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RESUMO

Os materiais lignoceluldsicos, representando a maior reserva natural renovavel da
natureza, encontram-se armazenados nas plantas sob a forma de celulose, hemicelulose,

lignina e extrativos, com a lignina correspondendo cerca de 30% deste total.

As rotas de beneficiamento da lignina, com destague para os processos oxidativos,
visando a produg8o de vanilina, principalmente, utilizam na grande majoria processos
bifésicos, alguns utilizando catalisadores soltiveis na fase liquida, operando no entanto, com
baixos rendimentos. No presente trabalho desenvolveu-se um processo de oxidagdo imida
catalitica (CWAQ) da lignina para a produgéo seletiva de aldeidos aromiticos, com énfase
na vanilina, siringaldeido e p-hidroxibenzaldeido, aplicando um catalisador de paladio
suportado em y-alumina.

Prevendo-se a avaliagdo do processo catalitico foram conduzidas experiéncias em
reator autoclave mecanicamente agitado, operando em batelada alimentada com relagio 2
fase gasosa. Operou-se entre 373K e 413K, a uma pressdo total de 20bar, representando
uma pressdo parcial de oxigénio entre 2bar € 10bar. A lignina com concentragdo de 60g/L
foi solubilizada em meio alcalino de NaOH 2N. Utilizou-se um catalisador de Pd
(2,85%pp.), em y-alumina, com granulometria entre 90um ¢ 200um, aplicando-se
concentragdes de 3%pp. a 5%pp. em relagio ac volume reacional. As reagdes de
degrada¢iio da lignina e de formacfio de aldeidos aromaticos foram descritas por um
modelo ¢cinético quantificado por um sistema de reagdes complexas do tipo série-paralelo,
com etapas de pseundo-primeira ordem. A presenca do catalisador resultou em niveis de
rendimento e seletividade em aldefdos, muito superiores quando comparados com o
processo ndio catalitico, representando uma redugéo de cerca de 50% na energia de ativagio
para a degradac8o da lignina. Os niveis de conversio da lignina em aldeidos foram de 6% a
393K, 12% a 393K e 18% a 423K, para uma pressdo patcial de oxigénio de 5bar ¢ carga de
catalisador de 4%pp..

Com a finalidade de produzr aldeidos aroméaticos em regime continuo, um reator
de leito fluidizado trifdsico continuo foi projetado e construido, em escala minij-piloto. O
sistema foi avaliado hidrodinamicamente, em testes pré-operacionais, através de analise
dinimica aplicada 4 fase gasosa. A andlise hidrodindmica do sistema trifdsico foi realizada
através dos valores da retenc¢io gasosa (sg) € do mimero de Peclet axial (Peg). A técnica
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experimental utilizada aplicou a distribuicio dos tempos de residéncia {DTR) na fase
gasosa, utilizando o gés metano como tragador. A estimacfio dos dois pardmetros recorreu 3
confrontagio das previsbes obtidas via fungfo de transferéncia do sistema, com os
resultados provenientes dos experimentos dinimicos, adotando-se como critério a
minimizagio de uma funglo objetivo através de uma subrotina de busca sequencial. Os
resultados obtidos, de 2,2% a 9,3% para a retengdo gasosa, e 38,0 a 54,4 para o nimero de
Peclet da fase gasosa, estio compativeis com os valores publicados na literatura para

reatores de dimensdes semelhantes operando nas mesmas condigdes.

A producio de aldeidos aromdticos em regime continuo, no reator de leito
fluidizado trifisico, utilizou como agente oxidante o ar atmosférico a wma presséo de 4 bar.
As influéncias dos pardmetros operacionais foram avaliadas dentro das fronteiras praticas
de operagio, isto €, vazles da fase liquida de 5,0L/h e 10L/h, temperaturas de 393K e
413K. A vazio da fase gasosa foi fixada em 1000 NL/h com uma carga de catalisador de
4%pp e granulometria de 400um - 500pum. A lignina foi dissolvida em uma solugéo
alcalina de hidréxido de sédio 2N a uma concentragio de 30g/L. O melhor rendimento em
aldeidos aromaticos foi de 12% em rela¢do a concentragéio inicial de lignina, com o reator
operando a 393K e vazfio da fase liquida de SL/h.

PALAVRAS-CHAVE

Oxidacfo umida catalftica Lignina Vanilina
Siringaldeido p-Hidroxibenzaldeido Leito fluidizado trifisico

Catalisador de paladio



ABSTRACT

The lignocellulosic material, representing the largest natural renewable resource,
occurring in the plants under the cellulose form, hemicellulose, lignin and extractive, with
the lignina corresponding about 30% of this total one.

The routes of lignin chemical processing, with prominence for the oxidations
processes, with the objective of vanilin production, use in the great majority two-phase
processes, some using soluble catalysts in the liquid phase, operating however, with low
effictency. In the present work a process of catalytic wet air oxidation (CWAQ) was
developed with the objective of selective production of aromatic aldehydes, with emphasis
in the vanilina, siringaldeido and p-hidroxibenzaldeido, from lignin, applying a palladium
catalyst supported in y-alumina.

Intending the evaluation of the catalytic process, experiences were carried out in a
mechanically stirred high pressure autoclave reactor, in semi-batch way, in relation to the
gaseous phase. It was operated in temperatures from 373K to 413K, at a total pressure of
20bar, representing a partial pressure of oxygen from 2bar to I0bar. The lignin
concentration of 60g/L. was m an alkaline medium of NaOH 2N. A palladium catalyst was
used (2,85%pp.), in y-alumina, with granulometry from 90mm to 200mm, being applied
concentrations from 3%pp. to 5%pp. in relation to the reactional volume. The reactions of
lignin degradation and aromatic aldehydes production were described by a kinetics model
quantified by a system of complex reactions of the series-parallel type, with stages of
pseudo-first order. The presence of the catalyst resulted in high levels of seletivities in
aldehydes, further than as compared with the non-catalytic process, representing a
reduction about 50% in the activation energy for the lignin degradation. The levels of
conversion of the lignin in aldehydes were of 6% at 393K, 12% at 393K and 18% at 423K,
for a partial pressure of oxygen of Sbar and catalyst loading of 4%pp..

