida para regimes de fluxo de gotejamento
e pulsante operado em condi¢cbes de pressdo e temperatura atmosféricas (KAN;
GREENFIELD, 1979).

Outra classe de correlacdes usa o numero de Lockharte-Martinelli modificado

em vez de perda de carga monofasica. O numero Lockharte-Martinelli modificado é

2.09

1y PL ( )
XL=——"=—"\| |—
Xec Ug Pc

Usando este namero, Ellman et al.,(1988) propuseram a seguinte correlacdo, que é

definido como:

aplicavel tanto para baixo quanto para alto regimes de fluxo de interagdo para
presséo de operacéo na faixa de 0,1-10 MPa (ELLMAN et al., 1988):
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A_P _ ZPGch;[A(XGE1)j + B(XGEl)k] (2.10)
L d

14
Regime de baixa interacao

£ = Re}
1= 1,5
(0,001+Re; ")’

A=200:B=85j=-12ek=05

Regime de alta interagao

0,25

Re"*we?

§1= 165,12
(1+3,17Re; > We,'*)01’

A=696,B=05327j=-2ek=-15

A perda de carga bifasica € naturalmente uma funcdo das propriedades do
fluido. A viscosidade da fase gasosa tem influéncia desprezivel em comparag¢do com
a viscosidade da fase liquida. A maior viscosidade do liquido leva a maiores valores
de perda de carga. Liquidos espumantes sdo propensos a produzir maior area
interfacial gas-liqguido e, portanto, maior perda de energia/ perda de carga esta
associada a tal sistemas (LARACHI et al., 1991; MIDOUX; FAVIER; CHARPENTIER,
1976).

A seguinte correlacdo proposta por Larachi et al. (1991) é valido para liquidos

espumantes e ndo espumantes para 0,2-8,1 MPa pressao de operacgao.

AP 2(pguig)? s 17,3 (2.11)
L dpps(c(Re,We ) /4)3/2 [~ Vxc(Re,We,)1/4

Em que dn é o didmetro hidraulico (d, = dpi/16e3/97r(1—e)2 e x; €0

namero de Lockharte-Martinelli modificado definido na Eq. (2.09).

A Figura 12 mostra uma comparacao entre os efeito da perda de carga para o
leito operando em baixa presséao (0,31 MPa com o gas nitrogénio) e operando em

alta pressédo (2,13 MPa com gas hélio). A perda de carga em condi¢cbes de alta
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7

pressao € semelhante aquela operado com um gas de alto peso molecular sob
pressao mais baixa (AL-DAHHAN; DUDUKOVIC’, 1994).

Figura 12 - Efeito da presséo de operacéo sob

a perda de carga em reator de leito gotejante.

Sistema: Hexamo/Nitrogénio e Hélio/particulas
de vidro, dr = 2,2cm e dp 1,14mm.
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Fonte: Al-Dahhan e Dudukovic (1994)

Holub et al. (1992) propuseram uma correlacdo para a perda de carga em
sistema bifasico, envolvendo os efeitos retencdo de liquido h;, com base nos

parametros da equacao de Ergun Ei e Eo.

AP £\3|E,Re, EzReL2
Y = 1= (_> +
pPLIZ hy, Gay, Ga,
AP € \3[E,Re. E,Re? 2.12
= 11— ( ) 1€ | D2l ( )
pGgZ E — hL GaG GaG
P
Yo =1+—[Ps —1]
PL

Muitas correlacdes de perda de carga para sistema de fluxo de gas liquido
através de leitos empacotados foram baseadas em dados obtidos com leitos
formados com anéis Raschig e cilindros ocos. Essas correlacdes frequentemente
subestimam a perda de carga para particulas com formas esféricas ou trilobulares.A
maioria dos modelos disponiveis para estimativa da perda de carga mostram
desvios significativos, levando a erros/incertezas nos calculos correspondentes (QI
et al., 2021).



59

Qi et al. (2021) mostraram adequacdo da correlacdo desenvolvida por
(WHITAKER, 1986) para sistema bifasico, conforme indicado a seguir:

A(P) _ HeUg — 1) Pe #Ug, — 1) (2.13)
pLgl & = hy) IepLg fuglo + pL] th [ IspLg o +1

Em que (P ) é a pressdo média interna em Pa; p é a densidade de fase
fluida em kg/m?3; e refere-se ao porosidade do leito; u é a viscosidade da fase fluida
em Pa.s; J indica o tensor de arrasto viscoso; g representa a constante de

aceleragdo gravitacional em m/s?; | é o tensor de permeabilidade de fase em m?; {(u
> é o vetor de velocidade média superficial em m/s; e os subscritos g, | e 0

representam a fase gasosa, fase liquida e condicdo de entrada do reator,

respectivamente.

2.2.3.2 Retencéo de liquido

Em um leito de particulas porosas, a retencéo total de liquido /. € a soma da
retencdo interna (retencdo de liquido dentro do poro do catalisador) e holdup
externo, que é dividido em um holdup estatico (ou residual) As e um holdup
dindmico (ou de drenagem livre) h.o (RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).
Geralmente, h.s é afetado pelas propriedades fisicas do liquido, tamanho e forma da
particula, e a eficiéncia de contato (molhabilidade). Correlagdes considerando his e
hio tém base tedrica mais robusta, pois hio é impactado pelas condicbes
operacionais (RAMACHANDRAN, 1983). Van Swaaij et al. (1969) propds uma
correlacdo para o calculo de his, conforme equacdo seguinte (VAN SWAAIJ;
CHARPENTIER; VILLERMAUX, 1969):

<pLgd§>C" (2.14)
hps =
gy,

O termo entre parénteses € o numero de EOtvds, e as mudangas cn,
dependendo das condi¢cdes experimentais. A retencdo de liquido estético também
pode ser estimada pela seguinte correlagdo em funcdo de Numero da ligacéo (B» =
pLgloap?), conforme mostrado abaixo (RAMACHANDRAN, 1983):
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h cm (2.15)
— =3,7x1072 (png>
£p 0,035

Para Bn <1, cm é -0,07, e para Bn> 1, cm € -0,65.

A retencéo de liquido € sensivel a variacdo no diametro do leito na razdo D/dp
baixa e aumenta com o diametro do leito para um determinado tamanho de particula
(GUNJAL et al., 2005). Para diametros de coluna menores, o desvio de fluxo resulta
em perda de carga menor que causa baixa interacdo gés-liquido. Portanto, a
retencdo de liquido € maior para as colunas de diametro inferior onde ocorre o
desvio de fluxo. No entanto, para maiores diametros, retencédo de liquido € menos
sensivel devido a efeitos de parede insignificantes. A retencdo de liquido é
consideravelmente mais sensivel ao diametro das particulas do que o diametro do
leito. A area especifica de particulas sélidas é maior para as particulas de tamanho
menor; levando a uma maior retencédo e retencdo da fase liqguida (GUNJAL et al.,
2005). As correlacdes propostas por Specchia e Baldi (1977) e Burghardt et al.,
(1995) demonstram como a retencdo dindmica de liquido depende do didmetro da
particula e da é&rea interfacial em regimes de baixa e alta interacdo. Essas

correlacdes sao validas para um leito operado em condi¢cdes atmosféricas.

Para regime de baixa interacao (SPECCHIA; BALDI, 1977):
asd,\ "% (2.16)

h, = 3,86Re>* (Ga*)~0*? (T)

3 < Re, < 470

Em que as area de superficie especifica do solido, e o nimero de Ga* é dado por:

. 5 1 AP
Ga” =dppL| pLg + 207
Para regime de alta interacdo (SPECCHIA; BALDI, 1977):

-0,312 (asdp)0,65 (2_17)
&

Z
hL = 0,125 (W)
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1/3

_ (Omo\| uL (PHy0)? / _Reé'167
Y= Z=—376
0y / |MH,0 \ PL Re

L

1< z < 500
YLl

De modo semelhante, considerando a dependéncia do didametro da particula e
namero de Reynolds da fases liquida e gasosa, Burghardit et al., (1995) também
propuseram uma correlacdo para o calculo da retencéo de liquido em reator de leito

gotejante.

d.\%3 2.18
h, = 1,125(Reg + 2,28)"%*(Ga") ™05 <_asg ”) tanh[48,9(Ga;) “1°Re)*!] (2.19)
2 < Re, < 62
0 < Reg < 103
51 < Ga;, < 113

o\ 1/3
gpr
Ga, =d,|—~
- p(ﬂf)

Semelhante a perda de carga, retencdo de liquido também exibe
comportamento de histerese com variacdo nas taxas de fluxo de gas e liquido. A
magnitude da histerese depende da extensédo da pré-umidade do leito. A extenséo
da histerese é maior quando o leito estd em condi¢des totalmente secas (RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

Os fluxos de gas e fase liquida tém efeito significativo sobre a retencéo de
liquido (AL-DAHHAN et al., 1997; BURGHARDT et al., 1995; RAMACHANDRAN,
1983). No caso de regime de baixa interacéo (as taxas de fluxo de gas e liquido séao
inferior), a retencéo de liquido é insensivel a taxa de fluxo do gas. Em taxas de fluxo
de gas e liquido moderadas e altas, a retencao de liquido diminui com o aumento na
taxa de fluxo de géas. Contrariamente a esta tendéncia, a retencdo de liquido
aumenta com a taxa de fluxo de liquido, isso por que h& deslocamento da fase
gasosa pelo liquido (AL-DAHHAN et al., 1997). Em um regime de fluxo lento, este o
deslocamento ocorre até que o liquido ocupe a regidao maxima possivel. Portanto,
taxa de incremento na retengdo de liquido com taxa de fluxo de liquido € maior
comparada ao regime de fluxo pulsante (RAMACHANDRAN, 1983).
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As seguintes correlagBes sdo Uteis para a previsao de retencdo de liqguido em
diferentes regimes de fluxo para reatores operados em condi¢cdes atmosféricas.
Forma simples de correlacdo proposta por Wammes e Westerterp (1991) é baseada

em Reynolds e numero Galileo da seguinte forma:

h,. = 16,3RefGa? (2.19)
c=036ed=-0,39 paraRe, <11
c=055ed=-0,42 para Re, > 15

onde, hnc € a saturacdo de liquido n&o capilar.
Semelhante a perda de carga, Morsi et al., (1982) sugeriram que a retencdo de
liquido também pode estar relacionada com o namero de Lockharte-Martinelli (y)

conforme mostrado na correlagcéo dada pela equacéo (2.20).

0,66 81

ht:m 0,1 <){<80
0,3
hy = % 0,05 < y < 100 (2.20)
4,83){0’58

£ 7 1+ 4,83,058

em que ht € a saturacdo liquida total e y € o numero de Lockharte-Martinelli (y =
(dP/dZ),/(dP/dZ)¢) . Rao et al. (1983) estenderam esta abordagem para incluem o
efeito de varias formas das particulas (esféricas, cilindricas e Anel de Raschig) para
os regimes de interacao baixa e alta. Eles chegaram ao seguinte forma generalizada

de correlacao:
he = cxPal’? (2.21)
em que: ¢=0,4 e b= 0,23 para regime gotejante; c = 0,4 e b = 0,27 para regime

pulsante; ¢ =0,38 e b=0,2 para regime de bolha; as € a area de superficie

especifica do solido.
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A retencdo de liquido € maior para liquidos viscosos e, em tais casos,
cisalhamento liquido-sélido desempenha um papel maior do que as interacdes gas-
liquido. A maioria das propostas de correlacbes foram expressas em termos de
namero de Reynolds, que representam variacdo na viscosidade da fase liquida ou
gasosa (AL-DAHHAN et al., 1997; BURGHARDT et al.,, 1995; RAMACHANDRAN,
1983). Outro importante parametro que afeta a retencdo da fase liquida é a tenséo
superficial e a formacédo de espuma, propriedades da fase liquida. No entanto, os
efeitos da tensdo superficial sdo consideraveis apenas para particulas de tamanho
menor (lmm) onde as forgcas capilares sdo mais forte nos pequenos espacos
intersticiais. A retencdo de liquido pode estar relacionado com propriedade da
tensdo superficial do liquido por meio do niumero de Weber. Correlacbes propostas
por Clements (1978) e Clements e Schmidt (1980) mostrou tal dependéncia para

regimes de interacao baixa e alta como:

ehy = 0,111(WegRe; /Re,) %034 (2.22)
h'd = 0,245(WeGReG/ReL)_O'O34 (223)

A retencdo de liquido também é consideravelmente sensivel a pressao de
operacdo ou densidade do gas. O cisalhamento de gas-liquido é maior para leito
operando a pressao elevada que causa uma diminuicdo na retencao de liquido. No
entanto, este efeito é insignificante em baixas taxa de fluxo gasoso (G< 0,01-0,02
kg/m?s) em comparacdo com as taxas de fluxo elevadas. Em alta pressdo, a
retencdo de liquido diminui com o aumento da pressdo operacional do reator.
Correlagdes propostas por Larachi et al. (1991), Ellman et al. (1990) e Wammes e
Westerterp (1991) sdo adequados para prever a retencdo de liquido a pressdes

elevadas:

(LARACHI et al., 1991):

1,22weX"> (2.24)
log(1 —he) = ——50 013
Re; " x¢

em que, he é a saturacéo de liquido externo.
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Ellman et al. (1990):

avdk)q (2.25)
1—¢

log(hy.) = —RxT*Re}!Wel (
Para regime de alta interacéo
R =0,16,m = 0,325,n = 0,163
p =-0,13, q =-0,163

Para regime de baixa interacao
R=042,m=0,24,n= 0,14

p=0, q=-0,14

av é a area interfacial especifica do leito e

dy = dp3/16€3/9m(1 — €)2

Wammes e Westerterp (1991):

u d\"° (d3 AP 1\ ** ja,d
b = s (2" (ekg ), 0PV ety
My u pLgL €B

Qi et al. (2021) desenvolveram um modelo hibrido para prever

0,65 (2.26)

simultaneamente retencédo de liquido e perda de carga. A correlacdo para o céalculo
da retencédo de liquido foi desenvolvida da seguinte forma:

8P [Eaa =D ), 4 21] (2.27)

h'L ==
prg, — 1) _,uGUGL 1) PG
1+ Ip g (uL>o I p g < G>0 pL
A(P £ E Re E,Re £ A(P 2.28
(>+1:<_B)<1 L+2 L)+(S_G<_p_6_<)> ( )
pLIL €L Ga, Ga, pL  pLIL

em que E1 e E2 sdo a primeira e a segunda constantes Ergun; e {, refere-se a um
fator de deslizamento de cisalhamento, que pode ser estimado pela seguinte

equagao:
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s = 7,9422(u;), — 4,0505 (2.29)

2.2.3.3 Molhabilidade Parcial

Em reatores de leito gotejante, a extensdo de umedecimento das particulas
de catalisador (molhabilidade parcial) é outro parametro de grande importancia para
calculos de projeto. Entre os Vvarios tipos de reatores multifasicos, este fendémeno é
anico nos reatores de leito gotejante e sua quantificacdo € uma tarefa bastante dificil
(MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009). Liquido flui de maneira n&o uniforme sobre
as particulas de catalisador levando a diferentes graus de molhabilidade. Dois tipos
de fenbmeno de umedecimento sdo geralmente observados nos reatores de leito
gotejante: umedecimento externo e interno das particulas cataliticas. Umedecimento
externo das particulas € uma medida da fracdo de superficie do catalisador coberta
pelo filme liquido, enquanto o umedecimento interno é a fragdo da area de superficie
interna do catalisador coberta pela fase liquida (AZARPOUR; REZAEI;
ZENDEHBOUDI, 2021; RANADE; CHAUDHARI; GUNJAL, 2011).

Umedecimento externo também pode afetar algumas das propriedades
hidrodindmicas em vérias formas e, portanto, o desempenho dos reatores. Presenca
de filme liquido (como no regime de fluxo lento) sobre a superficie do catalisador
restringe o acesso do gas reagentes de fase aos sitios ativos (AL-DAHHAN et al.,
1997; SHARIFF; AL-DAHHAN, 2020). As condicbes de umedecimento parcial tém
impacto no desempenho dos reatores. Se 0 (S) reagente (s) limitante (s) estiverem
presentes na fase liquida, as taxas de reacdo sao diretamente proporcionais a
extensdo do leito molhado e, portanto, a molhabilidade parcial tem efeito negativo
sobre o desempenho do reator. Se 0s reagentes limitantes estiverem presentes na
fase gasosa, as taxas de reacdo aumentam devido ao contato direto dos reagentes
da fase gasosa com sitios ativos, uma vez que a particula de catalisador esta
completamente umedecida internamente devido aos efeitos capilares (DENG et al.,
2020; JOUBERT; NICOL, 2013; LAPPALAINEN et al.,, 2008). Neste caso, 0
umedecimento de particulas da efeito positivo no desempenho do reator. Para
reagentes volateis, fase gasosa a reacdo também pode ser significativa e, em tal
situacdo, o umedecimento parcial sera ser benéfico. No entanto, a andlise da taxa
de reacdo para tais sistemas € bastante complexa e requer uma estimativa precisa
da fracdo molhada (AUGIER et al., 2010).
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A eficiéncia de umedecimento diminui com aumento no didmetro da particula.
Essa tendéncia pode ser atribuida a dois parametros: pressdo capilar e retencao de
liquido. Para particulas menores, maiores a interacado solido-liquido leva a um
melhor espalhamento. Varios estudos relataram essa tendéncia (AL-DAHHAN;
DUDUKOVIC, 1995; BAUSSARON et al., 2007a; LAPPALAINEN et al., 2008;
RAJASHEKHARAM; JAGANATHAN; CHAUDHARI, 1998). Para reatores de leito
lento, onde melhor umedecimento € fundamental, o uso de particulas menores pode
melhorar o umedecimento consideravelmente a custa do aumento na perda de
carga. (WU et al.,, 1996) sugeriram o0 uso de particulas finas inertes junto com
particulas de catalisador para melhorar a eficiéncia de umedecimento sem muito
aumento da perda de carga. O efeito da forma da particula na eficiéncia de
umedecimento é insignificante em comparacdo com o tamanho da particula (AL-
DAHHAN; DUDUKOVIC, 1995; BAUSSARON et al., 2007a; RAJASHEKHARAM;
JAGANATHAN; CHAUDHARI, 1998).