With the purpose of producing aromatic aldehydes in continuous regime way, a
three-phase fluidized bed reactor was designed and built, in mini-pilot scale. The system
was evaluated hydrodynmamically, in pre-operational tests, through applying dynamic
analysis for the gaseous phase. The hydrodynamic analysis of the system was accomplished
through the values of the gaseous retention (eg) and of the of axial Peclet number (Peg).
The experimental technique applied the residence time distribution (RTD) in the gaseous
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phase, using the methane gas as tracer. The estimation of the two parameters fell back upon
the confrontation of the prevision obtained through transfer function of the system, with the
results from the dynamic experiments, being adopted as approach the minimization of a
objective function through a subroutine of sequencial search. The obtained results, from
2,2% 1o 9,3% for the gaseous retention, and 38,0 to 54,4 for the number of Peclet of the
gaseous phase, are compatible with the values published in the literature for reactors

operating in the same conditions.

The aromatic aldehydes production in a continuous three-phase fluidized bed
reactor, used as oxidizing agent the atmospheric air in a pressure of 4 bar. The influences of
the operational parameters were evaluated in the practical ranges of operation, that is, liquid
phase flow rate of 5,0L/h and 10L/h, temperatures of 393K and 413K. The gaseous phase
flow rate was 1000 NL/h with a catalyst loading of 3%pp and granulometry of 400 um -

500pm. The lignin was in an alkaline medium of NaOH 2N, m a concentration of 30g/L.
The best yield in aromatic aldehydes reached 12% in relation to lignin initial concentration,
as the reactor was operating at 393K and liquid flow rate of 5L/h.

KEY-WORDS
catalytic wet air oxidation  Lignin Vanilin
Siringaldehyde p-Hidroxibenzaldehyde three-phase fluidized bed

Palladium catalyst
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O desenvolvimento de novos processos visando a valorizagdo quimica de materiais
lignocelulésicos faz-se necessédrio nfio s6 em fungdio da abundédncia da matéria prima, mas

também pela importéncia dos produtos que podem ser obtidos.

O objetivo deste trabalho consiste em viabilizar a produg&o de aldeidos aromaticos
através da oxidagio tmida catalitica (CWAQ) da lignina, extraida do bagago de cana-de-
agucar pelo processo Organosoly dcido, envolvendo a operagfio, modelagem e simulagéio de
um reator de leito fluidizado trifasico continuo. O desenvolvimento de um processo
continuo se justifica em fungfio da baixa conversdo da matéria prima nos produtos
desejados, inviabilizando, do ponto de vista industrial, suas produges em batelada.

No Capitulo I abordaremos a evolugiio da quimica da lignina, iniciando em 1820,
quando os primeiros passos foram dados visando a elucidacdo da sua estrutura. Veremos
que, embora sua utilizagdo como fonte de produtos quimicos tenha despertado interesse a
mats de um século, muitos pontos continuam ainda obscuros. Isto se deve principalmente &
complexidade da sua estrutura. Nio nos deteremos no processo tradicional de oxidagfo da
lignina, pois, além do seu baixo rendimento, muitas vezes conduz & formagdo de
subprodutos que inviabilizam sua aplicagdo industrial. Processos oxidativos tmidos,
utilizando catalisadores metdlicos suportados (CWAOQ), tém sua aplicagéio mais difundida e
direcionada & adequagfio de efluentes industriais, onde condicBes operacionais drasticas sio
aplicadas visando a destruiglo da matéria orgénica, evitando maior impacto ambiental.
Apresenta-se como inédito na literatura, o desenvolvimento de processos de oxidacio
cataliticos, em condigdes moderadas, com o intuito de obter-se vanilina, siringaldeido e

p-hidroxibenzaldeido a partir da lignina.

No Capitulo IT descreveremos os materiais, equipamentos e técnicas utilizadas no
decorrer deste trabalho, com é&nfase naquelas que permitiram o dominio da cinética do
processo de oxidagdo catalitica da lignina e o conhecimento do comportamento
hidrodindmico do reator projetado ¢ construido visando a operacionaliza¢io do processo

continuo.

No Capitulo IT abordaremos os aspectos tecnoldogicos dos reatores de leito
fluidizado trifisicos continuos, principalmente no que concerne aos niveis de retengiio e

mistura das fases envolvidas no processo trifisico. Apresentaremos os resultados do
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método dindmico da distribuigio dos tempos de residéncia aplicado a fase gasosa,

objetivando a determinagdo dos pardmetros representativos das suas dispersdo e retengio.

O Capitulo IV ¢ dedicado a discussfio do fendmeno da transferéncia de massa em
reatores polifasicos do tipo leito de lama mecanicamente agitado, e de leito fluidizado
trifasico continuo. O primeiro reator serd utilizado na avaliagio cinética da reagio de
oxida¢do timida catalitica da lignina e o segundo servird 4 operacionalizagio da reagfio em
regime continuo. Apresentaremos as principais correlagdes da literatura ¢ seus resultados, a

serem utilizados na modelagem matemadtica dos processos trifisicos.

A avalia¢do cinética da reagio de oxidagio catalitica da lignina, servindo de base
ao desenvolvimento do processo continuo, € conduzida no Capitulo V. Testes cataliticos
foram aplicados com o catalisador preparado em laboratério, com o intuito de aferir a
seletividlade e o rendimento do processo de produgio de aldeidos aromdticos. As
influéncias dos pardmetros operacionais temperatura, pressdo parcial de oxigénio, massa e
granulometria do catalisador sio avaliadas e quantificadas, objetivando o desenvolvimento

de um modelo cinético capaz de representar a reagéo .

No Capitulo VI apresentaremos os resultados experimentais da operagfio do reator
de leito fluidizado trifdsico continuo, frente & reagfio de oxidagfio timida catalitica da
lignina, objetivo maior deste trabalho. Para que isso fosse possivel, informagdes ¢
conhecimentos foram cumulativamente abordados ao longo dos capitulos anteriores. Os
resultados experimentais sio comparados aqueles previstos teoricamente por um modelo
matematico fenomenoldgico, visando testar sua robustez frente as modificacdes

introduzidas nas condi¢Ges operacionais do processo continuo.

Fmalmente, apresentaremos nas Conclusdes, uma sintese dos conhecimentos ¢
informacGes adquiridas ao longo de todo este trabalho, que envolven desde um
levantamento bibliografico detalhado do assunto, passando pela preparacio do catalisador,
pelo desenvolvimenio de técnicas analiticas necessarias a avaliacéio cinética da reagéo, o
projeto, a construgéio ¢ a operagio de uma unidade em escala mini-piloto para produgio de

aldeidos aromaticos em regime continuo.
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L1. INTRODUCAO

O uso de ligninas como fonte de produtos quimicos tem sido extensivamente
estudado hd mais de um século. A palavra lignina vem do latim “lignum”, que significa
madeira. Trata-se de um dos principais componentes dos tecidos de gimnospermas
(madeiras macias) e angiospermas (madeiras duras). As gramineas (palmeiras, bambu, e
cana de agucar), embora apresentem um significativo teor de lignina, nfio sfio classificadas
como madeira. Sabe-se que a lignina tem um importante papel no transporte de agua,
nutrientes e metabdlitos, sendo responsédvel pela resisténcia mecénica dos vegetais, além de
proteger os tecidos lignificados confra o ataque de microorganismos. Vegetais primitivos
como fungos, algas e liquens nfio sfo lignificados {Sarkanen,1971; Fengel, 1983).

A lignina é um polimero ramificado copstituido principalmente de unidades de
fenil-propano, ocorrendo em um estado amorfo misturado com hemicelulose em uma
camada que circunda a celulose (Winnacker e Weingaertner, 1961) A composigio global
dos vegetais lignificados encontra-se na Tabela 1.1 (Carioca e Arora, 1984; Wilson ¢
Hamilton, 1986).

Tabela 1.1 - Composicdo geral dos vegetais lignificados

Celulose Exirativos 424+7%
27+2%

28+3%
1-5%

Os varios processos quimicos tais como hidrdlise, pirélise ¢ oxidagéo, visando a
valorizacio de materiais lignoceluldsicos, levam a compostos fendlicos de baixo peso
molecular de grande interesse comercial, mas com pequenos rendimentos. Altos
rendimentos, principalmente em aldefdos aromdticos, notadamente a vanilina, podem ser
obtidos pela oxidagdo catalitica da lignina em meio alcalino (Dardelet et al.,1985), embora
até recentemente esta reacio tenha se limitado a processos cataliticos homogéneos. O
rendimento em aldeidos arométicos, seja por oxidagBo da lignina em processos cataliticos
homogéneos ou heterogéneos, dependerd, como veremos adiante, do vegetal de partida. Isto
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porque, as madeiras macias (gimnospermas), madeiras duras (angiospermas) ou gramineas
diferem com respeito & propor¢do das unidades constituintes da macromolécula de lignina,
isto é, guaiacilpropano, siringilpropano ou p-hidréxifenilpropano (Bist et al., 1982; Ayres ¢
Loike, 1990)

Mesmo que qualquer substincia contendo lignina possa ser utilizada como matéria
prima, a principal fonte de lignina pura tem origem nos subprodutos da industria de papel e
celulose. No Brasil, uma fonte alternativa importante ¢ a inddstria do agticar e do dlcool,
onde sfo produzidas aproximadamente 50 milhSes ton/ano de bagaco de cana. Cerca da
metade deste subproduto € suficiente para suprir a demanda energética das usinas onde é
produzido, sobrando portanto uma quantidade razodvel para outros fins. Mesmo a
estocagem deste material fibroso de baixo valor comercial constitui um problema
ambiental, principalmente por longos periodos, devido ao risco de combustio expontdnea
(Lavarack et al. 2000)

L2. EVOLUCAO DA QUIMICA DA LIGNINA

Apesar de todos os estudos realizados sobre a lignina, muitos pontos continuam
até hoje obscuros, principalmente no que se refere a sua estrutura. A lignina ¢ um polimero
de constituicdo dificil de ser estabelecida devido nfo somente & complexidade de sua
formacZo, baseada em unidades fenilpropilicas repetidas de forma irregular, como também

devido a ocorréncia de modifica¢des durante seu isolamento das paredes celulares.

Em 1820, a literatura ja reportava o interesse cientifico e econ0mico sobre a
lignina. Em 1821, Payen (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968) realizou e¢xperimentos onde
tratava diferentes amostras de madeira com 4cido nitrico, verificando que todas as amostras
estudadas continham uma substincia com a mesma composi¢io do amido, a qual
denominou de celulose. Entretanto, foi observado também que o contetido de carbono da
madeira era bem maior que o da celulose. Payen denominou entdo de “material
incrustante”, a substincia responsével por esta diferenga. Propds ainda que esta substéncia
rica em carbono encontrava-se envolvida com a celulose na madeira. Schultz (Fengel,
1983; Freudenberg, 1968), em 1857, introduziu o termo lignina para denominar tal
material. Erdmann (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968), em 1866, fez a observacéio de que o
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catecol € o 4cido protocateciico podiam ser produzidos a partir da fusdo alcalina da
madeira. Assim, conchuiu que 0s constituintes nfio celuldsicos observados na madeira, eram
de natureza aromatica. Benedikt e Banberger (Fengel, 1983, Freudenberg, 1968), em 1890,
verificaram a presenca de grupos metoxila na madeira. Como a celulose niio possui tais
grupos, inferiram que estes estariam associados a um outro constituinte, como 2 lignina,
embora esta ainda ndo tivesse sido isolada. Klason (Fengel, 1983; Freudenberg, 1968), em
1907, desenvolveu o primeiro método para o isolamento da lignina. Seu processo consistia
na remogio dos polissacarideos com acido sulftirico a 70%, obtendo um produto negro, que
denominou-se de lignina de Klason. Observou também que o aquecimento do alcool
coniferilico com o é4cido sulfuroso produzia um 4cido sulfSnico muito parecido com a
lignina obtida nas mesmas condigdes. Dessa observacdo concluiv gue a lignina poderia
estar relacionada estruturalmente com o alcool coniferilico. Pela sua contribuigio, Klason ¢é
considerado até hoje com o pai da quimica da lignina. Posteriormente, ja em 1917,
acreditava-se que a lignina era constituida de um polimero de alto peso molecular, formado
pela condensagéio entre os grupos hidroxilicos alcodlicos e fendlicos de seus mondmeros e
que, além do édlcool coniferilico, o coniferaldeido também poderia participar da construgéo

da macromolécula.