Além do diametro da particula, a eficiéncia de umedecimento externo &
consideravelmente sensivel as taxas de fluxo de gas-liquido. A maioria dos reatores
de leito de gotejamento sdo operados a uma taxa de fluxo de massa liquida muito
baixa (AZARPOUR; REZAEIl;, ZENDEHBOUDI, 2021; RANADE; CHAUDHARI;
GUNJAL, 2011). Com uma taxa de fluxo liquido tdo baixo, o liquido é insuficiente
para cobrir a superficie do catalisador e, portanto, molhamento parcial é inevitavel
nessas condicdes. O efeito da taxa de fluxo de liquido é significativo na eficiéncia da
molhabilidade do leito (AUGIER et al.,, 2010; JOUBERT; NICOL, 2013; SHARIFF;
AL-DAHHAN, 2020). Analise detalhada realizada por Sederman e Gladden (2001)
mostram que a eficiéncia de umedecimento inicialmente muda a uma taxa mais alta
com taxa de fluxo de liquido, principalmente por causa da formacdo de novos
riachos. No entanto, atinge um ponto de saturacdo onde ao invés de formacao de
novos riachos, o tamanho dos riachos existentes aumenta o que melhora o
umedecimento. Portanto, a taxa relativa de aumento da eficiéncia de umedecimento
€ baixa em mais elevados taxas de transferéncia de liquidos (SEDERMAN;
GLADDEN, 2001).

Poucos estudos relataram o efeito da taxa de fluxo de gas na eficiéncia
umedecimento (AZARPOUR; REZAEI;, ZENDEHBOUDI, 2021; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011). A velocidade do gas mostra diferentes tendéncias de

variacao na eficiéncia de umedecimento. Duas mudangas ocorrem com 0 aumento
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da velocidade do gés, a saber, eficiéncia de umedecimento diminui devido a
diminuicdo na retencdo de liquido e a eficiéncia de umedecimento melhora devido
ao aumentar no cisalhamento gas-liquido (BAUSSARON et al, 2007a;
BURGHARDT et al., 1995; LAPPALAINEN et al., 2008).

Muito poucos estudos abordaram o efeito da densidade do gas/pressao
operacional na eficiéncia de umedecimento das particulas. A eficiéncia de
umedecimento do catalisador melhora com o0 aumento da pressdo de operagao
(maior densidade de gas leva ao cisalhamento géas-liquido e portanto, maior
distribuicdo de liquido) (AL-DAHHAN; DUDUKOVIC, 1995; RING; MISSEN, 1991).

Baussaron et al. (2007) mediram as eficiéncias de umedecimento parcial local
e médio em leitos de gotejamento por meio de medicdes diretas usando
processamento de imagem e PIV (velocimetria de imagem de particula). Tais
técnicas junto com a ressonancia magnética pode fornecer uma visdo melhor sobre
umedecimento parcial (BAUSSARON et al., 2007a).

Correlacdes simplificadas, mas que podem representar as variacdes da
molhabilidade em condicbes bem especificas estdo baseadas na velocidade
especifica ou no fluxo massico da fase liquida. Ring e Missen (1991) propuseram
uma simples correlagdo que leva em conta apenas o efeito da velocidade da fase
liquida:

fo = 1 —exp(—118u®*) (2.30)

Herskowitz e Smith (1983) propuseram um correlacdo que mostra a

molhabilidade como dependéncia do fluxo massico da fase liquida:
f, = 0,77L01 (2.31)

Mills e Dudukovic (1981) mostram relagéo de dependéncia entre a eficiéncia
de umedecimento e o diametro da particula e velocidade superficial da fase liquida.

fo = 0,992u)*d; %7 (2.32)
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Por meio de minimizacdo de uma funcéo objetiva, aplicando o método dos
minimos quadrados, Burgardt et al. (1990) propuseram uma correlacdo empirica
para determinacdo da molhabilidade parcial, nas operacdes de fluxo lento em leito

fixo, usando como fase fluida n-hexano e nitrogénio:

f, = 0,0381L°'2226_0'083d50‘373 (2.33)
0,88 x107*m < d, < 3,40 X 10>m
G < 0,24kg.m™2s1

Grande parte das correlacdes apresentadas na literatura sdo formuladas com
base na combinacdo dos produtos de numeros adimensionais, as quais em
condicBes fluidodindmicas ndo adequadas para seu uso indicam valores superiores
a unidade, por isso denominamos de ilimitadas ao dominio de f, € [0,1]. Uma
representacdo generalizada desse tipos de formulagéo é dada pela equacdao:

n
Ci
i=1

(2.34)

Em que C;(i € [0,n]) s&o constantes obtidas pelo processo de otimizacado, N;
e n sdo respectivamente 0os numeros adimensionais escolhidos e sua quantidade
total usada na correlacdo. O emprego dessas correlagdes foram bastante estudas e
validadas para uma grande variedade de experimentos, considerando diversos
efeitos fisicos que as tornam amplamente aplicaveis em condi¢cdes operacionais
especificas (BAUSSARON et al., 2007a; BURGHARDT; KOQODZIEJ;
JAROSZYNSKI, 1990; CHENG et al., 2013; LAPPALAINEN et al., 2008; LIU et al.,
2019).

Uma outra forma generalizada para quantifica a molhabilida parcial, também
faz use de numeros adimensionais, mas com emprego de funcdes exponencial
(HIROSE; MORI; SATO, 1976; JULCOUR-LEBIGUE et al, 2009;
RAJASHEKHARAM; JAGANATHAN; CHAUDHARI, 1998). Tal recurso torna a
correlacao limitada ao dominio de f, € [0,1], mesmo quando submetidas a condigdes

fluidodinamicas nado apropriadas para 0 seu uso.
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(2.35)

n
fo=1—exp [—CO l—INiCi
i=1

Os numeros adimensionais incluidos nas andlises sdo escolhidos de modo
que sejam fisicamente relevantes no fluxo bifasico através do leito fixo. Diversos
nameros adimensionais, N;, sdo testados no processo de otimizagdo, para
caracterizar os efeitos hidrodinamicos possiveis, sendo o0s principais listados a
seqguir:

e Numero de capilaridade do leito: Ca* = u u, /co
e Numero de Eotvos: E¢ = p,gdze®/[o(1 — €)?]

e Numero de Froude: Fr; = u;/,/gd,

e Numero de Galileo: Ga; = pfgd3e®/[uf (1 — €)3]
 Numero de Ohnesorge: Oh;, = u?/\[od,p,

e Numero de Reynolds: Re; = p;d,yu;/[p;(1 — €)]
e NUmero de Stokes: St; = w;u;/(ep;gdp)

e NUmero de Weber: We;, = uid, /(e%0)

e Numero de Kapitza: Ka = o/p(g.senf)/3v*/3

e Numero de Lockhart-Martinelli: y = /(AP/AL)¢/(AP/AL),

Considerando a abordagem sugerida pelo uso da expressdo dada pela
equacdao (2.34), diversos pesquisadores propuseram correlacées para o calculo da
molhabilidade parcial (AL-DAHHAN; DUDUKOVIC’, 1994; BURGHARDT et al.,
1995; CHENG et al, 2013; EL-HISNAWI; DUDUKOVIC; MILLS, 1982;
LAPPALAINEN et al., 2008; LIU et al., 2019; SILVA, 2013; SILVA; ABREU, 2012).

Sob condicbes em regime de baixa interacao, Silva e Abreu (2012) avaliaram
o comportamento de um sistema trifasico de leito N2/H20-KCl/carvao-ativado. Com

base nos dados obtidos, uma correlacao foi obtida sob condi¢Bes especificas.

fo = 2,7901Re 1% (2.36)
d, = 3,90 x 10™*m
1,45 < Re, < 1,75

0,500 x 107°m3s71 < Q, < 4,250 X 107°m3s~1
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Posteriormente, sob novas condicdes de operacdo e uso de particular
catalitica menor, Silva (2013) realizou avaliagbes experimentais e modelagem
dindmica de escoamento liquido-gasoso em reator de leito gotejante. Os parametros
foram otimizados utilizando o modelo tedrico com minimizacédo da funcdo objetiva.
Os resultados da hidrodinamica do sistema mostraram que a molhabilidade parcial
poderia ser representada por uma correlagcdes empiricas:

f. = 3,183Re**** (2.37)
d, = 3,50 X 10~°m
0,500 x 10~°m3s™1 < @, < 5,500 x 107°m3s ™!

Além dos efeitos da turbuléncia caracterizado pelo nimero de Reynolds,
correlagdes envolvendo efeitos das forca gravitacionais e viscosas expressa pelo
namero de Galileu também foram propostas. El-Hisnawi, Dudukovic e Mills (1982)

propuseram a seguinte correlagéo.
f. = 1,617.Re,***¢Ga, =" (2.38)
O efeito negativo da velocidade do géas foi relatado por Baussaron et al.

(2007), Burghardt, Kolodziej, e Jaroszynski (1990) e Sederman e Gladden (2001),

eles sugeriram a correlacéo proposta por Burghardt et al. (1995):

o\ 1/3
Ga, = d, (&)
U

Cheng et al. (2013) observaram um efeito do aumento da molhabilidade com
vazdo da fase gasosa, desse modo propuseram uma correlacdo baseada nos

nameros de Reynolds e Galileo das duas fases na forma (CHENG et al., 2013):

f. = 4.85Re?**Ga;*?°Red 3 (2.40)
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Os resultados de pesquisas realisados por Xi Y et al. (2011), Janecki D
(2016), Pereira MV (2016), Shariff e Al-Dahhan (2020) sugerem um efeito indireto da
taxa de fluxo de gas na eficiéncia de umedecimento. A correlacdo sugerida pelos
autores, para o calculo da molhabilidade parcial, € a mesma proposta por Al-Dahhan
e Dudukovic (1994). Nessa correlacao, a eficiéncia de umedecimento é baseada na
perda de carga bifasica que aumenta com taxas de fluxo de gas e os dados
experimentais coletados em pressao operacional elevada onde se esperaria maior

cisalhamento gas-liquido:

1+ (2P/))/pug| (2.41)
Ga;

f, = 1,104. (Rei)1/3[

Uma correlacdo para eficiéncia de molabilidade, com base na andlise
dimensional e na realizacdo de testes sisteméticos com combina¢cdes de variados
grupos adimensionais, foi proposta por Lappalainen et al. (2008), em seguida
aplicada nas pesquisas desenvolvida por Markthaler (2020). Tal correlacdo é
resultado de uma otimizacdo de funcdo objetiva, considerando um grande conjunto
de dados experimentais e outras correlagées obtidos da literatura, em trabalhos
como os de Al-Dahhan; Dudukovi¢, 1995; Alopaeus et al., 2006; Baussaron et al.,
2007a; El-Hisnawi; Dudukovié; Mills, 1982; Herskowitz; Smith, 1983; Larachi;
Belfares; Grandjean, 2001; Mills; Dudukovic, 1981, entre outros. Segundo o0s
autores, a correlacao resultante robustez para previsbes de uma ampla faixa de
condicBes operacionais em reator de leito gotejante. Além disso, pode servir como
uma ferramenta para projeto e modelagem de reatores industriais de grande escala,

bem como para simulagdes tridimensionais complexas (LAPPALAINEN et al., 2008).

f. = 0,335(Re;) 185 (EG*) 0188 (Gay) 027 (1 + Fry) 0014 (2.42)

Liu et al., (2019) coletaram um conjunto de dados de molhabilidade parcial

em reator de leito gotejante e desenvolveram a seguinte correlacdo (LIU et al.,
2019):

o\ 02 (2.43)
fe — 0,371 (3) Re£.07lReg.019Ga0,036Ka0,022
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0,23 < ReL <2243,

0,00 = Rec 45,38,
6,18 x 104 < Ga < 5,28 x 10,8
1,57 x 1011 <Ka<1,69 x 1075,

Considerando a abordagem sugerida pelo uso da expressao dada pela eq.
(2.35), diversos pesquisadores propuseram correlacbes para o0 calculo da
molhabilidade parcial (GONZALEZ-MENDIZABAL; AGUILERA; PIRONTI, 1998;
HIROSE; MORI, SATO, 1976; JULCOUR-LEBIGUE et al, 2009;
RAJASHEKHARAM; JAGANATHAN; CHAUDHARI, 1998).

Saroha et al., (2010) avaliaram os efeitos de molhabilidade parcial com base
na fracdo de area molhada, aplicando a correlacdo de proposta por Hirose et al.
(1976):

—Re; \* (2.44)
6(1—8)) l

fe=1—exp l—0,225 (

Correlacdes propostas por Mills e Dudukovic et al. (1981), posteriormente

sugerida por Rajashekharam et al. (1998), mostram relacdo de dependéncia entre o

umedecimento parcial e os nimeros adimensionais Re(, e We(, além do diametro da
particula.

—0,0425
fo =1—exp|—1,35Re>**3we; Y (“tdp l (2.45)
e — , L .

g2

Utilizando dados experimentais de molhabilidade parcial, obtidos pela técnica
de medicdo via absorcdo de corantes, sob diferentes condi¢cdes (diametro e forma
da particula, porosidade do leito, tipo de fluido, faixa de velocidade do liquido),
Julcour-Lebigue et al. (2009) propuseram uma correlacdo propria para
molhabilidade. Segundo os autores, em particular, 0 uso do nimero de Reynolds,
frequentemente proposto na literatura para representar o efeito da velocidade da
fase liquida, apresenta certa inadequacgéo, porque efeitos associados da viscosidade

e do didmetro da particula ndo séo consistente com as tendéncias experimentais.
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fo =1— exp[—1,986Fr " Mo ¢, ] (2.46)

Efeitos da vazdo da fase gasosa foram considerados na correlacdo por
Gonzalez-Mendizbal et al (1998), sugerindo a inclusdo do numero de Reynolds para

representar este efeito.

fo =1 —exp(—4,265.1072. (Re;) %745, (Rel)079) (2.47)
6,71 < Re; < 117,90
32,00 < Re; < 204,19

2.2.3.4 Transferéncia de Massa

2.2.3.4.1 Transferéncia de Massa Interna ao Catalisador

O uso de catalisadores porosos é de fundamental importancia para as
reacdes de hidrogendlise uma vez que os sitios ativos que tornam possiveis essas
reagOes sdo em geral feitos de metais nobres, de custo elevado, inviabilizando o uso
dos catalisadores massicos (MELO, 2015). Os poros do catalisador fornecem uma
grande area superficial, porém eles também agem como barreira a reacdo quimica.
Como tal as moléculas reagentes devem vencer essa resisténcia final para
chegarem aos sitios ativos (FOGLER, 2002; JOUBERT; NICOL, 2013; SHARIFF;
AL-DAHHAN, 2020).

A resisténcia a transferéncia de massa dentro do poro do catalisador pode ser

estimada pelo modulo de Thiele dado na sua forma geral pela Equacéo (2.48).

_ ScdprA (248)

¢* =
2DeC,

em que ra € a taxa de reacdo tendo como base a massa de catalisador.

Fazendo uma analise da Equacao (2.48), vemos que altos valores do médulo
de Thiele indicam que a reacao é controlada pela difusdo no poro do catalisador. Em
contrapartida, baixos valores indicam que a mesma é controlada pela reagéo

quimica.
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2.2.3.4.2 Transferéncia de Massa externa ao Poro do Catalisador

Na sua trajetéria em direcdo ao sitio ativo, as moléculas reagentes devem
vencer a resisténcia a transferéncia de massa fora do poro do catalisador. Esse
fenbmeno € de fundamental importancia uma vez que a concentracdo do reagente
acima da camada limite € superior que na superficie do catalisador, em outras
palavras, € uma resisténcia fisica que reduz a eficiéncia do sistema (FOGLER, 2002;
FROMENT; BISCHOFF; WILDE, 2010).

E importante salientar que as medi¢cbes de concentracdo sempre séo feitas
em alturas superiores a da camada limite. Em contrapartida, a lei de velocidade da
reacao é admitida com base na concentracdo da superficie do catalisador. Dessa
forma, deve-se encontrar um meio de corrigir tal distorcdo. A abordagem
classicamente usada é o estabelecimento da resisténcia a transferéncia de massa
externa (CREMASCO, 2016). A lei de Fick para um sistema em que nao ocorre
reacao quimica no filme (apenas na superficie do catalisador) € dada pela Equacao
2.49.

Ny = kc(Cap — Cas) (2.49)

De acordo com a relacdo acima, a chave para quantificarmos a resisténcia a
transferéncia de massa externa esta na estimativa do valor de kc. Como o0s
pesquisadores em geral preferem expressar suas equacées em funcdo dos numeros
adimensionais para torna-las independentes do sistema de medi¢do, devem-se

introduzir os nimeros de Sherwood e Schmidt (Egs 2.50 e 2.51 respectivamente).

kL
Sth (2.50)
Dyp
U (2.51)
Sc =
PDyp

Nas operacdes de fluxo lento ndo hd mecanismo de mistura rigoroso como
outros sistemas cataliticos multifasicos como tanque agitado, reatores de coluna de
bolha de lama ou mesmo como a regime de fluxo de alta interacdo. Portanto, as
taxas de transferéncia de massa sdo menores do que outros reatores e

frequentemente tornam-se limitantes da taxa no desempenho dos reatores de leito
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gotejante (AL-DAHHAN et al., 1997; LIU et al., 2020; Xl et al., 2010). Vérias reacoes
industriais realizadas em reatores de leito de gotejamento sao relatados como sob
condicbes limitantes de transferéncia de massa. Trés tipos de taxa de transferéncia
de massa séo relevantes para reatores de leito lento, ou seja, gas-liquido, liquido-
sélido e taxas de transferéncia de massa de gases-solidos. No processo de
transferéncia de massa gas-liquido, a taxa de transferéncia de massa do lado liquido
é freqientemente limitante da taxa (FROMENT; BISCHOFF; WILDE, 2010). As taxas
de transferéncia de massa gas-liquido sdo dependente de varios parametros do
sistema, como diametro de particula, taxa de fluxo gas e de liquido, propriedades de
fluidos e as condi¢gBes de operacdo do reator. Baseado nesses parametros, Varios
estudos relataram correlacdes para o coeficiente de transferéncia massa gas-liquido
(FUKUSHIMA; KUSAKA, 1977; ILIUTA; THYRION, 1997; LANGE, 1978; LARACHI;
CASSANELLO; LAURENT, 1998; WILD; LARACHI; CHARPENTIER, 1992).

A configuragéo do reator (diametro, altura) tem um papel bastante limitado na
alteracdo taxas de transferéncia de massa gas-liquida em comparacdo com a
influéncia do tamanho da particula. A taxa de transferéncia de massa gas-liquido
aumenta com a diminuicdo do tamanho da particula. A no sistema bifasico é uma
indicacdo da extensdo da interacdo entre os fluxos de fases. Para particulas de
tamanho menor, essa interacdo € consideravelmente maior e portanto, as taxas de
transferéncia de massa gas-liquido. lliuta e Thyrion (1997) propuseram uma
correlacdo para transferéncia géas-liquido, que inclui perda de carga (ILIUTA;
THYRION, 1997).

u; AP\%3® (2.52)
kGLaGL = 0,0036 (__>
& Z

em que, €L é a retencdo dindmica de liquido.

Em vez de expressar correlacdo de transferéncia de massa em termos de
perda de carga desconhecida (que pode ter que ser estimada usando outras
correlacdes), Lange (1978) propbs uma correlacdo baseada em parametros
conhecidos como (LANGE, 1978):

0,46

dp\ " rpLup\ ot (2.53)

kerLag, = 0,33Dy, 1 <_d ) ( ) e
P Uy
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em que, Dy, € a difusividade para hidrogénio e Scy,, € 0 nimero de Schmidt,

(:uLp/DHzL)-

Além do tamanho da particula, o coeficiente de transferéncia de massa gas-
liguido também € consideravelmente sensivel a vazao de gas liquido. Taxa de fluxo
de gas-liquido aumenta a interagdo entre as fases gasosa e liquida e a propagacao
do liguido. Isso leva a um aumento da area interfacial gas-liquido. As correlacdes
propostas por Wild et al. (1992) sédo aplicaveis em regimes de fluxo de baixa, alta
interacéo e de transicdo, respectivamente (WILD; LARACHI; CHARPENTIER, 1992).

Regime de baixa interacao:

kerac d? a,d
6L%L% _ 5 104 <Xé/4R€L1/5W€L1/SSCL1/2< vk

1/4y 34 (2.54)
DGL 1 - 8) )

Regime de alta interacao:

1,3
kepac, d? ado (2.55)
GLAGLAk — 0,45 )(é/zRef/SWeLl/sScLl/2< v k>
D¢, 1—c¢
Regime de transicao:
3,8
kepac, d? a-d Y (2.56)
GLAGL Ak — 0,091 Xé/4ReL1/5WeL1/5SCL3/1o( v k)
DGL 1_8

As taxas de transferéncia de massa gas-liquido também dependem das
propriedades das fases gas-liquido, como tensao superficial e viscosidade da fase
liquida, coeficiente de difusdo e densidade da fase gasosa.

As taxas de transferéncia de massa ndo sdo muito sensiveis aos parametros
como viscosidade da fase gasosa e densidade do liquido. Taxas de transferéncia de
massa variam consideravelmente para liqguidos espumantes e ndo espumantes. O
liguido espumante leva maior area interfacial e, portanto, maiores taxas de
transferéncia de massa (MIDOUX et al., 1984; MORSI et al., 1982). Para o caso de
liguidos espumantes, a pressdo operacional superior suprime a formacdo de
espuma e leva a taxas de transferéncia de massa mais baixas. No entanto, para os

liguidos ndo espumantes, a pressao operacional tem relativamente menos influéncia
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nas taxas de transferéncia de massa. Aumento da pressao operacional ou
densidade do gas aumenta as taxas de transferéncia de massa e isso pode ser
atribuido ao aumento da retencdo de gas e éarea interfacial em alta pressao
(LARACHI; CASSANELLO; LAURENT, 1998). Sob alta pressédo de operacéo e taxa
de fluxo de gas moderada, a fase gasosa penetra no filme liquido na forma de
pequenas bolhas. Este processo aumenta a retencdo de gas bem como a éarea
interfacial gas-liquido. Aléem disso, o espalhamento de liquido € mais alto em pressao
operacional elevada (AL-DAHHAN; DUDUKOVIC’, 1994) que melhora o
umedecimento, bem como a area interfacial gas-liquido.

Fukushima e Kusaka (1977) propuseram uma correlacdo empirica para o
calculo do coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido, para fluxo de alta

interacao:

0,2

ha\ /S.Re-\" 2.57

(ka)grLa = 2Dm 4 (1 - —D) aal Ref'73Scf'5
' ’ eg/ \ dpdg

Larachi et al. (1998) mediram a taxa de transferéncia de massa gas-liquido
ks, @ em um TBR em uma ampla faixa de pressao (3-32 bar), e propuseram a

seguinte correlacéo:

2
s =i S (e B e ) s |
em que, sobrescrito “0” denota a condi¢cdo atmosférica; f, representa a eficiéncia de
umedecimento; xk € uma constante numérica; Dag indica o coeficiente de difusédo na
fase liquida; e Ca é o numero de capilaridade (u u;/0.); ag, € a area efetiva da
interface em m? m3; g representa a aceleracdo gravitacional em m? s; u, denota a
viscosidade do liquido em kg/m.s; pL significa a densidade do liquido em kg m3; o
indica a tensao superficial em N/m; ez € a porosidade do leito; e AP/L representa a
perda de carga por unidade de altura do leito em N m-3.

A transferéncia de massa de liquido-sélido € importante para muitos reatores
de leito residual e foi amplamente estudado (BARTELMUS, 1989; BAUSSARON et
al., 2007b; HIGHFILL; AL-DAHHAN, 2001; HIROSE; MORI; SATO, 1976; LAKOTA,
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LEVEC, 1990; LATIFI, 1988; NELSON; GALLOWAY, 1975; RAO; DRINKENBURG,
1985).

A taxa de transferéncia de massa do liquido-solido € bastante sensivel ao
diametro da particula e aumenta com a diminuicdo do tamanho da particula (GOTO;
SMITH, 1975; HIROSE; MORI; SATO, 1976; SPECCIA; BALDI; GIANETTO, 1978).
As taxas de transferéncia de massa de liquido-sdlido sdo consideravelmente
sensivel as taxas de fluxo de massa liquida em comparacdo com a massa de gas
taxas de fluxo. A taxa de transferéncia de massa aumenta com as taxas de fluxo de
massa liquida. Highfill e Al-Dahhan (2001) mostraram que as taxas de transferéncia
de massa sdo mais altas na porcéo central da coluna onde as taxas de fluxo de
liguido devem ser maior por causa da segregacdo. A fase gasosa tem efeito
insignificante sobre a taxas de transferéncia de massa liquido sdlido (HIGHFILL; AL-
DAHHAN, 2001; TAN et al., 2021). Specchia et al. (1978) relataram que esses
efeitos sdo consideraveis apenas em baixas taxas de fluxo de gas (SPECCIA,
BALDI; GIANETTO, 1978).

Nelson e Galloway (1975) relataram o efeito do diametro do reator e da
particula no coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido como (NELSON;
GALLOWAY, 1975):

A\ /) 09 (2.59)
k s sep = 0,75D,5 (d—R> (p L L) Sep,
p

Bartelmus (1989) introduziu a seguinte correlacdo para a estimativa da

transferéncia de massa liquido-sélido em RLGs:

Sh;,
ScLl/3

2.60
= (1,19 + 0,0072Re;) 1 (Re;}) 494 Ga~ 22 (2.60)

onde Sh é o numero de Sherwood; Sc representa o numero de Schmidt; Reg*
significa o NUumero de Reynolds gas intersticial ((Ggdre/(1 — eB)ug).(eslcwd)); Rer
representa o nimero de Reynolds do gas intersticial ((Gidpre/(1 — 8) w).(esle1d)); € Ga

simboliza o niumero de Galileu.
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Em operagbes de fluxo lento, as taxas de transferéncia de massa liquido-
sélido dependem da extensdo do contato do liquido com a superficie solida
disponivel. Com o aumento da taxa de fluxo de liquido, a molhabilidade melhora e,
portanto, as taxas de transferéncia de massa liquido-sélido. Dado que o fator de
umedecimento ndo pode ser separado das taxas de transferéncia de massa, varias
correlagdes, portanto, inclua o fator de umedecimento como um parametro junto com
o coeficiente de transferéncia de massa liquido-soélido (CHOU; WORLEY JR; LUSS,
1979; DELAUNAY et al., 1982; LATIFI et al., 1994; RAO; DRINKENBURG, 1985;
SATTERFIELD; VAN EEK; BLISS, 1978).

De modo baste recorrente, o coeficiente de transferéncia de massa liquido-
sélido € expresso em termos de numero de Schmidt (Sc = u/pD) e 0 niumero de

Reynolds (Re = puD /u), incluindo ou ndo a molhabilidade parcial f,:
feShy, = aRefScLl/3 (2.61)

Em que Sh;, € o numero de Sherwood (k,sd,,/D,g). Valores relatados de parametros

gue aparecem nesta equacao estao listados na Tabela 3.

Tabela 3 - Constantes e fatores propostos por diversos autores para o célculo do
coeficiente transferéncia de massa liquido-sélido

Autor fe A B Relacdo complementar
(CHOU; WORLEY JR; LUSS, 0-1 0,43 0,22  Re, = Ko (para alta interacéo)
1979)

0,72 054  Termo extra Re)'® (para baixa

interagdo)

(SPECCIA; BALDI; 1 2,79 0,7 Re, = Re,/a;
GIANETTO, 1978)
(HIROSE; MORI; SATO, 1 8 0,5 Re; <200
1976)

0,53 58 Re; > 200
(SATTERFIELD; VAN EEK;  0-1 0,815 0,822 Shy, = Sh, /(1 — &3)
BLISS, 1978)
(KAWASE; ULBRECHT, 1 0,6875 0,33 -
1981)
(DELAUNAY et al., 1982) 0-1 1,84 0,48 -
(TAN; SMITH, 1982) 1 4,25 0,48 -
(RAO; DRINKENBURG, 0-1 0,24 0,75 Re, = Re,/h,
1985)
(LATIFI, 1988) 1 1,2 0,533 Shy, = Shy(eg/(1 — €5))
(LAKOTA; LEVEC, 1990) 1 0,847 0,495 Re, = Rey(eg/h,)/(1 — €5)
(BAUSSARON et al., 2007b) 0-1 828x107* 1,91 Re,/h;

Fonte: O autor (2021)
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O coeficiente de transferéncia de massa de gas-solido é necessario na
modelagem do reator de leito de gotejante quando as particulas de catalisador estdo
parcialmente umedecidas. Na superficie seca da particula de catalisador, ha um
contato direto entre os reagentes da fase gasosa e a superficie externa do
catalisador (MEDEROS; ANCHEYTA; CHEN, 2009; TAN et al., 2021). Duas
correlagdes-chave estdo incluidas aqui, as quais pode ser usado para estimar os
coeficientes de transferéncia de massa de gases solidos (DWIVEDI; UPADHYAY,
1977; NELSON; GALLOWAY, 1975):

Nelson e Galloway (1975)

D, \046 (2.62)
ks = 0,18 <—ZZ’G> %3 (7°3%% — 1)RegSc2?
P
Dwivedi e Upadhyah (1977)
H,u\ 2 2.63
Kas = 04548 (—=2)  Re;**7sc” (2.63)
B

em que, Dy, € a difusividade para hidrogénio e Scy,;, € o nimero de Schmidt,

(:uLp/DHZL)-

2.2.3.5 Disperséo Axial

A dispersédo em reatores quimicos € um fendbmeno que ocorre em virtude dos
gradientes de concentracdo internos. Mais precisamente, 0S componentes escoam
do local de maior concentracdo para o de menor concentracdo. Tal escoamento é
regido por uma lei analoga a lei de Fick. Os gradientes de concentracdo podem
ocorrer de duas maneiras: na direcdo axial do reator; na direcdo radial do reator
(FROMENT; BISCHOFF; WILDE, 2010).

A dispersado axial ocorre, pois 0s componentes tém concentracdes diferentes
dependendo da posicdo no reator. Os reagentes na posi¢cdo final estd em

concentracdo mais baixa que nha posicao inicial. Isso faz com que haja um
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escoamento dispersivo no mesmo sentido do fluxo convectivo. O oposto ocorre com
0s produtos. Estes estdo em concentracdes mais elevadas no final do reator que nas
posicdes iniciais. Sendo assim eles tém um escoamento dispersivo axial no sentido
contrario ao do fluxo convectivo (FOGLER, 2002).

A disperséo radial ocorre em virtude do efeito da viscosidade dos fluidos.
Sabe-se que a velocidade do escoamento € menor em posi¢cdes mais proximas a
parede do reator. Sendo entdo estas moléculas estdo mais “atrasadas” no leito que
as moléculas proximas ao eixo central (ILIUTA; THYRION; MUNTEAN, 1998; URIBE
et al., 2020). Com o processamento da reacdo no leito, as regides proximas a
parede do reator tornam-se menos concentradas ocorrendo um fluxo dispersivo na
direcéo radial (URIBE et al., 2020).

Em linhas gerais, em virtude dos gradientes de concentracdes axiais serem
bem maiores que os radiais, ha uma tendéncia de que o fluxo dispersivo do primeiro
se sobreponha ao segundo (SHARIFF; AL-DAHHAN, 2020).

A avaliacdo da dispersdo axial normalmente € caracterizada pelo nimero de
Peclet (Pe). Este numero pode obtido usando o comprimento (L) ou diametro (D) do
reator, como comprimento caracteristico (Pe = uLL/Dax). O numero de Pleclet, para
dispersdo de massa em sistemas com reacdo quimica frequentemente € chamado
de numero de Bodenstein (Bo). Outra denominacdo adotada por alguns autores é
namero de Peclet do fluido, por usar o comprimento caracteristico que determina a
mecanica do fluido. Em leito de recheio, este comprimento é o diametro da particula
(dp) € Pe = u,d,/eD,,. O nUmero de Peclet do fluido € dado em todas as correlagbes
gue relacionam o numero de Peclet ao numero de Reynolds, porque ambos estao
diretamente relacionados ao comportamento mecénico do fluido. E possivel
converter o numero de Peclet, com base nos devidos comprimentos caracteristicos,
multiplicando-se pela razéo L/dp ou L/D.

A medicao da distribuicdo do tempo de residéncia (DTR) € um dos métodos
mais antigos (Danckwerts, 1953) e bem-sucedidos para caracterizar tal fluxo néo-
idealidades. A medicdo de DTR é relativamente simples em comparacdo com o0
processamento e interpretacdo de dados DTR. A pratica comumente usada €
interpretar os dados de DTR obtidos para reatores de leito gotejante com um modelo
de dispersédo axial (MDA) que agrupa todas as nao-idealidades de fluxo em um Unico
parametro denominado coeficiente de dispersdo (Dax). A néo idealidade de fluxo em

reatores de leito gotejante ocorrem devido ao efeito combinado de varios processos
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de macro e microescala (RASTEGAR; GU, 2017). Se particulas porosas estao
presentes no sistema, a dindmica dos reatores de leito fixo é alterada por atraso
adicional devido a difusédo, adsorcao e dessorcao associadas processos (BITTANTE
et al., 2014; ILIUTA; THYRION; MUNTEAN, 1998).

Mears (1971) propds um critério para identificar se a dispersédo é relevante
com base na conversdao de um reagente e no nimero de Peclet. Este critério
estabelece que o comprimento minimo do reator necessario para ignorar a dispersao
efeitos como (MEARS, 1971):

L 20n, (G (2.64)
dp PeL Csai.

onde, n é a ordem da reacéo, C é a concentracdo e Z é o comprimento do reator. A
expressdo acima indica que os efeitos de dispersdo sdo consideraveis para
conversdes ou ordem superior de reacdes e numeros menores de Peclet. Além de
comprimento do reator, diametro de particula também tem efeito significativo na
dispersédo em taxas de fluxo de liquido mais baixas.

Pant et al., (2000) mostraram que a dispersao varia consideravelmente com
formato das particulas, especialmente com aumento no fluxo de liquido. Para
extrudados, a dispersdo permanece inalterada para uma determinada faixa do
namero de Reynolds (Pe. = 30, para ReL = 24-94). No entanto, ele muda
consideravelmente para esferas de vidro e comprimidos (PeL = 50-200) para a
mesma gama de Reynolds namero (PANT; SAROHA; NIGAM, 2000). Além do
tamanho e formato da particula, a porosidade da particula também tem efeito no
namero de dispersdo. O coeficiente de dispersdo é menor para particulas porosas
do que particulas ndo porosas (ILIUTA; THYRION; MUNTEAN, 1998; RANADE;
CHAUDHARI; GUNJAL, 2011; SAROHA et al., 1998)..

O efeito da taxa de fluxo de gas no coeficiente de dispersdo é quase
desprezivel e varios estudos relataram essa tendéncia (CASSANELLO; MARTINEZ;
CUKIERMAN, 1992; PANT; SAROHA; NIGAM, 2000; SAROHA et al., 1998; TOSUN,
1982).

A dependéncia da dispersdo nas taxas de fluxo de liquido pode ser expresso
em termos de numero de Reynolds da fase liquida. Matsuura et al., (1976)

mostraram que a dispersao € independente de Reynolds nimero para taxas de fluxo
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de liquido muito baixas (ReL <4) e, em seguida, aumenta linearmente com ReL
(MATSUURA; AKEHATA; SHIRAI, 1976).

A Tabela 4 apresenta um conjunto de correlacdes propostas por diversos

autores para o calculo do coeficiente de dispersao axial.

Tabela 4 - Correlacfes para dispersdo axial proposta por diversos autores

Autor Correlacdo
(EBACH; WHITE, 1958) Du.pL prd u\ "0
=13,5 (—)
Hi tihy

(OTAKE; KUNUGITA, 1958)
(LILES; GEANKOPLIS, 1960)

(HOCHMAN; EFFRON, 1969)
(MICHELL; FURZER, 1972)

(BUFFHAM; RATHOR, 1978)

(TUREK; LANGE; BUSH, 1979)
(KOBAYASHI et al., 1979)

(CASSANELLO; MARTINEZ; CUKIERMAN, 1992)

(TSAMATSOULIS; PAPAYANNAKOS, 1994)
(ILIUTA; THYRION; MUNTEAN, 1998)

(WANCHOO et al., 2007)
(MEDEROS; ANCHEYTA, 2007)

(RASTEGAR; GU, 2017)

Pe = 1,9(Re,)**(Ga, )~ 333

073 uL 0,93
Day = 0,261d” (h—)

L
Pe = 0,042(Re,)*S, 4 < Re, <100
Pe = 0,042(R8L/SB)0’7(GaL)_OSZ,
50 < Re, < 1000

Daxpy, ,DLdLuL)L06
1253 urhy
Pe = 0,034(Re,)*5?

- 13,5(

-0,73

Uy prdu )\ (digu,
= 60 (2222) /
Daxhy, Urhy 12
Pe = 2'3(R6L)0’33(GaL)‘°J19
epDgy = —3,757)(10—7 ln(uL) — 1,966398)(10—7
Pe = 0,034.Re, *°10°008Reg
Pe = 0,4548(Re,)***, 4 < Re, <80

d,u
Pe=—P" =758 x103Re>7%
Dghy
1 dyu, 07Dy &g

—= = +
Pe, Dgy  2Rpu, 0,18 + 0,008Re >

Fonte: O autor (2021)

2.2.3.6 Fator de Efetividade

Considerando o escoamento bifasico com molhamento parcial do leito de

particulas cataliticas, a estimacdo do fator de efetividade procede de modo tal a

assumir a eficiéncia do processo com predominancia dos feitos de reagdo na

superficie molhada pelo liquido.