Com o estudo da oxidagio da lignina, isolada do abeio vermelho(Picea
abies) com nitrobenzeno e ileali 2 quente, Freudenberg (1968), em 1940, identificou a
vanilina como um dos produtos resultantes. Em 1945, Greiton, trabalhando com madeiras
duras, identificou a presenga de vanilina e siringaldeido. Posteriormente, Greiton e Hibbert
(Freudenberg, 1968) identificaram em gramineas a presenca de p-hidroxibenzaldeido, alem
de vanilina ¢ siringaldeido. Desses estudos, foi possivel concluir que a lignina deveria

possuir trés unidades aromaticas basicas em sua constituigdo (FiguraI1.1).

Entre 1943 e 1944, Hibbert et al. (1943/44), através da reaglo de etandlise da
lignina, obtiveram os primeiros produtos da degradacio da mesma, apresentando cadeias do
tipo fenilpropilica. Assim foram isolados, a partir de madeiras macias, derivados de
guaiacil-propanos, e de madeiras duras, seringil-propanos. Embora tenha verificado que as
substincias obtidas, s quais denominaram cetonas de Hibbert, sofriam alteragGes

estruturais em relagdo ao produto natural, elas serviram para demonstrar definitivamente
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existéncia da cadeia fenilpropilica (Freudenberg, 1968; Adler, 1977; LAI et al. 1971) na
constituicdo da lignina.

Figura.l.1 - Precursores da lignina e os respectivos compostos obtidos por oxidaggo.
Alcool coniferilico (A), alcool sinapilico (B), dlcool p-hidroxifenilico(C), vanilina (D),
siringaldeido (E), e p-hidroxibenzaldeido (F).

A partir dos estudos de Klason, Hibbert e Freudenberg, sobre as reagbes de
hidrolise,oxidaglo € etantlise, entre outras, pode-se concluir que a lignina ¢ formada a
partir de trés precursores bésicos, todos derivados do alcool cinamilico (Satkanen, 1971;
Fengel, 1983), os quais sfio o 4lcool coniferilico, alcool simapilico e o dlcool p-
hidroxifenilico. Estes &lcoois produzem por oxida¢do a vanilina, o siringaldeido e p-
hidréxibenzaldeido, respectivamente, de acordo com a figura 1.

1.3. NOMENCLATURA

A nomenclatura utilizada na quimica da lignina baseia-se na unidade bésica fenil-
propilica C¢C;, designando os carbonos da cadeia alifatica, Cs, como o, para o carbono
mais carbono mais proximo do anel benzilico, e B ¢ y para os subsequentes. Os substituintes
no anel aromético sfio localizados pela numeragéo dos carbonos , iniciando-se por aquele
ligado a cadeia alifatica (Sarkanen, 1971), de acordo com a Figura 1.2.
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Figura. 1.2 - Enumeragdo da cadeia fenilpropilica

O anel aromitico ¢ denominado de acordo com seus substituintes como guaiacila,
siringila ou p-hidroxifenila, de acordo com a tabela I.2.

Tabela 1.2 - Grupos substituintes na cadeia fenilpropilica

Substituintes Denominagdes
Ri=R;:=H e R; =0CH3 Guaiacila
Ri= R3 = OCH3 € Rz =H ermglla
Ri=R;=HeR,=0H p-hidroxifenila

L4. MODELOS ESTRUTURAIS DE LIGNINAS

A primeira tentativa em propor uma estrutura para a lignina do abeto vermelho foi
feita por Freudenberg (Sarkanen, 1971) em 1964 , baseando-se nos resultados da reagio de
polimerizacio desidrogenativa do dlcool coniferilico ¢ combimando-os com os dados
analiticos disponiveis até entfio. Em 1974, Nimz propds a estrutura para a lignina de
madeiras duras ( faia, Fagus sibvatica), Figura 1.3. Posteriormente, em 1981, Glasser e
Glasser ( Fengel, 1983), propuseram uma estrutura para a lignina de madeiras macias, com
um peso molecular médio de 17.000 g/mol, computando dados relativos a noventa e quatro
mondmeros, envolvendo: andlise elementar, determinacfic de aglicares e cinzas;

determinagdo de grupos funcionais por espectroscopia de Ressondncia Magnética Nuclear
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do hidrogénio e do carbono-13; reagdo de oxidagiio com permanganato de potissio seguida
da analise dos produtos formados por cromatografia gasosa acoplada com espectrometria de
massas e cromatografia de permeacio em gel. Estes resultados, juntamente com os dados
disponiveis na literatura ¢ simulacio em computador indicaram os possfveis modos de
acoplamento dos radicais dos derivados do dlcool cinamilico. A. Como pode ser observado
pela estrutura da Fagus silvatica (Figura 1.3) a lignina possui ligacbes extremamente estaveis,
tais como, ligagdes de éteres e ligagdes carbono-carbono, que podem ser do tipo bifenila,
fenil-alifatica e alifatica-alifitica. Possuem também sitios muito reativos tais como hidroxilas
alifiticas e fendlicas, dtomos de carbono benzilico e carbonilas. Os varios tipos de ligagSes e
grupos funcionais, uns estdveis e outros ldbeis, propiciam um alto nive! de condensacfio das
ligninas, principalmente durante a hidrélise dcida, resultando em um polimero cormplexo,
podendo chegar a um peso melecular de até 100.000 g/mol ou mais (Fengel, 1983).