Por definicdo, segundo Fogler (2002), o fator de efetividade catalitica é dado

pela relacdo (FOGLER, 2002):
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[velocidade real da reagao global] (2.65)
" [velocidade de reacdo que resultaria se toda superficie fosse
exposta a concentracgdo a concentracgao da supeficie externa

n

A escolha adequada da correlagdo para o calculo do fator de efetividade
depende do mecanismo cinético da reacdo em processamento no reator. Para uma
reacdo de primeira ordem, considerando uma particula esférica do catalisador, o

fator de efetividade pode ser calculado pela expresséo (FOGLER, 2002):

n= % [ coth(e) — 1] (2.66)

Uma correlacdo foi desenvolvida por Sakornwimon e Sylvester (1982), a qual
leva em conta o fator de molhabilidade (f,), a transferéncia de massa externa,
através do numero de Sherwood (Sh;) e a transferéncia interna nos poros e reacéo
qguimica via médulo de Thiele (¢). Tal correlacdo é sugerida nos casos em que 0S
poros do catalisador estejam preenchidos com liquido e a reacdo ocorra nesta fase
(SAKORNWIMON; SYLVESTER, 1982).

fe 3¢\ fe 2.67
$ |t (f—e)‘% 280

T]:
() 3¢\ _ fe
1+ShL cotg<fe)—3¢

Sakornwimon e Sylver (1982) desenvolveram correlacdes para outros tipos de
mecanismo: Para sistemas em que o0s poros do catalisador estdo preenchidos e a
reacdo quimica ocorra na fase gasosa, o fator de efetividade pode calculado

empregando-se as equacdes (2.68) e (2.69).

_ Nife nL(1—fe) (2.68)
Te = ﬁm+ P

1 2
nL = a [COSh(3¢L) - E (2.69)
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Para sistemas em que os poros do catalisador estdo preenchidos com liquido
e a reagdo ocorre tanto na fase liquida quanto na fase gasosa:

Nife Hne(1 - fe) (2.70)
Ne = >t 2
1+ diNL 14 b
Sh; Sh¢
1 [ 2 (2.71)
= —|cosh(3¢;) — —
U Do b¢ 3¢
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3 MATERIAL E METODO

As previsbOes estabelecidas pelas simulacbes das operacfes em reator de
leito gotejante foram embasadas no estudo cinético experimental da hidrogendlise
catalitica de carboidratos realizado por Abreu et al. (1995). Este estudo foi realizado
em um reator de leito de lama a 50 bar nas trés temperaturas de operacao de 453 K,
473 K e 493 K.

Nas operacOes continuas, para fins de simulacéo, balancos de massa dos
componentes envolvidos no processo catalitico foram desenvolvidos de modo a
descrever o comportamento e os desempenhos em reator leito gotejante. Nas
equacles formuladas foram considerados os efeitos reativos, hidrodinamicos e de
transferéncia de massa quantificados por meio de correlagbes apropriadas as
condicdbes do processo. Via método numérico, as solugcdes das equacdes
diferenciais parciais conduziram a obtencdo de resultados preditivos das operacdes
em modo transiente e em estado estacionario, considerando as variaveis do
processo: temperatura, velocidade da fase gasosa e liquida, assim como

composicao da fase gasosa.

3.1 CINETICA DA HIDROGENOLISE CATALITICA DE SACARIDEOS

A avaliacdo quantitativa do processo foi formulada segundo modelo
representativo da evolucdo dos componentes da fase liquida. As operacdes foram
conduzidas no reator de leito de lama descontinuo para a fase liquida e continuo
para a fase gasosa. A operacdo ocorreu com o catalisador Ru (1% em
massa)/carvao ativado (diametro médio de particula de 50 x 10~3mm), sob presséo
de 50,0 bar de hidrogénio e temperaturas de 453 K, 473 K e 493 K. O processo
funcionou em regime cinético quimico garantido pela presenca do catalisador em
finas particulas sem poros, e pela vigorosa agitagdo por borbulhamento na
suspensao, permitindo que a cinética fosse desenvolvida controlada por mecanismo
de interacao (adsorcéo, reacao) na superficie do catalisador.

Medidas de concentracdo foram realizadas em amostras da fase liquida
coletadas a cada 30 min, em operacdes de 4 h. Os teores da fase liquida foram

obtidos por andlise por cromatografia liguida de alto desempenho com um
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cromatografo Waters (USA), equipado com uma coluna Aminex HPX (Biorad, USA)
e detetor de indice de refracdo. Pelas andlises foram detectados e quantificados via
padronizacdo externa 0s seguintes principais componentes: glicose, sorbitol, xilitol,

eritritol, glicerol, propanodiol-1,2 e -1,3, etileno glicol, etanol e metanol.

3.2 REATOR DE LEITO GOTEJANTE

O reator de leito gotejante previsto para operar a hidrogenolise de sacarideos
sob pressao elevada foi projetado, construido e instalado no LPC da UFPE, tendo
sido testado previamente, sob baixas e moderadas pressdes e temperaturas,
processando a oxidag&do da lactose e a hidrogenacdo da glicose e da sacarose. As
dimensdes do reator e do leito catalitico, assim como as caracteristicas da fase

sélida e fluida foram adotadas conforme Tabela 5,6 e 7.

Tabela 5 - Caracteristicas leito catalitico.

Leito catalitico Valores
Catalisador (composicdo) ) Ru(1,0%)/C
Comprimento do RLG L (m) 15m
Diametro interno do RLG d, (cm) 3,19cm
Diametro da particula d, (mm) 2,0 mm
Porosidade do leito catalitico & () 0,47
Porosidade da particula & () 0,33
Massa especifica do leito pr (kg m3) 1100
Massa especifica da particula pp (kg m=3) 2351,8

Fonte: O autor (2021)

Tabela 6 - Caracteristicas da fase liquida e gasosa sob condi¢des padrdes de latm e 20°C, na
entrada do reator

Propriedades da fase fluida Valores
Massa especifica do hidrogénio pu, (kg m=3) 8,857 x 102
Massa especifica do nitrogénio pn, (kg m=) 1,165
Massa especifica da fase liquida pr. (kg m3) 997,08
Viscosidade do hidrogénio by, (Pas) 8,8 x 106
Viscosidade do nitrogénio un, (Pas) 16,5 x 10©
Viscosidade da fase liquida u, (Pas) 1,002 x 103
Concentracao inicial da fase liquida Cso (@ LY 100

Fonte: O autor (2021)
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Tabela 7 - CondicBes operacionais do reator catalitico.

Variavel operacional Valores
Temperatura T (K) 453 — 493
Pressao P (bar) 40
Velocidade superficial da fase liquida u; x 104 (m s?) 1,0 -5,0
Velocidade superficial da fase gasosa ug X 103 (m s?) 20-9,0
razdo molar Nitrogénio/Hidrogénio Ve () 0,1-1,0

Fonte: O autor (2021)

3.3 ESTABELECIMENTO DO REGIME DE OPERACAO DO PROCESSO

Para fins de estabelecimento das condicbes de escoamento na operacdo do
processo de hidrogendlise dos sacarideos em leito fixo co-corrente descendente das
fases liquida e gasosa, procedeu-se inicialmente a determinacdo do regime de
escoamento bifasico em consonéancia o diagrama de Charpentier e Favier (1975), na

regido de prevista para leito gotejante (Figura 13).

Figura 13 — CondicGes fluidodinamicas trabalhada, segundo
Diagrama de Charpentier (1975). Area em destaque
corresponde fluidodindmicas trabalhadas.

T LE | T —T T T

:
/
/
/
;ﬁl :
£
I-E_J

/
Lol

(L/G)hy
v

gotejante

O0E a1 1
G/ (kgfm’s)

Fonte: Charpentier e Favier (1975).

Assim, de acordo com as vazdes das fases liquida gasosa e segundo a
composicao e densidade do gas, foram considerados os seguintes casos: Caso 1: P
= 50bar, T =453, 473 e 493 K, u; = 5x10°m s, u;, = 2x10%m s?, y,, = 1; Caso 2:
P =50bar, T=473 K, u; =5x103ms?, u,=[1-5]x10*ms?, y,, =1;Caso3:P
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=50bar, T=473 K, u; =[2-10]x103ms?t, u, =2x10%ms?, y,, =1;Caso4: P =
50 bar, T=473 K, u; =5x103ms?, u, =2x10%ms?, yy, =[0.1 - 1.0].

De modo a situar as operacdes no dominio das condicOes exigidas para o
reator de leito gotejante foram calculadas as coordenadas (abcissa ([L/G]AY),
ordenada (G/1)) do diagrama de Charpentier e Favier (1975), nas quais A =
(P6PL/ [ParPr20)? € ¥ = (On20/06) (6 /Muz0) (Puz0/pL)*13, conforme Figura 13.
As operacgdes de hidrogenolise se situaram nos dominios de [L/G]AY € [3,25 —
28,09] x 10% e G/A € [7.10 — 61.32], bem incluidos nos dominios amplos de
coordenadas do regime de [0.001 — 1] e [0.0 — 1000], respectivamente. Desse modo,
as condi¢bes fluidodinamicas de operacdo do reator foram estabelecidas e
classificadas como regime de leito gotejante.
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4 MODELAGEM DO REATOR DE LEITO GOTEJANTE

Considerando os resultados da cinética de hidrogenodlise catalitica de
carboidratos, foi realizado um balanco molar incluindo correlacdes para previsdes
dos efeitos de transferéncia de massa, efetividade catalitica, hidrodinamica e
molhabilidade parcial do leito. Admitindo-se as operagbes sob pressao e
temperatura constante. Além disso, os efeitos de transferéncia radial de calor e
massa sado negligenciaveis, devido ao pequeno diametros do reator. Essa
abordagem gerou um conjunto equagbes de modelo (eq. 4.1) representativo do
reator de leito gotejante operando isotermicamente com as fases moveis (gas,
liquido) escoando de modo concorrente descendente. Tais equacdes de balanco
para 0s componentes S (sacarideos), M (metanol), PE (poliois de Cs a C2, da

hidrogenolise C-C), PGA (poliois Cs a C2, da hidrogenolise C-O) sao formuladas em

termos das fragbes molar dos componentes V;; J =S, PE, M, PGA (detalhes sobre a

elaboracdo do modelo encontram-se no Apéndice B):

1 0%y, Y, oY, (4.1)
Pedzz 9z TUTh5e

em que I séo as taxas de reacdo parametrizadas para cada J, conforme Tabela 8:

Tabela 8 - Taxa de reacéo parametrizada e constante cinética combinada.

J Y I; K,
S A —Da, s Ky = (ky + kp)Vymg?
PE B.C Dagps — Dacpg Kg = kyV, Ms(m Mpg)™"
Ke = (ks + ky)V, (mo)™"
M D.E Dapis + Dagppg Kp = kyV,Mg(m Mpg)™"
Kg = ksV,Mpp(m:My) ™"
PGA F Dappg K = k4V Mpp(mcMpga) ™

Fonte: O autor (2021)
Nas quais: Da, = t(1 — &.)ppyn,K,;, vy =A,B,C,D,EeF

Com a condigdo inicial, t=0, VZ y,=0; tem-se as seguintes condigdes de

contorno, para Vt:
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e na entrada do reator, para o reagente y,—Pe™ a(;//3|20=1, e para oS
z
_ pa1 9V, _ - .
produtos y, — Pe . |,.o =0 (J = PE, M, PGA);
z
e na saida do reator, aa% |,..=0.
z

As solugbes das equacOes do modelo permitiram realizar simulagbes para
predicbes do comportamento do processo de hidrogenolise em operacdo no reator
de leito gotejante em escala piloto, tendo em consideracdo efeitos operacionais
(vazao, concentracdo, temperatura, pressao), refletidos sobre a retencao liquida (hy);
a disperséo axial massica Dax; as transferéncias de massa (k., De) € a molhabilidade
do leito (fe). A eficiéncia do processamento catalitico esta referenciada aos efeitos

cinéticos e de equilibrio na superficie do catalisador (ki, K,,).

4.1 CORRELACOES PARA CALCULO DOS PARAMETROS DO MODELO

A escolha das correlacdes adequadas para inclusao nas previsdes do modelo
admitiram como critério a condi¢do de regime gotejante, posicionando-se na faixa do
namero de Reynods da fase liquida [0,100 — 1,000] e gasosa [0,04 — 1,500]. A figura
14 mostra de forma esquematica as relacées de dependéncia entre os parametros
do modelo.

As correlagbes propostas indicam a influéncia da perda de carga (AP/Z),
retencdo de liquido (h;), area de contato liquido-solido (a;) e molhabilidade parcial
(f.) diretamente sob a transferéncia de massa liquido-sdlido (k;s, Sh;). O modulo de
Thiele (¢;) apresenta-se como dependente dos efeitos cinéticos (k;) e de
transferéncia de massa interna (D,g). O fator de efetividade est4d aliado a
hidrodinAmica do processo, transferéncia de massa e cinética. Esse parametro
conjuntamente com o tempo espacial (r) fornece a dimensdo do numero de
Damkohler (Da;). O numero de Peclet (Pe) representa a relacdes entre os efeitos
convectivos (u;) e dispersivos (D,,). As equacdes do modelo tém em destaque os
trés parametros Daj, Pe e h.. Sendo o primeiro desses parametros Daj que
incorpora os efeitos da dinadmica do fluido 7, das caracteristicas fisicas do leito (¢,

pp), € a efetividade (n,) e a taxa de reacdo K;, conforme definido pela Equacao (4.2).
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Figura 14 Esquema das relagGes de dependéncia
entre os parametros do modelo.

— o hy oar [

Fonte: O autor (2021)

Da; = (1 - €)pynK; (4.2)

Os efeitos especificos de reacao (k_i, Kj), de transferéncia de massa e

molhabilidade parcial do leito catalitico estdo contidos no fator de efetividade 7,
expressos em funcéo do médulo de Thiele (¢;), do nimero de Sherwood (Shy) e do
fator de molhabilidade (fe).

b))
v 1+ S¢T]L [coth (321) — 31;35]]

A razdo entre os efeitos dispersivo e convectivo esta expressa pelo segundo
parametro em destaque no modelo, dado pelo nimero de Peclet, o qual foi estimado
pela correlacdo apropriada para leito fixo operando em baixa interagdo, desenvolvida
por Cassarelo et al. (1992). Tal correlacdo leva em conta o tipo de escoamento da

fase liquida, as forgas gravitacional e viscosa incluidas nos nimeros de ReL e Ga..
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(4.4)

pe="1" 223 <£>.ReLO'33. (Gap)~01°
dP

O terceiro parametro em destaque no modelo representa o fendmeno de
acumulacdo da fase liquida no interior do solido catalitico, possui relagcdo com o
regime hidrodinamico do reator e por consequéncia, com o regime global de de
transferéncia de massa em direcdo a superficie do catalisador, interferindo na
eficiéncia do reator. A estimativa desse parametro foi possivel pelo emprego da
correlacdo dada por Specchia e Baldi (1977). Tal correlagdo expressa influéncias
das vazdes das fases fluidas, efeitos viscosos, forca gravitacional e perda de carga

no leito, incluidas nos nimeros Re; e Ga;".

a.d 0,65 (45)
= 3,86Re0545 Hk —0,42( S P)
hp = 3,86Re; > (Ga;") .

As demais correlacbes empregadas para estimacdo dos parametros
representativos do efeitos envolvidos no reator, tais como: molhabilidade parcial,
transferéncia de massa (numero de Sherwood), perda de carga do sistema bifasico,

sao apresentadas na Tabela 9.

Tabela 9 - Correlagbes dos pardmetros do modelo.

Correlacao Autor
f. = 0,335(Re;) 185 (EG*)~0188(Gay) 0% (1 + Frg) %1% (LAPPALAINEN et al., 2008) (4.6)
o — o024 (ReL)°'75 Sci/ﬁ (RAO; DRINKENBURG, 1985) 4.7
b hp fe
8, = hp/(asf.) (AL-DAHHAN et al., 1995) (4.8)
AP 2pauf[200(X5€,) 712 + 85(X€,)705) (ELLMAN et al., 1988) (4.9)
zZ d,
_ Y6 [pc _ _ Ref
Xe = uL\/; G = 0.001+Re®
d, [k,p, (THIELE, 1939) (4.10)
% =% Doty
Dap(j)€p6 (SATTERFIELD; YEUNG, 1963) (4.11)
Py =0
7,4 x 1078T(®zMMp)1/? (WILKE; CHANG, 1955) (4.12)
Dpp(jy = “BVO,G

A(D

Fonte: O autor (2021)
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4.2 PROPRIEDADES DAS FASES FLUIDAS NAS OPERACOES DO REATOR DE
LEITO GOTEJANTE.

Para estimativa do volume molar e densidade da fase gasosa, nas condi¢cdes
de temperatura indicadas no processo (P =50 bar e T = 453 — 493 K), foi utilizada a
equacao de estado introduzida por Redlich e Kwong (1949).

RT a (4.13)

P = —
Vmn=b  \TV,(Vy + b)

Em que as constantes a e b sdo dadas por:

0,42748.R2T>®
- n
0,0866.R.T,
b= —

a

A determinacdo dos valores da viscosidade dos gases Hz e N2 puros,
submetidos as condi¢cdes 40 bar e de 453 K a 473 K, foi feita empregado-se a
relacdo empirica de Bird et al. (BIRD; STEWART; LINGHTIFOOT, 2004) dada pela
equacao a seguir, associada ao diagrama de viscosidade reduzida (Anexo-A). Os
valores de viscosidade encontrados para os gases nas condi¢cdes indicadas sé&o

muito proximos daquela obtidos em condicfes a 25 °C e 1 atm.
Ue = 7,7M;Y2pX3T 1/ (4.14)

Nos casos em que houve diluicdo de H2 em N2, a densidade e viscosidade da

fase gasosa foram calculadas respectivamente por:

In(pe) = J’Hzln(ﬂHz) + J’NZIH(MHZ) (4.16)

Na elaboracdo do modelo admitiu-se que a fase liquida mantém a

concentracdo de hidrogénio dissolvido constante. Isso é possivel, considerando que
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o hidrogénio pela reacédo € totalmente reposto a fase liquida por relacao de equilibrio
segundo a lei de Henry.

o = Yu,Pr (4.17)
Ol
H;

Desse modo podemos considerar os efeitos da concentracdo de hidrogénio

na constante de reacéo, admitindo a relagéo k; = k{CHZ‘L, que quando combinada

com a lei de Henry nos fornece uma nova relacéo dada por:

 nr Pr (4.18)
ki = |k; —
L [ L VL}[HZl sz
Ou simplesmente:
ki =ki'yu, (4.19)

Desse modo, nos casos em que a fase gasosa € composta por uma mistura

de hidrogénio e nitrogénio, teremos a pseudo-constante k; posta em funcéo de y,, e

rn
k!

4.3 SOLUCAO NUMERICA DAS EQUACOES DO MODELO

As equacdes do modelo do reator de leito gotejante (Eq. 4.1) foram
solucionadas empregando-se o Método das Diferencas Finitas Implicito (MDFI). Este
método consiste na elaboracdo de um malha de maior acurécia para discretizacao
no espaco e tempo. As vantagens desse métodos em relacdo aos tradicionais
explicitos estd em proporcionar uma estrutura com maior estabilidade numérica e
maior exatiddo nos resultados. O método tem indicacdo de estabilidade numérica e
precisao, confirmada em aplicacdes para sistemas de EDPs parabolicos (ANSARI;
BAKR; SHISHKIN, 2007; HORVATH, 2020; JAOJARUEK, 2014).

A Figura 15 seguinte apresenta o esquema adotado para o emprego do MDFI.
Para implementacdo do método, uma malha numérica representativa do tempo “tk” e

posicdo ao longo do eixo vertical do reator “z” foi desenvolvida. Desse modo, o
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calculo dos valores atuais na posicdo central (1/),| ) sao obtidos por meio recursos

tk+1 tk+1

tk+1
| lljjlzk € ]|Zk+1)'

matematicos de inverséo de valores futuros (i,

Figura 15 Representacédo da malha numérica para aplicacdo do MDFI.

01 2 3 tk-1 tk thi-1 the

0
‘.'A' 2 IAZ
1|‘ 3
\‘w!']
Z zk-
-“..;__,;gé ';:'\\slj zk
: "“-‘e.iﬁ-a'i»"' ;
D18 ki1
zke
—
A

Fonte: O autor (2021)
Aplicando-se o MDFI ao sistema de equacbes diferenciais parciais,
representativo do modelo geral do reator leito gotejante, para 0s componentes

reacionais | =S,PE,M e PGA, ap6s sua discretizacdo o0 sistema passa a ser

expresso na forma matricial:

Ap ek YD1 = Yoo + Qe (4.20)

Sendo a solugao obtida pela inversa da matiz A ., resultando no sistema:

Yinierr = A PO + Q0] (4.21)

em que A Sao matrizes trigonal referentes a cada J, no tempo discretizado tk.
Os coeficientes dessa matriz sdo dados por a i j=i7, €M que [i,j] representam as

linhas e colunas referente a cada J, no tempo discretizado tk. Os termos
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Y, P(),ek+1 880 vetores formados pelas variaveis discretas referentes a cada “/”,
Q. € composto por elementos & ., resultado da combinacdo dos termos
desassociados a 1/)]|Z(c e invariantes no espaco.

Uma representacdo detalhada do modelo discreto dado pela eq. (4.21),
considerando o componente S e analogia para os demais componentes, resulta em
um conjunto de algoritmos préprios para as regides de fronteiras e a parte interna do
reator. Os calculos da parte interna do reator sédo realizador por meio dos algoritmos

dados pelas equacoes (4.22 a 4.25).

Yslzk = agsyentsj=i-n¥slziet + Asyeti=islzc " + asyenii,j=ie1¥slzicia 2
Y. 1 1 (4.23)
A(s)tk[i,j=i-1] = — h,Az \PeAz * 2
AQ 5 (4.24)
A(SHtk[i,j=i] + h; Az (PeAZ T a Z>
Y. 1 1 (4.25)
A(S)tklij=i+1] = — h Az \PelAz 2

Em relacdo as regides de fronteira, foram empregadas as condicdes
Danckwerts que resultou em conjunto de algoritmos préprios para essa regides.
Assim, o célculo da parte inicial do perfil de concentracdo sera de acordo com o
conjunto de algoritmos dados pelas equacdes (4.26 a 4.29), e a parte final dada
pelas equacdes (4.30 a 4.33).

Para a entrada do reator:

lpsﬁk + f1(s),tk = a(S)11¢s|(t)k+1 + Cl(s)1zl,l)s|§k+1 (4.26)
_ 2PeA9< 1 N 1) (4.27)
IO h, \PeAz ' 2
2PeAfB / 1 1 AB (4.28)
=— = 1 Da,A
dm h;, (PeAz * 2) T h; Az (PeAz T Da Z)



A8 ( 2 )
Henz = h;Az \PeAz

Para a saida do reator:

1/)s|7t1k + En(s),tk = a(S)n,n—ll/)slgi% + a(S)n,nl/)s”(l-'_1

2PeAf ( 1 1)

St = \peaz ¥ 2

_ AB ( 2 >
Hsmn-1 = h,Az \PeAz

=1+ a9 ( 2 +D A)
Hsmn = h;Az \PeAz @at2

98

(4.29)

(4.30)

(4.31)

(4.32)

(4.33)

Desenvolvidas as equacdes do modelo do reator de leito gotejante em sua

forma adimensionalizada (dadas no Apéndice B), um processo de discretizacao se

fez necesséario para implementacdo na rotina de célculo numérico. A forma do

modelo discretizado a seguir tem como base o Método das Diferencas Finitas

Implicito.

As equagOes seguintes representam as formas discretizadas das derivadas

envolvidas na modelagem, considerando o método MDFI.

azl/J B lp{(-:-ll _ 2¢k+1 + ¢k+1

0z2 Az?
W Pl -y
0z 20z
oY Pt — l/Jl
90 A6

Empregando as Equagbes de 4.20 a 4.22 na

adimensionalizada:

equacao do

(4.20)

(4.21)

(4.22)

modelo
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| — dicretizagao para o balango de massa em relagdo aos sacarideos “S”:

<lps|£{+1 B lpslf) h (4-23)
A8 k

i lps 5:11 - lesliﬁl + ws ic—+11 . l/)s ?:11 - l/)s {'(—+11
Pe AZZ 20z

k
- DaAl/)sli i

Il — dicretizagao balango de massa em relagcéo aos poliois “P”

k+1 k 4.24
l'bp|i _lppli h ( )
A® t
k+1 k+1 k+1 k+1 k+1
_ 1 ¢P|i+1 _lel’li +l/)p|i—1 _ l/}75’|i+1 _wP|i—1
~ Pe Az? 2Az

k+1

i

- DaBlpslliH—1 + Daclppl

Il — dicretizagdo balangco de massa em relacdo ao metanol “M”

<¢M|$‘“ - 1/)MI{-‘> : (4.25)
A L

1 [y S = 2+ Yl _(¥m K — Yyl
Pe Az? 2Az

k+1

i

+ DaDlﬁbs”’€+1 + DaElppl

IV — dicretizacao balanco de massa em relacédo aos diois+monoalcoois “DA”

Ypalitt — Ypalf N (4.26)
A L
_ i Ypaliit = 29palF* + Ppalitt _ Ypalist — Wpalit
Pe Az? 20z
k+1
— DaFl,bp|i

Separando os termos ¥, conforme discretizacdo no tempo “K” e na posigao

1
|

, as equacgodes (4.23) a (4.24) adquirem a forma seguinte.



Em relacido ao sacarideos “S”

K Kk+1 K+1 k+1
Ysli = aki1¥sliZe + ayri2Wsli™ ™ + aykisWslizt

_ AO ( 1 +1>
ki1 = T \pedz " 2

AB 2
Asykiz = 1+ (— + DaAAz>

h;Az \PeAz
_ A8 ( 1 1)
ki3 = T \pedz 2

Em relagao aos poliois “PE”

k k K K k
Pplf + Eslf = apyap i + apyz¥pl i + a@y2sp iy

_ DagAb
1~ hL

_ AH( 1 +1>
APk = Ty A \Penz 2

A8
o =1 Da A
AP)ki2 + h,Az (PeAZ +Pac Z)
A8 ( 1 1)
APki3 = Ty A \Penz 2

Em relacdo ao metanol “M”

lle{'( + fz%bsuc + 531,[)P|{'c = a(M)le)[)MI’i(—-'_ll + a(M)zzl.[hw”'c+1 + a(M)23¢M|{'€-I-|_11

_ DapAb
2=,

_ DagA8
35T,

100

(4.27)

(4.28)

(4.29)

(4.30)

(4.31)

(4.32)

(4.33)

(4.34)

(4.35)

(4.36)

(4.37)

(4.38)



_ AO ( 1 +1)
G0kir = T \peaz T 2

2A0
Aonkiz = 1+ h;PeAz?
AB ( 1 1)
ki3 = Az \pedz 2

Em relacdo aos componentes “PGA”

Ypalf + Eapplff = a(DA)21¢DA|§Cj11 + a(DA)ZzwDA”H-l + a(DA)23wDA|£€:11

_ DapAB

_ AB ( 1 +1>
oDk = "y A \Penz T 2

206
Apawiz =1+ 15000
_ AGO ( 1 1)
oKz = "y N \Penz 2
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(4.39)

(4.40)

(4.41)

(4.42)

(4.43)

(4.44)

(4.45)

(4.46)

Os algoritmos dados pelas equacdes (4.27) a (4.46) sdo usados para 0S

calculos na parte interior do reator, ou sejam os valores compreendidos entre o

segundo e o penultimo ponto da malha numérica usada no processo iterativo. Assim,

o primeiro e ultimo ponto da referida malha séo calculados usando as condi¢es de

contorno de Damckwers (1953), conforme equacdes dadas no Apéndice B

(equacbes B.28 e B.29). Desse modo teremos para o inicio e final do reator os

algoritmos seguintes.

No inicio do reator:

¢s|’f + 55,01 = a(s)11¢s|g+1 + a(s)121/)s|lf+1

(4.47)



102

2PeAd / 1 1 (4.48)
B
S h, \PeAz 2
2PeAO / 1 1 A6 (4.49)
=— =)+1 Da,A
G = T (PeAz+ 2) Y (PeAz+ aa Z)
A6 2 (4.50)
as)1z = ——< >
h; Az \PeAz
¢P|I1< + EP,Oll/)sz = a(P)11¢P|’(§+1 + a(P)lZI:bPlllH-l (4.51)
DagAd (4.52)
fP,01 = h,
2PeAB / 1 1 A6 2 (4.53)
Ay =~ h; (PeAz * E) 1+ h; Az (PeAZ * DacAz)
g = DO ( 2 ) (4.54)
(P)12 = h;Az \PeAz
Yulf + fp,o11/’s|]f + fp,ozl/)pr = 61(13)111.01\/1|’5+1 + a(P)12¢M|’f+1 (4.55)
DapA6 (4.56)
P01 — h—L
DagAB (4.57)
P02 = h—L
_ 2PeA6< 1 +1)+1+ AH( 2 > (4.58)
o011 = T T \peaz T 2 h,Az \Pehz
26 (2 (4.59)
A1z = __( )
h; Az \PeAz
Ypalf + Epaor¥plf = apyrapal§ ™ + a(1>)121/JDA|If+1 (4.60)
¢ _ DapAB (4.61)
DA,01 h,
B 2PeA9< 1 +1>+1+ AB( 2 ) (4.62)
oo =T " \penz T 2 h,Az \Pehz
a __Ae ( 2 ) (4.63)
(Day12 = h;Az \PeAz



No final do reator:

k
lpS”(l + Es,nl = a(S)n,n—llpslnt% + a(S)n,nl/)s|$1+1

2PeAd 1 1
sn1l — ( + _>
hy

PeAz 2

_ A6 ( 2 >
Hmn-1 = h,Az \PeAz

AG
A(s)ynn = 1+ (

Do)
hLAZ + a,Qz

PelAz

Uplk + gP,nllpslllc = a(P)n,n—ll/JPmﬂ + a(P)n,nl/JPm+1

DagAB
Pn1 = h—L

_ AG ( 2 )
APynn-1 = hy Az \PeAz

A6
aApynn =1+ (

Da A
h; Az +Pac Z)

PelAz

Yulh + Ep 1Pl + EpnaPplk = aonnn-1Yuls + aannaPuli

DapA6@
me1::_7Ef—

Dap A6
Mn2 = h,

A6 ( 2 )
donnn-1 = h;Az \PeAz

=1+ nid ( 2 +D A)
Aaymn = hy Az \PeAz 4Bz

_ k+1
Ypalk + Epaorpls = apynn-1¥palnii + a(lD)n,nl/JDA|1I§+1
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(4.64)

(4.65)

(4.66)

(4.67)

(4.68)

(4.69)

(4.70)

(4.71)

(4.72)

(4.73)

(4.74)

(4.75)

(4.76)

(4.77)
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DarA8 (4.78)
$pan1 = h
L
) AQ 9 (4.79)
Aaynn-1 = ~ h, Az (PeAz)
A0 (4.80)
a(DA)an =1+ hLAZ (PeAZ + DaCAZ)

As equacao (4.27) até (4.80), podem ser melhor trabalhadas na forma matricial dos

sistema discreto dado por:

AWy = Prry + Qi (4.81)
Em que, A,y sdo as matrizes que possuem o formato trigonal, onde os seus
coeficientes a;; sdo as constantes a,y (onde: r — sdo 0os componentes) associadas
aos algoritmos definidos em (4.27) a (4.81). Os terminadas para cada componente.
Os termos Wiy , W,y s@o vetores formados pelas variaveis discretas de cada
componente " Q,, € o resultado da combinacdo de Y¥ com as respectivas

constantes dadas por &) .

(a1 a1, O 0 0
a1 dzz; dps : :
0 0 0
A(T) = O O . . . 0 (482)
: : a1 an-1N-1 AN-1N
[ 0 0 0 aynN-1 ayn |
Wiy = s ¥ YN_1 WRl” (4.83)
Yoy =[5+ wi*t (s T (4.84)

A implementacdo do modelo discretizado foi possivel por meio da elaboracéo

programas com rotinas de célculos usados no software Scilab (versdo 6.1.0). A
Figura 16 apresenta de forma esquematica as etapas de calculo para obtencdo dos

perfis de concentracdo dos produtos e reagentes envolvidos na reagao.
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Figura 16 — Esquema da rotina de calculos para obtencéo dos perfis de concentragéo.

Dados do RLG (1%)Ru/C Condigbes operacionais
(V- Lg: dg. dp 5. €5 €. P P) (T Pouy ug vy ¥y)
|

Calculo dos parametros do modelo
(f, a; hp DP/Z Pe Dy Da k; K; o n; kpg Shy )

)
l Condigdes de Danckwerts para Wt

Condicdes iniciais Na entrada do reator
t=0vz= yY; =0 th th+1 th+1
P . + 01 = a1 s o + a2 s

| .
!

Calculo dos valores de A(j) . Pinae & e

A1 = o T e

Célculo da inversa de Ay

-1
Y1 = [A(J‘J,rk] (¥ + nUJ,rk]

Condicdes de contorno na saida do reator
th th+1 th+1
. +éem=a 1 +a 1)
s sml (Smn-1%s ne1 (Sn ¥s =

Zn

Geragio de perfis de concentracio
de reagentes e produtos

Fonte: O autor (2021)
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

Os resultados do presente trabalho estdo formulados como predicbes do
comportamento operacional do processo de hidrogendlise de sacarideos, os quais
foram obtidos pelas solu¢cdes das equacdes de modelo postas segundo os balancos
de massa dos sacarideos (S) reagentes, e dos produtos poliéis (PE), metanol (M),
didis e alcoois (PGA), para operacdes em reator catalitico trifasico de leito gotejante.
As bases experimentais das predicdes, introduzidas nas equacdes do modelo
através das equacfes da cinética das etapas do processo de hidrogendlise,
consideradas segundo Abreu et al. (1995) (Anexo A), consolidam as diferentes

producdes ao longo do reator e em diferentes tempos de operacao.

5.1 PREVISOES DO COMPORTAMENTO DO RLG EM MODO TRANSIENTE

Constata-se pelos perfis do consumo de reagente (Figura 17) que a
conversdo de S, sob temperatura de 473 K e pressao de P = 50 bar, atinge
comportamento préximo do regime estacionério, com conversdo aproximada de 98
% na saida do reator no tempo 6 = 0,03 (t = 0,0625 h = 3,75 min). Observa-se que o
processo reacional inicia com a producdo de PE e formacdo simultanea de M,
apresentando producdo quase maxima de PE no tempo 6 = 0,01 (t = 0,0208 h =
1,248 min) na posicdo do reator Z = 0,24 (36 cm) (Figura 17), o que corresponde a
uma concentracdo de Yy = 0,370 e seletividade de Spr = 36,6 %. Nessa mesma
condigcéo, o consumo de S se aproxima de X = 55%, as concentracdes de M e PGA
sao respectivamente 1,25 e 0,2 e seletividade S, = 42,6% € Spga = 20,7%.

Conforme figura 17a, os perfis dos sacarideos (S) sdo observados como
decrescentes, nos quais em tempos curtos (6 < 0,002) de observacado descem até a
concentracdo nula nas posi¢cdes proximas a entrada do leito do reator. Em tempos
mais longos de observacgao (6 > 0,03) se caracterizam como perfis completos até a
saida do reator, quando o estado estacionario se estabelece com concentracdes
definidas. Os perfis crescentes dos produtos mantém este comportamento ao longo
do reator, sobretudo para os componentes M e PGA (Figura 17).

Em particular, os perfis dos poliois PE, como intermediarios no mecanismo,

atingem niveis mais altos de concentracdo (0,2 L< Z < 0,4 L) e em seguida
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decrescem. A maior destas concentracdes (Ypr = 0,38) ocorre a cerca de 0,24 L da

entrada do reator, quando o estado estacionario é atingido.

Figura 17 - Perfis de concentracdo em modo transiente. Hidrogendlise de sacarideos em

Reator de Leito Gotejante. (a) S, (b) PE, (c) M, (d) PGA. Condi¢des: TBR, cat. Ru(1.0 % )/AC, 50.0
bar, 473K; u; = 2 X 10™*m/s; ugs = 5 x 1073m/s.

1 —— - ' , 0.4
0.8 | y o |
0.6 | .
= 202}
0.4 |
G _\ 0.1 §
0 02 04 06 08 1 0 02 04 06 08 1
Z Z

0O 02 04 06 08 1 0O 02 04 06 08 1
Z Vi

() (d)
—0.002 — 0.005 — 0.010 — 0.023 — 0.030 — estado estacionario
Fonte: O autor (2021)

A Figura 18 apresenta a evolugdo das concentracoes de S e produtos, em
cada posicdo especificada do reator. Observa-se que na regido do reator

correspondente a Z € [0,0—-0,3], o tempo 6 = 0,012 € suficiente para que as
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concentracbes dos componentes S, PE, M e PGA adquiram a condicdo de
invariaveis no tempo.

Figura 18 - Evolu¢des de concentracdo em modo transiente. Hidrogendlise de sacarideos em Reator
de Leito Gotejante. (a) S, (b) PE, (c) M, (d) PGA. Condig¢des: TBR,cat. Ru(1.0 % wt.)/AC, 50,0 bar, 473K;
u, =2%x107*m/s; us = 5% 1073m/s.
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0.05 |
0
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0 0.005 0.31 0.015 0.02 0 0.005 0.01 0015 0.02

0
(©) (d)
— 0.06 — 0.09 0.12 —0.15 —0.18 — 0.21—0.24 — 0.27 — 030
Fonte: O autor (2021)

A Figura 18 mostra patamares de concentracdo de PE idénticos para a regido
Z € 0,24 - 0,3], e evolugdo consideravel para M e PGA. Esse comportamento é

reflexo das etapas consecutivas de hidrogendlise. Inicialmente hd uma maior taxa de
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formacgéo de PE do que seu préprio consumo. Um maior contato entre as fases, ao
longo do reator, proporciona um efeito inverso, ou seja, maiores taxas de consumo
de PE do que se produz. Como consequéncia disso, ap6s a maxima producao de
PE, é relatado o seu decaimento para uma maior geracédo de PGA e M.