Podemos concluir portanto que o rendimento nos diversos aldeidos aromaticos, seja
por oxidagdo da lignina em processos cataliticos homogéneos ou heterogéneos, dependera do
vegetal de partida. Isto porque, as madeiras macias (gimnospermas), madeiras duras
(angiospermas) ou gramineas diferem com respeito & proporgdo das unidades constituintes da
macromolécula de lignina, isto €, guaiacilpropano, siringilpropano ou p-hidréxifenilpropano
(Bist et al, 1982; Ayres e Loike, 1990). No caso das gimnospermas, essencialmente
formadas por unidades guaiaciia, aproximadamente 90% das unidades presentes, o principal
aldeido formado ¢ a vanilina (Higuchi, 1980; Adachi, 1992). Para as angiospermas, cujo teor
de urudades siringilicas varia entre 20% e 60% (Fengel, 1983), a formagdio de sirmgaldeido ¢
significativa, enquanto que o bagaco de cana, uma graminea, cujo teor de lignina € de
aproximadamente 15% (Keller, 1970), ou 22% de lignina Klason (Benar et al, 1995), os
rendimentos em vanilina, p-hidroxibenzaldeido e siringaldeido sfio equivalentes uma vez que
as unidades precursoras estfio em proporgdes semelhantes.

L5. PROCESSOS DE ISOLAMENTO DE LIGNINAS

Dados analiticos tém mostrado que, dependendo da origem, hd diferencas
marcantes entre as ligninas tanto na sua composicdo como nos produtos formados pela sua
oxidagéo (Creighton et al., 1944), Um método adequado para isolar lignina deve envolver o

prepare de amostras livres de extrativos. Deve ser ainda o mais brando possivel para
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evitar altera¢des dréisticas na sua natureza quimica durante o processo.

Os procedimentos de isolamento podem ser classificados em trés tipos: isolamento

por extragdo, isolamento como residuo e isolamento como derivados.

I.5.1. ISOLAMENTO POR EXTRACAO (BRONWING, 1978)

Neste caso a lignina € obtida pela extragio com solventes orgénicos a partir da
madeira finamente moida. Estes solventes devem ser inertes, nfio reagindo com a lignina.

Os principais tipos de lignina obtidos por extra¢lio sdo: lignina nativa ou de
Brauns, lignina liberada enzimaticamente, e lignina de madeira moida.

1.5.1.1. Lignina nativa ou de Brauns

Brauns (Frendenberg, 1968) foi o primeiro a isolar diretamente da madeira uma
fracdio purificada da lignina e demonstrar que esta era cssencialmente pura. No seu
procedimento original, a madeira finamente triturada é exiraida inicialmente com éter
etilico, seguindo-se uma extragio com agua ¢ finalmente com etanol a 95%. Neste wltimo
extrato a lignina era precipitada pela adicdo de dgua. A purificagio final consiste na
dissolugio do precipitado com dioxano e reprecipitagdo por adicdo de éter etilico. O
rendimento do processo € muito baixo, representando de 2 a 4% da lignina total presente na

madeira.

I.5.1.2. Lignina liberada enzimaticamente

A madeira triturada € sucessivamente extraida com éter, 4gua €, posteriormente,
submetida a uma cultura de fangos especificos, geralmente por 13 a 15 meses. Estes atacam
somente 0s polissacarideos, propiciando uma hidrolise enzimatica e liberando a lignina
intacta.

1.5.1.3. Lignina de madeira moida

A lignina de madeira moida é uma das mais estudadas para fins de analise
estrutural, uma vez que, por este método a lignina nfo sofre grandes transformacdes
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quimicas e representa a composi¢io meédia da lignina na madeira.

Para obté-la, a madeira livre de extrativos € finamente triturada em moinho de
bolas pdr dois a trés dias, obtendo-se assim um pé finamente dividido. Em seguida procede-
se a extragfio com uma rpistura dioxano-dgua ou acetona-dgua, resultando numa solugio
contendo a lignina. O solvente ¢ entfio removido e o extrato purificado pela solubilizagio
em acido acético e precipitacdo pela adicfo de dgua. Por este método € possivel recuperar
até 50% da lignina presente na madeira (Sarkanen, 1971; Fengel, 1983).

L5.2. ISOLAMENTO COMO RESIiDUO

Na industria de etanol de madeira, 2 mesma sofre um processo de hidrdlise 4cida, a
uma temperatura de 180°C e pressfio de 12 atm. Nestas condiges ocorre uma
transformagdo na madeira, onde os polissacarideos sfio convertidos a monossacarideos
(pentoses e hexoses), restando um produto insolivel denominado de lignina técnica bruta,

com rendimento entre 25 ¢ 40%.

O total de polissacarideos presentes é da ordem de 50% a 70%, sendo que destes,
de 7% a 9% sHo pentosanas, quando se usa madeiras macias, e de 18% a 25% quando se
usa madeiras duras. A partir da fermenta¢fo das pentoses pode-se obter ragfio animal e das
hexoses, etanol. O furfural é obtido das pentosanas, durante o processo de hidrélise acida.

L.5.3. ISOLAMENTO COMO DERIVADOS

Neste processo, a madeira ao ser tratada com reagenies adequados, forma produtos
soliveis, que podem ser separados.

L.5.3.1. Processo organosolv

Processo incluido no dmbito dos principais métodos utilizados para o isolamento da
lignina como derivado. Dentre os processos organosolv acidos, o Acetosolv (93% de écido
acético, 0,3% de 4acido cloridrico, 383K, 2 h) e o Formacell (4cido acético/acido
formico/agua na proporgdo 75/10/15, 438K, 2 h). sfo os mais estudados nos sistemas de
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polpacfio. O rendimento de ambos os processos na polpagiio do bagaco de cana € de
aproximadamente 93% em lignina Klason (Benar et aili, 1995). As formulas Cog para a
lignina isolada por ambos os processos sd0 CoooHssaO147{OCHz3)ss(OH)10:1(0Ac),3 para o
Acetosolv & CoooHe16012:1(OCH3)70(OH)os(OAc)1s para ¢ Formacell. Com a aplicagfio do
segundo processo obtem-se uma lignina com maior relagio H/C indicando um menor nivel
de condensagdio. Ambos os métodos resultam numa acetilagio da lignina, sendo mais
acenfuada no processo Acetosolv. Neste trabalho utilizamos uma lignina cedida pela
indistria DEDINE (Piracicaba, SP), obtida por este @itimo processo.

1.5.3.2. Derivada da industria do papel e celulose

A fonte mais importante de lignina t€cnica, em termos mundiais, € a indistria de
papel e celulose. A produgédo € de cerca de 30 mithdes de toneladas annalmente. Dois tergos
desta lignina € oriunda do processo Kraft (processo sulfato) e o restante, na forma de

lignosulfonatos, do processo sulfito.