No dominio até 0,03 L, os estados estacionérios estédo estabelecidos em torno
do tempo 6 = 0,015. Para os sacarideos as concentragées em regime estacionario
decrescem no dominio de 0,90 a 0,41 a cada posi¢cao ao longo do reator, a partir do
topo do leito. Para os produtos PE, M e PAG estas concentracdes crescem atingindo

concentracodes 0,38, 1,60 e 0,28, respectivamente.

5.2 SIMULACAO DAS OPERACOES EM REGIME ESTACIONARIO

Caracterizadas as condi¢cdes de estado estacionario (Figura 17 e Figura 18)
procede-se a avaliacdo dos efeitos das variaveis operacionais temperatura, vazao

da fase liquida e composicdo do gas, mantida a presséao de 50,0 bar.

5.2.1 Efeito da temperatura

O efeito da temperatura corresponde aquele definido na anélise com base
experimental, incidindo sobre as velocidades especificas de reacdo, quando ocorre
um contato direto dos componentes do processo com a superficie do solido durante
o tempo de contato correspondente ao tempo espacial estabelecido.

O comportamento da hidrogendlise no dominio de 453 K a 493 K esta
destacado na Figura 19. De um modo geral, indica-se que este efeito incide
principalmente sobre a cinética (r;) das etapas de reagdo, com relativamente
desprezavel influéncia sobre as transferéncias de massa.

Assim, as velocidades intrinsecas de reacao (k;,i = 1,2,3,4) devem indicar as
tendéncias dos perfis de concentracdo. O consumo dos sacarideos e a producéo
dos poliois PGA e do metanol crescem com a temperatura, de 453K para 493 K,
enquanto a producdo dos poliois PE, em destaque, € maior a 453 K, sobretudo na

posicdo 0,39 L ao longo do leito.
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Figura 19 - Perfis de concentracdo em estado estaciondrio. Hidrogendlise de sacarideos em
Reator de Leito Gotejante. Efeito da temperatura. (a) S, (b) PE, (c) M, (d) PGA. CondigGes: TBR,
cat.Ru(1.0 % wt.)/AC, 50,0 bar, 473 K; u;, = 2 X 10™*m/s, ug = 5 X 10~3m/s.
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Fonte: O autor (2021)

O mecanismo proposto para 0 processo com etapas consecutivas relativas os
poliois PE destaca bem a sensibilidade térmica atribuida a etapa de sua producgéo
(k,). Assim, ao constatar o nivel mais elevado do perfil de PE na temperatura mais
baixa, se observa que isto influencia a producdo de PGA (k,) em relacdo a

temperatura, contendo-a como etapa consecutiva.



111

A Figura 20 apresenta a influéncia da temperatura de operacdo sob o
consumo de S, rendimento e seletividade dos produtos PE, M e PGA, definidos em

funcao das fracdes massicas dos componentes.

Figura 20 - Consumo de S e seletividade em produtos em estado estacionario. Hidrogendlise
de sacarideos em Reator de Leito Gotejante. Influéncia da temperatura. (a) consumo de S; (b)
Seletividade em PE; (c) seletividade em M; (d) seletividade em PGA.
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Fonte: O autor (2021)
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Observam-se maior seletividade nas proximidades da entrada do reator para
PE, Sp; = 60 — 70% para a faixa de temperatura T = 453-493 K. Tal seletividade
decai mais rapidamente para a faixa de temperatura T = 473-493 K, do que em faixa
menor de temperatura. Por outro lado, os rendimentos apresentam-se crescentes
atingindo patamares maximos entre 0.15-41L. A menor seletividade para PE, Spp =
4% é alcancada no final do reator, na temperatura T = 493 K. Como etapa paralela a
formacdo PE e geracdo de PGA, M inicia com seletividade S,, = 29 — 39 % para a
faixa de temperatura T = 453-493 K, apresentando valores crescente ao longo do
reator, atingindo rendimento maximo no final do leito, R,, = 60,7 % sob T=453 K. Em
relacdo aos dados de previsbes de PGA, destacam-se o rendimento 54,0 % e
seletividade de 48,4 % no final do reator, sob temperatura de 473 K.

A Tabela 10 apresenta o consumo, rendimento e seletividade dos
componentes reativos e produtos na temperatura especificada, correspondente ao
local do reator em que ha previsdo de maxima producdo de PE. Observa-se
variacdo do local de méaxima producdo de PE. Sob temperatura T = 453 K a
correspondente maxima esta a 0.39L, identificando o consumo de S (62,8%) e
rendimento massico em PE (26,3 %) e M (29,7 %), como seletividade de 40,7 % e
46,0 % respectivamente. Sob temperaturas maiores a previsdo de maxima de PE
esta em regiBes mais proximas da entrada do reator, indicando seletividade para PE
e M de 34,0 % e 26,1 % previstas em T = 493 K.

Tabela 10 - Variacdo da temperatura. Consumo, rendimento e seletividade na posicdo do reator em
gue a producdo de PE é maxima.

T(K)  Z(x/L)  Xs(%)  Xuz(%)  Rpe(%)  Spp(%)  Ru(%)  Su(%)  Rea(%)  Spea(%)

453  0.39 62,8 1,8 26,3 40,7 29,7 46,0 8,6 13,3
473 0.24 57,2 3,5 22,3 36,6 25,9 42,6 12,6 20,7
493 0.15 51,5 3,8 18,8 34,0 22,1 40,0 14,4 26,1

Em que: X = 100 X [Cs, — Cs1/Cso, R; = 100 X C;/Csp, S; = 100 x C;/[Cs, — Cs]
Fonte: O autor (2021)

A Tabela 11 mostra as previsdes de consumo de sacarideos, rendimento e
seletividade em produtos na saida do reator, considerando a variagcdo de
temperatura e mantendo-se 0s demais variaveis operacionais fixas. Para estas
condi¢bes, destacam-se os rendimentos 60,6 % para M a 473 K e 54,0 % para PGA

a 493 K, com seletividades de 56,5 % e 48,4 respectivamente.
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Tabela 11 - Variagdo da temperatura. Consumo, rendimento e seletividade na saida do reator.

TK)  Xs(%) X2 (%) Rpg(%) Spe(%) Ru (%) Smu(%) Rpga(%) Seca(%)
453 91,8 3,4 14,4 15,1 57,8 60,7 23,0 24,2
473 97,1 10,1 4,0 3,7 60,6 56,5 42,7 39,8
493 99,0 12,6 0,8 0,7 56,9 50,9 54,0 48,4

Em que: X = 100 x [Cs, — Cs1/Cso, Ry = 100 % €;/Csp, S; = 100 % C;/[Csp — Cs]

Fonte: O autor (2021)

5.2.2 Efeito da velocidade da fase liquida

As Figura 21 apresentam os perfis de concentracdo de S e produtos em
estado estacionario, considerando as diferentes velocidades superficiais da fase
liquida, mantendo-se as condicGes de operacdo: T = 473K, u; =5%x103m/s , P =
50,0 bar e yy, = 1,0.

A velocidade superficial da fase liquida incide diretamente nos parametros
hidrodindmicos de molhabilidade do leito catalitico, retencdo liquida em torno das
particulas e dispersao axial, além de exercer influéncia na resisténcia a transferéncia
de massa dos seus componentes dissolvidos. Menores velocidade superficiais da
fase liquida resultam em maiores tempo espacial 7, tempo de contato entre as fases,
que promove mais consumo dos reagentes sacarideos indicados pelos perfil
estacionario inferior, com quase totalidade atingida a menos de 80 % do
comprimento do leito.

Também se observa um efeito sobre a seletividade para producdo de PE.
Velocidades menores indicam rapido consumo e menores seletividade em PE
(Figura 22). Esse fato pode ser atribuido também ao tempo de contato entre os
componentes reativos e o catalisador. Além disso, maior molhabilidade do leito
associada a uma maior turbuléncia, promovida pelo aumento de velocidade da fase
liquida, proporciona maior transferéncia de massa do componente PE para o seio do
liquido, inibindo a reacao de formacéo de PGA.

O consumo de S, rendimentos e seletividade dos produtos podem ser obtidos
em valores semelhantes, associando-se 0 comprimento do reator a uma
determinada velocidade da fase liquida (Tabela 12). Desse modo a identificacdo do
valor maximo da producao de PE se da, a medida que a velocidade da fase liquida

aumenta, em posi¢coes mais distantes da entrada do reator.
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Figura 21 - Perfis de concentracdo em estado estacionario. Hidrogendlise de
sacarideos em Reator de Leito Gotejante. Efeito da variagdo da velocidade da fase
liquida. (a) S — (sacarideos + glicose+sorbitol);(b) PE — grupo de Cs a C,, derivado da
hidrogendlise de C-C; (c) M — metanol; (d) PGA — grupo de Cs a C; derivado da hidrogendlise
de C-O. Condigdes fixas: catalisador Ru(1,0%)/C; P= 50 bar, T = 473 K, ug = 5 x 1073m/s;
yu, = 1,0; & = 0,47; &, = 0,33; p, = 1100 kg/m?; p, = 2351,8 kg /m3.
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Figura 22 - Consumo de S e seletividade em produtos em estado estacionario.
Hidrogendlise de sacarideos em Reator de Leito Gotejante. Influéncia da velocidade da
fase liquida. (a) consumo de S; (b) Seletividade em PE; (c) seletividade em M; (d) seletividade
em PGA.
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Fonte: O autor (2021)

Tabela 12 - Variando a composi¢éo da fase liquida. Consumo, rendimento e seletividade na posicao
do reator em que a producao de PE é maxima. (condi¢cBes de operacdo T = 473K e P = 50bar)

u, X 10*(m/s) Z(x/L) X (%) Xi12(%) Rpp(%) Spe(%) Ry (%) Su(%) Rp4(%) Spea(%)

1 0,13 57,0 3,6 21,8 359 260 429 12,8 21,2
2 0,24 572 3,5 22,3 36,6 259 426 12,6 20,7
3 0,33 56,8 3,5 22,4 37,0 256 424 12,3 20,4
4 0,41 56,7 3,4 22,5 374 255 423 12,2 20,2
5 0,50 56,9 3,4 22,5 374 256 424 12,2 20,7

Em que: X = 100 X [Cs, — Cs1/Cso, Ry = 100 x C;/Csp, S; = 100 % C;/[Cs, — Cs]

Fonte: O autor (2021)
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A Tabela 13 apresenta o consumo de reagente, rendimento e seletividade em
produtos no final do reator, considerando as variacfes da velocidade da fase liquida
e mantendo-se fixas as demais variaveis operacionais.

Tabela 13 - Variando a composicéo da fase liquida. Consumo, rendimento e seletividade na saida do
reator. (condicdes de operacdo T = 473K e P = 50bar).

u;, X 10*(m/s) Xs(%) Xi12(%) Rpp(%) SpE (%) Ry (%) Su (%) Rpa(%) Spea (%)

1 99,8 11,0 0,3 0,3 64,1 57,9 46,3 41,8
2 97,1 10,1 4,0 3,7 60,6 56,5 42,7 39,8
3 92,2 8,9 91 9,0 55,0 54,4 37,1 36,7
4 86,7 7,7 13,4 14,2 49,2 52,2 31,7 33,6
5 81,3 6,7 16,7 18,9 44,2 50,2 27,2 30,9

Em que: X = 100 X [Cs, — Cs1/Cso, Ry = 100 x C;/Csp, S; = 100 x C;/[Cs, — Cs]

Fonte: O autor (2021)

Conforme se observa na Tabela 13, a intensidade dos efeitos da variacdo da
velocidade da fase liquida sdo semelhantes para cada componente reativo (/) e para
cada etapa reacional (y). Um razdo principal para essa fato € que a variacdo da
velocidade ndo promove alteragdo nas taxas da cinética da reacédo (k;K,). Os
efeitos sob a dispersdo axial D,, e retencdo de liquido h; sdo bastantes
significativos. Por outro lado, o crescimento do valor de Pe indica prevaléncia do
efeito de convecc¢éo em relacédo ao dispersivo, aproximando o sistema de condicdes
mais uniformes. Embora h; apresente-se crescente com o0 aumento de ug,
contribuindo com maior barreira para transferéncia massa, os coeficientes Sh; (, e
k.sy sofrem variacGes positivas devido a maiores turbuléncias, resultando em
maiores valores para efetividade n,. Assim, de modo geral, o efeito principal sob os
rendimentos reacionais esta no parametro Da,, que mesmo sendo afetado pela
efetividade n,,, 0 aumento de u;, promove menor contato entre as fases z, diminuindo

a magnitude de Da,,.

5.2.3 Efeito da velocidade da fase gasosa

Considerando diferentes velocidades superficiais da fase gasosa, mantendo-
se constantes as demais variaveis operacionais, ndo se observam variagbes nos

perfis de concentracdo para S, PE, M e PGA (Figura 23).
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Figura 23 - Perfis de concentracdo em estado estacionario. Hidrogenolise de
sacarideos em Reator de Leito Gotejante. Efeito da variagdo da velocidade da
fase gasosa. (a) S — (sacarideos + glicose+sorbitol);(b) PE — grupo de Cs a C,
derivado da hidrogendlise de C-C; (c) M — metanol; (d) PGA — grupo de Cs a C;
derivado da hidrogendlise de C-O. Condicles fixas: catalisador Ru(1,0%)/C; P=
50bar, T = 473K; u, =2 x107*m/s; yy, = 1,0; & = 0,47, ¢, =0,33; p, =
1100 kg/m?; p, = 2351,8 kg/m3.
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Esse comportamento no sistema reativo pode ser atribuido as alteracdes
insignificantes nos parametros do modelo, decorrentes da variagdo de u; sob regime
de baixa intensidade.

Nesse sentido, estudos hidrodindmicos em leito fixo, sob regime de baixa
intensidade, mostraram que os efeitos da velocidade da fase gasosa podem ser
negligenciaveis para fe, hpo, Pe e Sh (AL-ANI, 2021; LIU et al., 2020; SHARIFF; AL-

DAHHAN, 2020). Uma vez que as operagdes no reator em questdo estdo sob
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regime de baixa intensidade para fase liquida e gasosa (leito gotejante),
considerando as demais varidveis operacionais constantes, é de se esperar que as
variacfes na vazao da fase gasosa nao conduzam a alteracdes significativas nos

perfis de concentracao.

5.2.4 Efeito da composicéo da fase gasosa

As operacdes de hidrogendlise de sacarideos no reator de leito gotejante tém
sido avaliadas com a fase gasosa pura em hidrogénio. De outro modo, visto o
aspecto chave do reagente gasoso, sobretudo devido ao custo energético crescente,
motiva a verificacdo de seu uso moderado na margem necessdéria exigida pela
estequiometria das reacdes do processo. Para conferir tal possibilidade foi avaliado
o efeito da composicdo, admitindo-se diluicdo do hidrogénio com gas inerte
(nitrogénio), na faixa de 0,1 a 1,0 de fracédo de hidrogénio yy, .

De modo geral, a Figura 24 apresentam o efeito da composicdo da fase
gasosa sob o consumo S e geracao de produtos. Observa-se um distanciamento
decrescente entre os perfis, de tal modo entre as fracbes muito diluidas a diferenca

entre as curvas sao bem significativas. Por outro lado a medida que y, se aproxima
da unidade (yy, > 0,7), quase néo se percebe diferenca.

A fase gasosa diluida em nitrogénio, mantida a pressao total de 50 bar,
significa presséo parcial menor do reagente gasoso e menor concentracdo na fase
liquida, do que na superficie do catalisador promove as rea¢ées. Assim, verificam-se
menores consumo de sacarideos para a fracdo molar yy, = 0,1, atingindo um
consumo maximo de 63,27 % no final do reator (Figura 25). Nessa mesma
composicado o efeito sobre a producdo PE se d& de forma lenta, atingindo o patamar
de producdo mais elevado no final do reator (Figura 24). Desse modo se evidencia
maior seletividade para PE a medida que menos hidrogénio esta disponivel na fase
liquida. Assim, como a reacao de hidrogendlise ocorre em sequéncia, primeiro com
a quebra de ligacéo do tipo C-C gerando os PE e M, em seguida quebra de ligacao
C-O gerando PGA e M, como consequéncia da insuficiéncia de hidrogénio ha um

efeito de inibicdo dessa ultima hidrogenolise.
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Figura 24 - Perfis de concentracdo em estado estacionario. Hidrogendlise de sacarideos em Reator
de Leito Gotejante. Efeito da composicao da fase gasosa. (a) S — (sacarideos + glicose+sorbitol);(b) PE —
grupo de Cs a Cp, derivado da hidrogendlise de C-C; (c) M — metanol; (d) PGA — grupo de Cs a C: derivado da
hidrogendlise de C-O. Condigdes fixas: catalisador Ru(1,0%)/C; P= 50bar, T = 473K; u;, =2 x 10™*m/s; ug = 5 X
1073m/s; €. = 0,47; &, = 0,33; p, = 1100 kg/m?; p, = 2351,8 kg/m?.
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Figura 25 - Consumo de S e seletividade em produtos em estado estacionario. Hidrogendlise de
sacarideos em Reator de Leito Gotejante. Efeito da composicéo da fase gasosa. (a) consumo de S;
(b) Seletividade em PE; (c) seletividade em M; (d) seletividade em PGA.
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Conforme apresentado na Tabela 14, a maxima produgcdo de PE pode ser
atingida em posicdes distintas do reator, a depender da diluicio da fase gasosa. A
medida que y; diminui, o local de de maxima producdo de PE se distancia da
entrada do reator. Desse modo, € possivel alcancar patamares de producdo de PE
sob condi¢des de minima utilizacdo do gas Hz, a custa de um comprimento de leito

catalitico maior.
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Um efeito bastante expressivo da variacdo da composicao da fase gasosa se

destaca sob as constantes cinéticas K,,, que nesse caso € fun¢édo da concentragéo

de hidrogénio dissolvido. Assim, maior pressao parcial maior concentragcao de H:

dissolvido na fase liquida, promovendo maior taxa de reacao de hidrogendlise.

Tabela 14 - Variando a composicao da fase gasosa. Consumo, rendimento e seletividade na posicéao
do reator em que a producdo de PE é maxima. (condi¢cdes de operacdo T = 473K e P = 50bar).

Yo 2@/ KO Km(6)  Res®) Sk Ru)  Su()  Rpea(%)  Spea(%)
0,1 082 5604 211 2229 3833 2467 4243 1119 1925
0,2 053 5643 272 2235 37,79 2511 4246 1168 1976
0,3 042 5667 300 2235 37,46 2536 4251 1195 20,04
0,4 035 5658 313 2234 3741 2536 4247 12,02 20,12
05 031 5660 323 2232 37,31 2541 4247 1210 20,22
0,6 029 5680 3,32 2230 3710 2557 4253 1225 20,38
0,7 027 5692 338 2229 3696 2566 4256 12,35 20,48
0,8 025 5677 341 2227 3701 2559 4251 12,32 20,48
0,9 024 5693 347 2226 3686 2570 4256 1243 20,58
1.0 024 5721 355 2226 3664 2590 4264 1259 20,72

Em que: Xs = 100 x [Cs, — Cs1/Cs, Ry = 100 X C;/Cs,, S; = 100 % C;/[Cso — Cs]

Fonte: O autor (2021)

Conforme Tabela 15, para as operagbes com hidrogénio com diluicdo entre

0,7 a hidrogénio puro, o consumo de S e rendimento de M sofre variacdo menor que

2%, apresentando um consumo de Hz, de menor concentragdo, uma reducdo de

consumo relativo aproximado de 7%. Caso o interesse principal no processo reativo

esteja na producdo de metanol, a forma diluida da fase gasosa pode ser vantajosa.

Tabela 15 - Variando a composi¢do da fase gasosa. Consumo, rendimento e seletividade na saida.
(condicdes de operacdo T = 473K e P = 50bar)

Yo KO0 X8 Res(8)  Spr0)  Rw(B)  Sw()  Recalh)  Srea(%)
01 6327 262 21,83 3314 2952 4480 1454 22,06
02 7915 511 1744 2069 4215 50,03 2467 29,28
03 8638 669 1344 1445 4890 5254 30,73 33,02
04 9040 7,73 1050 10,70 52,99 5400 3464 3530
05 9288 846 837 826 5567 5493 3730 3681
06 9451 899 68 657 5750 5556 3920 37,87
07 9563 939 565 538 5880 5599 4057 38,64
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0,8 96,40 9,70 4,80 453 59,71 56,28 41,58 39,19
0,9 96,91 9,95 4,22 395 6034 56,47 4230 39,58
1.0 97,13 10,14 3,96 369 6064 56,53 42,67 39,78

Em que: X = 100 X [Cs, — Cs1/Cso, Ry = 100 X C;/Csp, S; = 100 x C;/[Cs, — Cs]

Fonte: O autor (2021)

5.3 EFEITOS DAS CONDICOES OPERACIONAIS SOBRE OS PARAMETROS

As equag0es resultantes da modelagem traduzem os fenémenos envolvidos

na dinamica do processo reativo no RLG, por meio de um conjunto de parametros.
Explicitamente, sdo destacados os trés parametros adimensionais seguintes:
Pe — representando a razdo entre os efeitos convectivos e dispersivo. Esse
parametro é um indicativo da eficiéncia do sistema, constando no modelo para
melhor aproximar a hidrodinamica do sistema das condigdes reais de fluxo de fluido
comumente observadas em escala industrial. Valores pequenos para esse numero
representa maior importancia do efeito dispersivo. Nos casos de elevacdo do seu
valor (Pe > 100), o sistema se aproxima de um reator de fluxo pistonado, em
escoamento uniforme;

hp — significando a retencdo de liquido no reator, sendo mais significante em
acumulacdes nos intersticios entre as particulas do catalisador. A retencao foi
avaliada por meio de correlagdo apropriada para as condigcdes operacionais,
mostrando efeitos aliados as operacdes em modo transiente. Adicionalmente,
exerce outros efeitos como de transferéncia de massa e perda de carga;

Da, — destacando o rendimento reacional, em que valores elevados se
traduzem em maiores conversées. Sua representacdo matematica esta na forma do
produto entre o tempo espacial z, fator de efetividade e n, e constante cinética K, .
Assim, a alteracdo de um ou mais desses parametros representa contribuicdo para o
valor final de Da,. Em outras formas, as alteragGes nos valores desse parametro
podem ocorrer principalmente devido a alteragées da vazao de alimentagcéo e da
temperatura. A mudanca na temperatura de operacao acarreta em efeito direto sob a
constante reacional K,,, enquanto a alteragdo da vazao pode promover dois efeitos
distintos: (i) reducdo da resisténcia a transferéncia de massa, caracterizada por
maiores valores do nimero de Sherwood (Shi) e consequentemente elevacdo do

fator de efetividade, que torna o niamero Da, também maior; (ii) 0 aumento da vazao
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torna o tempo espacial menor e como consequéncia menor tempo de contato entre
as fases reativas, reduzindo as taxas de conversoes.

Os parametros do modelo foram analisados, observando os seus resultados
decorrentes das variacdes da temperatura de operacao, velocidade da fase fluida e

composicao da fase gasosa.

5.3.1 Efeito da temperatura sobre os parametros do modelo

De modo geral, para a variagdo de temperatura e as demais condi¢cdes
operacionais fixas, 0s resultados das simulagcbes demonstraram efeitos
negligenciaveis, ou nenhum efeito para os parametros hidrodindmicos e de
transferéncia de massa. No entanto os efeitos da temperatura é considerados
importante sobre as taxas de reacao, refletidos sob os parametros ¢,, n, € Da,, ,
calculados pelas correlacdes (egs. 4.2, 4.3 e 4.10), e como estao representados na

Figura 26.

Conforme se observa na Figura 26, ha um aumento do médulo de Thiele para
cada uma das etapas de reacdo. Esse fato € em decorréncia da elevacdo da
temperatura refletida no aumento da constante cinética, conforme a lei de Arrhenius.
Por definicdo o fator de efetividade representa a razao entre a velocidade real da
reacao e a velocidade da reacdo que resultaria se toda a superficie fosse exposta a
concentracdo do interior da fase fluida. Desse modo, tal parametro quantifica
conjuntamente os efeitos de transferéncia de massa externa e interna. Para as
variacbes de temperaturas trabalhadas, variacbes na taxa de transferéncia de

massa externa sao negligenciaveis.

No entanto, efeito de difusdo interna no interior da particula (transferéncia de
massa interna) sofre variacdes. Esse efeito € caracterizado diretamente pelo modulo
de Thiele, de tal modo que valores crescentes para ¢, significa reacdo mais rapida
ou menor difusdo interna. Desse modo, a reagdo quimica na superficie € mais

limitada pela transferéncia de massa interna e a efetividade torna-se menor.
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Figura 26 - Influéncia da temperatura sobre os parametros cinéticos, efetividade e nimero de
Damkobhler. (a) K,; (b) ¢,; (c)n, e (d) Da,. Emquey = A,B,C,D,E eF.
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Embora as consequéncias do aumento da temperatura seja em diminuicao da
efetividade, os ganhos percebidos pelas constantes cinéticas sao relativamente

maiores, resultando em aumento do nimero Da,.



125

5.3.2 Efeito da velocidade da fase liqguida sobre os parametros do modelo

A variacao da velocidade da fase liquida, mantida as demais condicbes
operacionais, € um das principal estratégia que promove alteracdes significativas
nos parametros hidrodinamicos, disperséao (Figura 27), perda de carga, tempo
espacial (Figura 28), transferéncia de massa, efetividade e conversao caracterizada
pelo nimero Da (

Figura 29).

Figura 27 - Influéncia da velocidade da fase liquida sobre os parametros
hidrodin&dmicos e dispersivos.
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Fonte: O autor (2021)

Na Figura 27, observa-se que os parametros hidrodinamicos crescem com a
velocidade da fase liquida. No caso da molhabilidade esse aumento promove uma
maior superficie de contato entre as fase liquida e so6lida melhorando o de fluxo de

transferéncia de massa.
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Por outro lado, o aumento da espessura do filme de liquido &L, assim como a
elevacdo da retengcdo de liquido funcionam como resisténcia a transferéncia de
massa. Os efeitos de dispersdo foram revelados como crescentes com a velocidade
da fase liquida (Figura 27). Mesmo assim, o efeito convectivo apresenta-se superior,
pois foram observados valores crescentes para o numero de Peclet. Dessa forma o

sistema opera cada vez mais proximo do escoamento de pistonado.

Figura 28 - Influéncia da velocidade da fase liquida sobre a perda de carga e tempo espacial
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Fonte: O autor (2021)

Nas simulacdes foram aplicados coeficientes de transferéncia de massa que
aumentaram com a velocidade da fase liquida. Como consequéncia disso,
associado a uma maior molhabilidade, a efetividade também é crescente.

Observam-se valores decrescentes para Da,

Figura 29).

Esse fato é resultado de um efeito relativamente maior da diminuicdo do
tempo espacial em relacdo ao aumento da efetividade. Desse modo, quando o
sistema esta submetido a altas velocidades da fase liquida, o tempo de contato entre

as fases liquida e sdlida € menor, 0 que promove uma menor conversao.
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Figura 29 - Influéncia da variacéo da velocidade da fase liquida sobre os parametros de transferéncia
de massa, efetividade e nimero de Damkohler. J=S, PE, MePGA;y=A,B,C,D,EeF.
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5.3.3 Efeito da composicéo da fase gasosa sobre os parametros do modelo

A composicdo da fase gasosa obtida pela mistura de hidrogénio com
nitrogénio resulta em menor densidade do gas, a medida que a concentracdo de
hidrogénio aumenta. Esse fenbmeno fisico traz como consequéncia modificacdes
nas caracteristicas de escoamento (Figura 30) e sobre a transferéncia de massa,

embora em pouca intensidade (Figura 31). Efeitos maiores sao previstos sobre a
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constante cinética, moédulo de Thiele, fator de efetividade e nUmero de Damkohler

(Figura 32).

Figura 30 - Influéncia da composicdo da fase gasosa sobre os parametros hidrodindmicos.
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Figura 31 - Influencia da composi¢céo da fase gasosa sobre os parametros de transferéncia
de massa: J =S, PE, M e PGA.
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Os efeitos da composicdo da fase gasosa sob a dispersdo axial sao
consideravelmente insignificantes para as condicfes trabalhadas. A perda de carga
€ consideravelmente afetada, em decorréncia do sistema fluido bifasico sofrer

modifica¢des relativo a densidade gasosa.

Figura 32 - Influéncia da composicao da fase gasosa sobre os parametros cinéticos, efetividade
e numero de Damkohler.y=A, B, C,D, Ee F
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Desse modo, com o0 aumento da composi¢cdo de hidrogénio (de 0,1 a 1,0) a
perda de carga é reduzida em aproximadamente 75% (Figura 30), pois além do H:2
ser um gas mais leve, significante parte dele € absorvida e consumida na fase

liquida.
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No entanto, esse fenbmeno néo se reflete em proporgcbes consideraveis para
os parametros hidrodinamicos como fe € hp, com previséo de diminuicdo em menos
de 10% para a condicdo de hidrogénio puro. As taxas de transferéncia de massa da
fase liquida, refletidas pelo nimero de Sherwood (Sh.), também sofrem poucas
alteracbes da ordem de 15%. Esse efeito, quando analisado em conjunto com a
superficie de contato da fase liquida com o gas, mostra-se ainda muito menor
(Figura 31). Desse modo, uma menor area de contato entres as fases promovida
pela diminuicdo de fe (Figura 30) resultou em efeitos mais suaves para taxa de
transferéncia de massa.

O parametro diretamente afetado pela variagdo da composicdo da fase
gasosa € a constante cinética (ki, Kj), que também incide sob o modulo de Thiele
(Figura 32). Esse fato esta de acordo com a lei de Henry, em que uma menor pressao
parcial de Hz representa uma menor concentracao desse composto na fase liquida.
A fase gasosa diluida em hidrogénio, mantida a presséao total de 50,0 bar, significa
pressdo parcial menor deste reagente e menor concentracdo na fase liquida, que na
superficie do catalisador promove as reacdes. Assim, as previsdes variacoes de 0,1
a 1,0 para a composicao de hidrogénio resulta num ganho superior das constantes
cinética, quando comparadas a reducdo da efetividade, promovendo assim valores
crescentes para Da,, (Figura 32).

A Tabela 16 mostra de forma resumida os efeitos destacados pelos
parametros em termos de variacdes relativas, em razéo da aplicacao das diferentes
condicbes de operacao: temperatura, velocidade da fase liquida e composicdo da
fase gasosa.

Conforme observado na Tabela 16, na variacdo de temperatura de 453 a 493
K, destacam-se um aumento relativo de 68,81 % para o médulo de Thiele refletindo
em diminuicdo de 39,31 % no valor do coeficiente de efetividade. Embora a
efetividade influencie sob o valor de Da,, seu valor final de 88,10 % maior &
consequéncia do aumento da constante cinética de 210,12% maior.

O efeito da variacdo da velocidade de u;, = [2-10]x10* m s implica em
aumento para a molhabilidade de 34,69 %. Esse valor aliado a um maior coeficiente
de transferéncia de massa e maior area de contato entre as fases liquida e sdlida
(ks jam de 49,8 9%) promove um aumento para o coeficiente de efetividade de

31,63 %. Por outro lado, redugéo no tempo espacial de 80 %, representando menor
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tempo de contato entre as fases, caracteriza uma reducdo no nimero de Damkohler
em 73,67 %.

O aumento da concentracao de hidrogénio de 0,1 a 1,0 na mistura gasosa um
ganho para o médulo de Thiele em 216,24 e consequente reducéo da efetividade em
64,08%. O aumento no valor final de Da, (259,17) se deve principalmente a
alteracdes na constante cinética, que obteve ganho de 900%. Essa aumento esta
em conformidade com a lei de Henry, em que maior pressao parcial de hidrogénio
reflete em maior fragdo desse componente na fase liquida e consequente maior taxa

de reacéo.

Tabela 16 - Variacdo percentual nos valores dos pardmetros da modelagem em decorréncias da
aplicacdo das diferentes condi¢bes operacionais.

T uL /e
Parametro  [453 — 493]K [2-10]x10“*m/s [0,1-—1,0]
(%) (%) (%)

Molhabilidade fe -0,47 34,69 -6,15
Retengéo de liquido hp -0,30 191,48 -6,24
Espessura do filme liquido oL 0,0 116,00 3,97
Perda de carga AP/Z -4,10 124,03 -73,01
Ndmero de Peclet Pe 0,00 71,00 0,00
Disperséo axial Dy, 0,00 192,41 0,00
Numero de Sherwood Shy,; -2,12 11,29 16,38
Coeficiente de transferéncia de massax drea  feo, 0,00 49,89 4,45
molhada
Médulo de Thiele o 68,81 0,00 216,24
Tempo espacial T 0,00 -80,00 0,00
Fator de efetividade Ny -39,31 31,63 -64,08
Constante cinética combinada K, 210,12 0,00 900,00
Nimero de Damkohler Da, 88,10 -73,67 259,17

Fonte: O autor (2021)
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6 CONSIDERACOES FINAIS

A pesquisa de desenvolvimento do processo de hidrogendlise da biomassa
sacaridica de fontes vegetais foi conduzida visando estabelecer condi¢cdes
operacionais e predicbes sobre o comportamento do sistema reativo trifdsico em
reator continuo de leito fixo em regime dito gotejante. Nessa perspectiva, foi
proposto o uso de um reator de leito gotejante, construido em escala piloto (RLG:
1,5 m de comprimento; 3,19 x 102 m de diametro, porosidade do leito &, = 0,47, com
catalisador de Ru (1,0 %) em massa/carvao ativado, dp = 2,0 mm). O processo foi
conduzido pela via catalitica da hidrogendlise produzindo alcoois, diois e poliois.

Para representar o comportamento operacional do processo a modelagem do
sistema considerou as evidéncias experimentais da cinética de hidrogendlise em
reator de leito de lama, além de usar o aporte de correlacdes apropriadas, através
da quantificacdo de parametros, para incluir os efeitos da difusividade intraparticular,
da transferéncia de massa externa e o0s efeitos devidos ao escoamento. O
mecanismo e a cinética da reacdo, com base em evidéncias experimentais da
literatura (Abreu et al. 1995), serviram como base para consolidacdo da modelagem
proposta para as operacdes continuas em RLG.

Tendo sido aplicado um modelo pseudo heterogéneo foi formulado um
sistema de equacgOes diferenciais parciais, o qual foi solucionado por meio do
Método dadas Diferencas Finitas Implicito. A implementacéo do referido método foi
realizada pela elaboracdo de um programa escrito para o softwere livre Scilab
(versdo 6.1.0). Desse modo a rotina de célculos permitiu avaliar a seletividade nas
operacdes em modo transiente, assim como em estado estacionario, por meio de
variacdes nas seguintes condicdes operacionais: velocidade da fase liquida (u. = [1
— 5] x 10”m/s) e gasosa (uc = [2 — 10] x 10" m/s), composicéo da fase gasosa (Y2 =
[0,1 — 1,0]. Neste contexto, previsbes dos parametros do modelo foram consideradas

face a essas variagoes.

6.1 CONCLUSOES

Posto que foi implementado o modelo representativo da hidrogenolise de

sacarideos para operacOes em reator de leito gotejante e as solucdes de suas
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equacodes, supridas pelos valores de seus parametros adequadamente avaliados por
correlagbes, as predigcbes decorrentes convergem para as seguintes conclusoes,
detalhadas segundo os principais pontos da presente abordagem.

As solucdes das equacdes da modelagem do RLG forneceram resultados em
termos de evolugbes temporais e perfis axiais de concentragdo para diferentes
tempos de observacdo e comprimento do leito catalitico, respectivamente. Sob
condicbes de u; = 2x10%, us;= 5x10° m/s, T = 473 K P = 50 bar e y; = 0,1, a
conversdo de sacarideos atingiu patamar préximo de 98% na saida do reator no
tempo 6 = 0,03 (3,75min). A producdo mais elevada dos poliois PE é observada no
tempo 6 = 0,01 (1,25 min) na posicao do reator Z = 0,24 (36 cm), 0 que corresponde
a uma concentracdo em fracdo massica de Ypr = 0,370 e seletividade de Spp =
36,6%.

Nas operacdes conduzidas em regime de estado estacionario, sob variagédo
de temperatura, constataram-se aumentos do consumo de S e do rendimento em
PGA, atingindo valores de 99 % e 54% respectivamente na saida do reator na
temperatura de 493 K. Em temperaturas mais baixas a producéo de PE aumenta na
regido do reator entre 0,15 a 0,40 L, atingindo os mais elevados seletividade e
rendimento 40,7 % e 26,3 % na posicdo do reator 0,39 L, a 453 K.

Os efeitos da variacdo da temperatura promoveram alteracao diretamente na
cinética da reacdo, percebendo-se aumento na constante cinética aparente
composto por variacbes da ordem de 210% para Ka e 68% para o modulo de Thiele
da. Esse aumento traz como consequéncia maiores numeros de Damkohler e
consequentemente maiores conversoes em produtos.