L6. REACOES DA LIGNINA

Em fung8o da diversidade de grupos funcionais presentes na macromolécula da
lignina, esta pode sofrer uma série de transformactes visando a obtenc@o de produtos de
interesse comercial. As possibilidades de sua utilizaciio podem ser divididas em trés grupos
(Fengel, 1983):

- como combustivel
- fonte de produtos macromeleculares

- material de partida para obtengio de produtos de baixos pesos moleculares.

A utiliza¢do da lignina como combustivel ndo requer nenhum tratamento especial
da matéria prima, sendo ainda hoje o seu principal aproveitamento. Seu poder calorifico,
quando oriunda da industria do papel e celulose ( licor negro), € da ordem de 23,4 MJ/Kg .
A lignina também pode ser aproveitada como coque metalirgico (Nascimento, 1989). O
produto obtido ¢ de alta qualidade em fungdo do seu alto teor de carbono (> 95%), pouca

cinza (< 1%) e enxofre (< 1%).
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A presenga de anéis fendlicos na estrutura da lignina torna também possivel seu
uso como um macromondmero na sintese de resinas fendlicas (Pimenta, 1997). Em fungio
das propriedades de dispersdo, fixagdo e emuisfio de sua macromolécula, a lignina pode
ainda ser utilizada como aditivo para cimento, estabilizante de emulsfio, adesivo para
briquetes, borracha, etc.

Devido a sua nmatureza por conter ao mesmo tempo, residuos aromaticos e
alifiticos, a lignina pode ser utilizada também na obtengdo de produtos de baixos pesos
moleculares. As principais rotas utilizadas para este fim sfio: hidrogendlise ou oxidagéo
alcalina, fusfio alcalina, desmetilaco, pirdlise e hidrogendlise.

Os principais produtos industrializados atualmente, a partir do seu aproveitamento,
sdo a vanilina, obtida por oxidagfo alcalina, sulfeto de dimetila (DMS) e metil-mercaptana
(MM), resultantes de uma desmetilagiio nucleofilica (Sarkanen, 1971), provocada peia
reacdio com ions sulfeto. Os dois dGltimos sdo utilizados como odorantes de gases
industriais, solventes e como reagentes para sintese organica. Um dos principais derivados
do DMS € o sulfoxido de dimetila (DMSO).

A pir6lise da lignina a uma temperatura de 400°C a 500°C pode levar & formagio
de uma variedade de produtos de baixos pesos moleculares, dentre estes acido acético,
furfurai, indeno, metilindeno, metilbenzofurano, deido butirico, etileno glicol,
etilbenzofurano, fenol, o-cresol, xilenol, p-cresol, eugenol, vinilguaiacol, cis-eugenol,

siringaldeido, dlcool sinapilico, alcool coniferilico (Browing, 1967).

L6.1. OXIDACAQ DA LIGNINA

A fonte mais econdmica para as reagdes de oxidagéio tem sido o ar atmosférico,
embora alguns pesquisadores discordem, principalmente quando se trata de processos
baseados na oxidacio imida onde consideram o oxigénio mais vidvel.(Mishra, 1995).

Nos processos de oxidagio da lignina a principal fonte de matéria prima tem sido
os lignosulfonatos (Fargues, 1996) oriundos da industria do papel e celulose. Neste caso
vale salientar que, ora o objetivo € a obtencgéo de produtos quimicos (Mathias, 1993), ora é
a reducfio da demanda biolégica de oxigénio visando a minimizagio do impacto ambiental
quando da liberag@o na forma de efluentes industriais (Zhang, Q, chuang, KT, 1998). Em
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ambos os casos, a auséncia de catalisadores requer condigbes mais severas de reacdo,
onerando portanto os custos das instalacdes industriais. Nos tltimos anos, muitos processos
de oxidacSo visando obter o maximo rendimento em vanilina foram desenvolvidos e
patenteados. A oxidagdo pelo ar, associada ao uso de catalisadores tais como o Ca, SOy, foi
também estudada, mas o rendimento em vanilina nfio foi melhorado significativamente.
Melhores rendimentos em produtos fendlicos foram obtidos quando nitrobenzeno foi
utilizado como oxidante, mas os produtos nitrosos da reagfio tinham que ser separados,
mviabilizando sua aplicagéo industrial,

A oxidagfio timida catalitica (CWAQ), utilizando catalisadores suportados, surgiu
como um método atrativo para o tratamento de efluentes, objetivando a remogdo total dos
compostos orgénicos (TOC), onde a concentragdo de poluentes orgdnicos é muito baixa
para um processo de incineragfio e inadequado para tratamentos biolégicos em funcdo da
sua toxidez (Levec, 1990, Harms_en, et al, 1997, Hamoudi, et al, 1999 , Lee, D.K e Kim,
D.S., 2000). Utilizou-se a CWAO, em condigdes de reagdo adequadas i obtencio de
produtos de oxidagdo intermediarios, nominalmente, a vanilina, o p-hidroxibenzaldeido e o
siringaldeido. Pressdes parciais de oxigénio moderadas e curtos tempo de reagdo sfo
aplicados, evitando-se a oxidacio degradativa dos aldeidos produzidos, levando a uma

mistura de pequenos acidos ( formicos, laticos ou oxdlicos ).

1.6.1.1. ALDEIDOS AROMATICOS

1.6.1.1.1. Vanilina

A vanilina, ou 4-hidroxi-3-metoxibenzaldeido é sélida a temperatura ambiente,
apresentando-se na forma de agulhas de cor branca ou levemente amarelada. Possut cheiro
e sabor aromatico de baunilha. Até 1970, seu principal uso era como agente flavorizante na
industria alimenticia e na produgéio de perfumes, desodorizantes e fixadores de odor.
Atualmente seu uso como intermediario quimico para sintese na indastria farmacéutica tem
superado as quantidades usadas como agente flavorizante. A empresa Merk a utiliza na
producdo do L-metildopa, cujo nome comercial ¢ Aldomet, um medicamento utilizado no

tratamento da hipertensfio. Outros uses diretos da vanilina sdo como agente antiespumante
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em Oleos lubrificantes, abrilhantador em banhos de zinco, como feroménio de atracdo para

insetos, etc.

Figura I.4- Férmula estrutural da vanilina

A reatividade da vanilina (PM=152,15g/gmol, PF=355K, PE= 443K)) deve-se¢ &
presenga dos grupos carbonila do aldeido, da hidroxila fendlica e do proprio anel
aromético. O grupo aldeidico pode ser totalmente ou parcialmente oxidado ou reduzido. O
grupamento hidroxilico pode reagir formando um éter ou éster, enguanto que o anel
benzénico pode sofrer substituiciio, ocorrendo preferencialmente no carbono 5,

Alternativamente a vanilina pode ser extraida da vagem da baunilha, mas seu custo
¢ elevado. Cerca de 10% a 20% da vanilina consumida mundialmente ¢ sintetizada a partir
do guaiacol, também chamado de o-metoxifenol, o qual é obtido da pirdlise da madeira ou
carvdo. No entanto, a principal rota de producdo ainda € a partir da oxidacdo de ligninas

técnicas oriundas da industria do papel e celulose.

1.6.1.1.2. p-Hidroxibenzaldeido

Dentre os monohidroxibenzaldeidos os dois mais importantes comercialmente sfio
o isdémero orto (salicilaldeido) e o isGmero para (p-hidroxibenzaldeido). O salicilaldeido € o
{inico hidroxibenzaldeido liquido & temperatura ambiente possuindo um forte odor irritante,
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enquanto o p-hidroxibenzaldeido (PM=122,12g/gmol, PF=391K, sublima) tem um leve
odor aromético. O p-hidroxibenzaldeido tem uso extensivo na sintese de produtos voltados
para a agricultura. Sua reatividade, tal qual a vanilina, € decorrente da presenca da
carbonila (aldeido), da hidroxila fendlica e anel benzénico. A halogenagfo seguida da

sua conversio em oxima ¢ subsequente desidratagio resulta em importantes herbicidas

CHO

_—

Figura 1.5- Férmula estrutural do p-hidroxibenzaldeido

A incorporagio deste aldeido em fibras polivinilicas durante o seu processamento aumenta
a sua capacidade de reter corantes. A reacio com cianureto de sodio e cloreto de amdnio
produz a o-hidroxifenilglicina, intermediirio chave na obten¢do de penicilina semi-
sintética.

O p-hidroxibenzaldeido ¢ sintetizado principalmente pelo processo de Reimer-
Tiemann, utilizando o fenol como reagente de partida. E produzido no Jap&o, China e
Franca (Hoecht).

1.6.1.1.3. Siringaldeido
O siringaldeido (PM=182,18g/gmol, PF=385K, PE=465K) ou aldeido siringico €
um produto da hidrélise do aldeido glicociringico, sendo largamente distribuido no reino
vegetal. Sua presenca tem sido detectada (10mg/L) até mesmo em bebidas alcodlicas
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envelhecidas em barris de carvaiho (Canas et al., 1998). Pode ser obtido a partir da madeira
ou da lignina, ou ser sintetizado a partir do pirogalol-1,3-dimetil éter.

O siringaldeido ¢ um importante intermediario na inddstria farmacéutica e de
defensivos agricolas, principalmente através da sua metilagdo com o sulfato de dimetila
resultando no 3,4,5-frimetoxibenzaldeido.

Figura 1.6- Férmula estrutural do siringaldeido
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CAPITULO II
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IL1- INTRODUCAO

O desenvolvimento do processo catalitico trifasico de producfio de aldeidos via
oxidaciio da lignina recorreu a operacionalizacdio destas reagles, em batelada ¢ em
operago continua, identificando ¢ quantificando os meios reacionais.

Neste capitulo sera feita a descrigio dos equipamentos e materiais utilizados, assim
como as metodologias experimentais adotadas, Alguns equipamentos foram projetados e
construidos para que fosse possivel viabilizar o objetivo maior deste trabalho, ou seja, a

produgéo de aldeidos aromaticos em modo continuo de operagéo.

Iniciaremos relacionando os materiais utilizados, seguindo-se a descrigfio do reator
de leito fluidizado trifasico continuio e a técnica adotada na investigacio do seu
comportamento hidrodinidmico, mais precisamente, como estd distribuida a fase gasosa
dentro do reator. Isto faz-se necesséario para avaliar o equipamento € corrigir possiveis erros
de projeto, principalmente no que se refere a eficiéncia do distribuidor de gés, pega vital
para este tipo de reator, ¢ do vertedor. Na sequéncia, abordaremos a metodologia adotada
na preparagio do catalisador assim como sua andlise. Descreveremos entfo o reator
utilizado no estudo cinético operacional da reagdo de oxidagdo tmida catalitica da lignina,
0 que permitinz 0 desenvolvimento de um modelo fenomenologico capaz de prever seu
comportamento nas mais variadas condi¢les de operagfo do reator. Para que isto fosse
possivel, foi necessdrio o desenvolvimento de técnicas analiticas necessarias ao
acompanhamento da reagfBo, incluindo ai o ajuste das condigdes de operagiio dos

equipamentos analiticos.

IL.2-DESCRICAO DOS MATERIAIS, EQUIPAMENTOS E PROCEDIMENTOS
EXPERIMENTAIS

11.2.1- MATERIAIS

11.2.1.1- Gases.

O metano ONU1971, 4.0 (99,995%), foi utilizado como tragador no estudo
hidrodindmico do reator de leito fluidizado trifasico continuo. No sistema de deteccdo,
composto de um cromatdgrafo a gis com detetor de ionizagiio de chama (FID), utilizou-se
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oxigénio ONU1072, 4.0 (99.99%) ¢ o hidrogénio ONU1080, 5.0 (99,995%), além do ar
suprido pelo compressor. O oxigénio 2.8 (99,8%) foi o agente oxidante no estudo cinético
da reagfo de oxidagfo da lignina, com as amostras analisadas em cromatégrafo a gas (FID),
com mistura gasosa semelhante a anterior, mas utilizando ar sintético ONU1002, 4.7
(99,997%). O argénio ONU1006, 5.0 (99,999%) e o hidrogénio 5.0(99,995%) foram
utilizados na preparacdo do catalisador.