O aumento da velocidade da fase liquida resultou perfis de concentracdes
com menores consumo para S. Observa-se uma previsdo de consumo de S quase
total na posicao 0,8L do reator, na condi¢cdo de menor velocidade da fase liquida (u,,
= 1,0 x 10 m/s). Por outro lado, para maior velocidade desta fase (u;, = 1,0 x 10*
m/s) resultou em consumo para S valor da ordem de 80 % na saida do reator.
ProdugBes em niveis mais elevados e similares de PE s&o obtidos em posi¢cdes mais
afastadas da entrada do reator para maiores velocidades da fase liquida.

Avaliagbes paramétricas indicaram alteragbes significativas sobre a
molhabilidade, espessura do filme de liquido e coeficiente de transferéncia de
massa. Esses parametros analisados em conjunto, mostram maior efetividade n ,

cerca de 31,63 % maior, com 0 aumento da velocidade da fase liquida. No entanto,
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menores tempos espaciais, com o aumento da velocidade, resultam em menores
tempo de contato entre 0s componentes reativos, caracterizando menores numeros
para Da, cerca de 73,67 % menor com o0 aumento da velocidade da fase liquida e
consequente monor taxa conversao.

Maiores diluicdes da fase gasosa promoveram perfis de consumo para S e
producéo de PE, M e PGA com patamares alcangados mais lentamente. Esse fato é
evidenciado em decorréncia de menor pressao parcial, devido a maior diluicdo, que
representa menor quantidade de hidrogénio dissolvido na fase liquida disponivel

para a reacao quimica.

6.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Com base nos resultados obtidos, indicacées de continuacdo da pesquisa
visando maior grau de aprimoramento e maior consolidacéo tedrica e experimental
se fazem presentes. Desse modo, um conjunto de sugestdes para trabalhos futuros
estdo aqui evidenciadas:

- validacdo das predicdes estabelecida por conducdo de plano de trabalho
experimental nas condi¢cdes operacionais previstas, e fazendo uso do RLG
construido e em estado de uso no LPC da UFPE;

- avaliacdo de operacbes em mais de um regime fluxo, destacando o regime
pulsante, bastante empregado industrialmente;

- avaliacdo da quantidade de hidrogénio na razdo estequiométrico adequada pra
geracao dos produtos desejados;

- avaliacdo das operacbes em condi¢des ndo isotérmicas visando a seletividade em
produtos especificos.;

- complementacdo da modelagem por emprego de um modelo heterogéneo via

consideracao do balanco de massa do hidrogenio.
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APENDICE A - SOLUCAO DO SISTEMA DE EQUACOES DIFERENCIAIS
REPRESENTATIVOS DA CINETICA DE HIDROGENOLISE CATALITICA DE
CARBOIDRATOS

Solucdo do modelo da cinética proposto por Abreu et. al (1995), para hidrogéndlise
catalitica de carboidratos:

dips
dt

dy

— = Kot — Kcp

dy

d_tM = KpYs + Kgp
dypa

dt

= =K,

(A1)

= Krpp

Sua solucdo pode ser determinada por meio de técnicas de uso dos auto valores,
segundo as etapas seguintes:

Etapa 1: representacao do sistema na forma matricial, do tipo Ax = b.

-
dt

dpp | [~Ka O 0 O1[ v,

i | |k —kc 0 0|

dpu |~ | Ko Ke O 0|y (A2)
dt 0 Kr 0 0llyps

dpa

L dt A

Etapa 2: considerando a matriz A formados pelos coeficientes K;, podemos
determinar aos autovalores e autovetores fazendo uso da relacéo:
det(A—A) =0 (A.3)

Onde: 1 representa os autovalores da matriz A e I é uma matriz identidade.
Desse modo o determinante dado pela equacdo (A.3) fornece um polinbmio
caracteristico representado pela equacao:

Ky +2).(Kg+1).22=0 (A.4)

Assim, termos trés raizes reais distintas, dadas por:
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M = —K, (A.5)
Ay = —(Kg + Kp) (A.6)
A3 =0 (A7)

Uma vez que cada autovalor estd associado a um autovetor correspondente,
poderemos o determinar resolvendo a relacdo de associacdo [A — A;I : 0]. Dessa

forma, para o primeiro autovalor teremos associado:

0 0 0 010
o |Ks —Kc+K. 0 0o

[A= 0] =" % K, 0o (A.8)
0 Ky 0 K,lo

Aplicando as técnica de eliminacdo resolvemos o sistema da equacao (A.8), que

resulta no autovetor v, associado a A,, dados por:

1
—Kp

Ky — (Kg + Kp)

_KD + _KEKB (Ag)

Ky  Ky(K4 — (Kg + Kp))
( Kp —KgKp )

Ky —Kg Ky— (Kg +Kg)/ ]

Usando o mesmo procedimento encontramos 0S outros autovetores associados a 4,

e Az, 0 que resultam em:

v =K, K, (A.10)

0 (A.11)

m,

Onde: m1 e m2 sdo constantes da solugdo geral do sistema, as quais sao

determinadas a partir das condic¢des iniciais do processo.
Da teoria das solucdes de EDOs, temos que a solucdo geral de um sistema do tipo:
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x'(t) =A(t).x(t) teER (A.12)

é dada por

x(t) = creMfuy + cpet2tuy + -+ cpetntuy, (A.13)

Dai associando os autovalores dados nas equagfes (A.5) a (A.7) as autovetores
dados nas equacdes (A.9) a (A.11), temos a solucéo geral da forma:

P(t) = C1171€_’11t + szze_lzt + c3v3e_’13t (A.14)

Entdo aplicando as condi¢fes iniciais: em t =0 implica em Y, =1 e Pp =y =

Yp, = 0, teremos a solucédo particular dada por:

Ys = lpsoe_KA't (A-15)
d)P — K IlZ;EKj_ K )(_e—KA.t + e—(KE+KF).t) (A16)
a— (Kg F
KK
Yoy = wso( £Kp 3 KB) (e~Kat — 1) (A.170
K4 \Ky — (Kg + KF)
_ lpSOKBKE (e_(KE"'KF)-t _ 1)

(Kg + Kp)(Ky — (Kg + KF))

_ eoKpKp  fe7®at -1 e~ KetKR)t _q (A.18)
Ypa = Ky — (Kg + K) \ K4 + K3) Kz + Kr
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APENDICE B — PROCEDIMETOS PARA OBTENCAO DO MODELO
MATEMATICO DO REATOR DE LEITO GOTETANTE

Considerando o reator na forma de uma coluna de receio como mostra a
Figura 33, em que um fluxo de molar N; atravessa um volume cilindrico AV, area de

seccdao transversal A; e comprimento Ax.

Figura 33 - llustragé@o esquematica do fluxo molar que atravessa um
volume infinitesimal do reator de leito gotejante.

/———\
N ]

ln’;u

L ..0.. IAx

lwuw

Fonte: O autor (2021)

Podemos estabelecer um balanco molar do componente S (sacarideo),
considerando-se os efeitos de dispersao axial, conveccédo e taxa de reacdo quimica

em um elemento infinitesimal.

ACs (B.1)
At

|4s = (1 = edppnenaV = hyav

x+Ax

[NS‘Dlx - NS‘D|x+Ax]As + [N.S‘Clx - N.S‘Cl

Dividindo toda equacéo (B.1) por A;Ax e tomando os limites em Ax —» 0 e At —

0, temos:
C c B.2
fim (Dl = N5'lean] il VW — (1= &)ppnsts | = lim hy AV —= o2
Ax—0, Ax Ax r/PpllsTs | = I MLEBY 57

0 que corresponde a:
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NP ANE aC (B.3)

NP = —D, aaf: (B.4)
NE =, C, (B.5)

e ao inserir as equacoes (B.4) e (B.5) na equacéao (B.3), termos:
0%C; aC dCs (B.6)

S
— —u——-(1-c¢ ,=h
L axz L ax ( r)ppns S L at
Realizando procedimento anélogo, encontramos as equacdo dos demais
componentes, poliois — P, metanol — M e diois+monoalcois — DA, como seguem.

92C,  9Cp C, (B.7)
bmm—wo—t (1 — & )ppnpre = hy s

92C ac ac (B.8)
D, Wéw —u a_;l + (1 = &)ppnuru = hy, a_tM

D, 922 oy + (1 — &)ppNpatpa = hy T

Sendo as expressdes da cinética dadas pelas equacdes:
dCs

dt = _(l;l-l'l;Z)Cs
dCp (MM - o
== (MMP) RiCy — (s + K3)Co
dCy MMy - MM,y — (B.10)
W=(m)"2@+(m>"3q’
dCp, [ MMp \ -
dt =(MMDA> 4Pp

Ao inserir as equacfes (B.10) nas equacbes (B.6) a (B.9), chegamos

expresséo final do modelo dada por:

0%C ac ac (B.11)
D, W; — U a_xs -(1- gr)ppnAKACs =hy ats
0%Cp dCp dCp (B.12)

DL axz — UL 0x + (1 - er)ppnBKBCs - (1 - gr)ppnCKCcp = hLW

92C,,  9Cy aCy, (B.13)
DL axz —uL ox + (1 - gr)pprlDKDCs + (1 - Sr)PpT]EKECP = hLW
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0%Cp4 0Cpa 0Cpa (B.14)
D, ez Moy + (1= &)ppnpKpCp = hy 3t

em que as constantes cinéticas modificadas, sédo dadas por:

Ky= (ks + k (VL) Ky =k (VL>(PMS>
A_(l 2) mc B_lmc PMP
_ VL B VL>(PM5) (B.15)
Ke = (k3 + ky) (mc> Kp =k, (mc PM,
_ Vi\ (PMp _ 43 > ( PMp >
K = s (mc) (PMM> Kr = ks (mc PMp,

A solucdo desse modelo consideramos que no inicio do processo (emt=0) o
reator esta completamente vazio (Cs = Cp = C); = Cp4 = 0), € que 0 contorno esta de
acordo coma as condi¢des de Damckwers (1953), ou seja:

Na entrada do reator:

D, 0Cs (B.16)
Cs|x=0‘ = Cs|x=0+ - u_LE o
D, 0Cp (B.17)
0 = Cply=o+ — %, Ox |y
D, 0Cy (B.18)
O b T T e
D; 0Cp4 (B.19)
0= CDA|x=O+ - u_L Ox o
Na saida do reator:
dC, B aﬁ B dCy B 0Cpy B (B.20)
ox X=L B ox X=L B ox xX=L B ox X=L B

A representacdo do conjunto de equagbes de (B.6) a (B.20) podem ser
trabalhadas na forma de numeros admencionais Damkohler e Peclet. Para elas

adquiram esse formato, sao feitas as seguintes consideracoes:

Ci aCl == Csoalpi aZCi = Csoazlpi (821)
Y = T
S0
p— 0x = Loz 0%x = 1202z (B.22)
L
gt ot = 106 (B.23)
T
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Desse modo, substituindo os termos das equacdes (B.21) a (B.23) nas

equacdes (B.11) a (B.14) e (B.16) a (B.20), temos a forma adimencinalizada do
modelo:

| — em relagdo ao componente “S”

0, (B.24)
——————-D h, —
Pe 0z2 0z Waps = hy 090
Onde
.L 174
Pe = “DLL Day = t(1 = €). pear-1-Kg Ky = (k1 + k3) (m_LC)
Il — em relagdo ao componente “P”
10%pp  3vp O (B.25)
— D D =
Pe a7z oz tDas¥s—Dacky =h 50
Onde:
%4 PM
DaB = T(l - 8)-pcat'77-KB KB - kl ( L) (PM[S))
Dac = (1 =€) pear- 1K Ke = (ks + ks) (1)
[l — em relagdo ao componente “M”
1 0%y 0Ym Yy (B.26)
Po 072 0z + Dapyys + Dagyp = hy —— 38
Onde:
PM
DaD = T(l - 8).pcat.7’]. KD KD - kz (mc) (PM;)
%4 PM
DaE = T(l - E).pcat.n. KE KE = k3 (_L) (PM;)
IV — em relagdo ao componente “DA”
1 0%ps  O0Ypa 0Ypa (B.27)
Pe 872 oz TPV =My
Em que:
%4 PM
DaF = T(l - E).pcat.n. KF KF = k4 (m_l;) (ﬁ)
Condicdes de contorno adimensionalizada na entrada do reator
1 0y
1= ———
Vs Pe 0z
1 0y
0=¥r~5; 5,
Z (B.28)
0= 1 dyy
=¥u — Pe 0z

1 0y
O:¢DA—P_e a;)A
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Condicdes de contorno adimensionalizada no final do reator:
0s| _0Yp| _OYm| _ 0Yps

aZ 7z=1 N E z=1 N aZ 7z=1 N aZ

o (B.29)

z=1
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APENDICE C - CALCULO DA ENERGIA DE ATIVACAO MEDIA PARA OS
COMPONENTES DA REACAO DE HIDROGENOLISE CATALITICA DE
SACARIDEOS

Tabela 17 Planilha de calculos para determinacéo da energia de ativagdo média da hidogendlise de

sacarideos.
T(K) k1 ka ks ka 1/T In(ka1) In(k2) In(ks) In(ka)
453 0,282 0,094 0,244 0,093 | 0,002208 | -1,26585 | -2,36446 | -1,41059 | -2,37516
473 0,538 0,17 0,588 0,544 | 0,002114 | -0,6199 | -1,77196 | -0,53103 | -0,60881
493 0,894 0,272 1,177 2,178 | 0,002028 | -0,11205 | -1,30195 | 0,162969 | 0,778407
In(k1o) In(k2o) In(kso) In(kao) k1o (hl) k2o (hl) k3o (hl) k4o (hl)
12,984 10,757 18,023 36,574 | 435391,1 | 46957,58 | 67187649 | 7,65E+15
Ea1/R Eaz/R Eas/R Eas/R
(K) (K) (K) (K)
6448,9 5938,3 8794,9| 17626,0
Fonte: O autor (2021)
Figura 34 - Representacéo gréfica de In(k) versus (1/T) para de
terminacgédo da energia de ativacao
1
0,5
0
0,5 ‘\
z —
-1,5
-2
In(k1) =-6448,9(1/T) + 12,984  In(k3) =-8794,9(1/T) + 18,023
2.5 R2=0,998 RZ=0,9981
In(k?) =-59383(1/T) + 10,757 In{kd) =-17626(1/T) + 36,574
3 R2=109982 R?=0,998
0,002 0,00202 0,00204 0,00206 0,00208 0,0021 0,00212 0,00214 0,00216 0,00218 0,0022 0,00222
/T
o In{k1) In{k2) In{k3) In{ka)

—Linear (In{k1)) Linear (In(k2)) Linear (In(k3)) Linear (In(k4))

Fonte: O autor (2021)
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ANEXO A “- CINETICA EXPERIMENTAL E MODELO REPRESENTATIVO

Figura 35 - Mecanismo de hidrogendlise catalitica de
sacarideos. S — sacarideos; M — metanol; PE — conjunto
de Cs a C2 derivados da quebra da ligacdo C-C; PGA —
conjunto de Cs a Cz derivados da quebra de ligacdo C-O

"""""""" [
CsHy (OH); et Gy (OH), —- Ch (OH)y —a- CHy (O~ Cybyy (OH)
1

1

I

1 L

; CsHg (OH), -:—lb C;Hy (OH)y —= C,Hg (OH); —= C,H, (OH}
1 !

I

'
CH (OH); +—to- C3hig (OH),—=- G35 (OH)
!

'
CILOIL | + | Gl (OlDy 4w €11, OI

------ )
2CH, OH # PE PGA

M

Fonte: adaptado de Abreu et al. (1995).

Figura 36 — Esquema reacional da hidrogendlise catalitica

de sacarideos. (a) etapas I, II, lll, (b) etapas II, 1l
. : M
tSac + Hz'_l> 150 i H: k’/
S+ H+>PE+M S\ ]ks
PE + H,~=> PGA +M ke »
2 PE——>PGA
4
(a) experimental evidences (b) reaction scheme
Sae, So:[oligo, mono]-saccharides ky + k,: saccharide consumption
of biomass, k, + ks production of methanol

S: saccharides and polyol Cs,
PE: polyol C:- C;,
PGA:glycols (Cs-C»),

M: methanol.

k: production of polyols PE (Cs - C3)
k,: production of glycols PGA (C, - C,)

Fonte: Abreu et al. (1995).

Equacdes da cinética de reacdo de acordo com o mecanismo proposto por Abreu et
al. (1995).

1y = —(k1 + k3)Cs (i)
rpe = k1Cs — (k3 + ky)Cpg (i)
TM == kZCS + k3CPE (”l)

Tpea = KaCpg (iv)



Tabela 18 - Fracdo massica dos reagentes e produtos da hidrogenolise de
sacarideos em reator de leito lama. Condic8es: cat. Ru (1.0 % massa)/carbono

ativado (dp = 200x10-% m), 50,0 bar. Efeito da temperatura.

tempo (h)-453 K Metanol didis+alcoois Polidis Sacarideos
t=0,18h 0,028 0 0,008 0,991
tot+1 0,842 0,032 0,166 0,753
tot+2 1,274 0,080 0,437 0,516
to+3 1,894 0,116 0,562 0,326
to+4 1,979 0,134 0,706 0,229
tempo (h)-473 K Metanol didis+alcoois Politis sacarideos
to=0,23 h 0,506 0,020 0,109 0,847
to+1 1,729 0,207 0,451 0,366
tot+2 2,673 0,420 0,307 0,168
to+3 2,940 0,539 0,194 0,119
to+4 3,407 0,701 0,024 0,043
tempo (h)-493 K Metanol didis+alcoois Polidis Sacarideos
to=0,27 h 1,041 0,049 0,190 0,697
to+1 2,457 0,099 0,586 0,223
tot+2 2,832 0,101 0,621 0,138
to+3 3,885 0,251 0,317 0,033
to+4 4,607 0,361 -- 0,012

Figura

Fonte: Abreu et al. (1995)

37 - Paridade das concentracdes

calculadas e experimentais dos componentes da

hidroge

noélise. Efeito da temperatura. Condigdes:

Ru (1,0% em peso) / carvao ativado, 50,0 bar,
453 K, 473 K.

1

08

Caimod)

0.6

04 ¢

0] 0.2 04 0.6 0.8 1

C.J(exp)
® Cs(T) a Cpe(T) « Cu(T) Cpca(T)
Fonte: Abreu et al. (1995)
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Tabela 19 - Constantes de velocidade da hidrogendlise de sacarideos Efeito da temperatura
Condig6es: Ru (1.0 % massa)/carbono ativado (dp = 200x10-3 m), 50,0 bar.

169

T(K) ky(h™) ko (R7h) ks(h™h) ko(R™h)
453 0,282 0,094 0,244 0,093
473 0,538 0,170 0,588 0,544
493 0,894 0,272 1,177 2,178

Fonte: Abreu et al., (1995)
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ANEXO B - DIAGRAMA DA VISCOSIDADE REDUZIDA, COMO FUNCAO DA
TEMPERATURA E PRESSAO REDUZIDA

Figura 38 viscosidade reduzida, como func¢éo da temperatura e presséo reduzida.
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Fonte: Bird (2004).