I1.2.1.2. Padrées ¢ reagentes

A vanlina, o siringaldeido e o p-hidroxibenzaldeido, todos com grau amalitico,
foram fornecidos pela empresa Aldrich. Os reagentes auxiliares compostos de hidréxido de
sédio, acido cloridrico, éter etilico assim como o cloreto de palddio anidro (99,99%) foram
fornecidos pela empresa Vetec. O suporte catalitico y-alumina, e a lignina, foram cedidos
pelas empresas Procatalyse ¢ Dedine (Piracicaba,SP), respectivamente.

11.2.2- REATOR DE LEITO FLUIDIZADO TRIFASICO PARA PRODUCAO DE
ALDEIDOS AROMATIOS EM REGIME CONTINUO

O reator de leito fluidizado trif4sico mostrado na Figura II.1, foi projetado para
operar com as fases fluidas em modo concorrente, alimentado pela base do mesmo, com a
fase sélida em batelada. O equipamento foi construido em ago inoxidavel 304, com
didmetro interno de 0,13m, parede do tubo de 0,008m, altura total de 1,40m e volume 1til
de 15L. A placa distribuidora de gds possui orificios de 0,002m de didmetro e passo
triangular, correspondendo a uma area livre(p) de 0,85%. Abaixo da placa existe uma
cimara para estabilizagfio da pressiio e homogeneizagio do gas. O reator possui um espago
livre acima do vertedor, ou calha de transbordamento, necessdrio & separacfo das fases,
denominado de céu gasoso. Proximo ao vertedor foi instalado um quebra-espuma para
evitar arraste de material parta fora do reator. Isto foi necessario devido ao baixo valor da
tensio superficial do meio reacional (Tabela I11.2). Ao longo do reator existe ainda quatro
pontos de tomadas de amostras, necessérias ndo s6 para a verificagdo da distribuicio do
catalisador como também do perfil de concentragio dos produtos da reago.
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A alimentacfio da fase gasosa ¢ feita por um compressor de dois estigios e a fase
liquida por uma bomba de deslocamento positivo provida de um amortecedor para evitar
pulsagfio na linha, ambas passando por um pré-aquecedor antes de entrar no reator.

O gerenciamento € controle de temperatura do reator foi feito através de
confroladores do tipo proporcional/integral/derivativo ¢ indicadores de temperatura
utilizando para tanto termopares situados ao longo do reator (em simetria com as vdlvulas
de amostragem) e outros pontos estratégicos.

Qs dados técnicos dos equipamentos estdo listados na Tabela IL.1 e a montagem

experimental mostrada esquematicamente na Figura II.1.

Tabela I1.1- Dados técnicos dos equipamentos periféricos do reator
de leito fluidizado trifésico continuo

Equipamentos Fabricante/modelo | Faixas de operagio
Compressor SCHULZ-MSV 10 até 2m*/h (no reator)
Bomba dosadora OMEL- DMP10 até 35kg/cm?
Rotimetro OMEL 0,2-4m’/h
Controlador PID COEL -
Indicador temperatura, COEL até 1000K
Termopar COEL- at¢ 800K
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Figura II.1- Montagem experimental da unidade de leito fluidizado trifasico continuo
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I12.3-AVALIACAO HIDRODINAMICA DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO
TRIFASICO CONTINUO

A avaliagdo hidrodindmica do reator foi conduzido recorrendo-se a uma
anédlise dindmica da fase gasosa. A técmica experimental aplicou o método
dindmico da distribuicdo dos tempos de residéncia (DTR) da fase no reator,
seguindo-se uma avaliagdo da resposta na saida do sistema em fungio de um
estimulo na entrada na forma de degrau negativo. Utilizou-se o gds metano como
tragador, o qual estava diluido na fase gasosa (ar) a uma concentracio de Sppm, ¢
representando no maximo 0,5% do fluxo principal. Os pardmetros avaliados

foram a retengdio gasosa (€g) e o numero de Peclet (Peg).

A montagem experimental mostrada na Figura I1.1 sofreu modificagdes de
modo a receber as tubulagdes para amostragem da fase gasosa. A nova estrutura é
apresentada na Figura I11.2. A amostragem na entrada do leito € feita
imediatamente abaixo da placa distribuidora de gas e na saida logo acima do céu
gasoso. As tubula¢des ligando o ponto de amostragem e o sistema de detecgdo
tém o menor percurso possivel e sfo todas rigorosamente do mesmo tamanho.
Este sistema ¢ composto de um cromatdgrafo a gas munido de um detetor de
ionizagdo de chama, e ligado a um computador através de uma placa de aquisi¢éo

de dados.

A técnica experimental consiste na adicdio do tragador na corrente gasosa,
onde ¢ homogeneizado antes de alcangar o primeiro ponto de amostragem. Toda
esta operacfio € rigorosamente controlada para evitar oscilagdes de concentragédo.
A liberagdo do tragador e a sua interrupgdo é realizada por meio de uma vélvula
eletro-mecénica comandada pelo computador. Apbs a estabilizagfo do sinal, o
fluxo de tragador € interrompido dando origem & contagem do tempo até que o

sinal estabilize novamente.

Os equipamentos e as condi¢des experimentais estdo discriminados nas

Tabelas I1.2 ¢ I1.3 respectivamente.
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Figura I1.2- Montagem experimental do reator de leito fluidizado trifasico.
Aplicacdo as medidas de DTR

Tabela I1.2 — Equipamentos periféricos utilizados no estudo da DTR

Equipamentos Fabricante Modelo
Cromatégrafo a gas CG 37-D
Computador - PC-Pentium I
Interface. MICROQUIMICA MQI96.C2
Valvula. eletro-magnética SKINNER EUROPE -
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Tabela I1.3- Condig¢Oes experimentais para o estude da DTR

Condicdes Valores Unidades
Temperatura 300 K
Pressédo i bar
Vazfio de ar 0,5/1,0/1,5 m’/h
Vazgio de dgua 0/5/10/20x10° m’fh
Suporte catalitico y-alumina -
Graoulometria 200-300 Lm
Concentracgéo do suporte 3 % pp.

IL.2.4- OXIDACAO UMIDA CATALITICA DA LIGNINA

A avaliagio cinética do processo de oxidaciio da lignina envolveu testes dos
catalisadores preparados e a condic8o cinético-operacional, propriamente dita, da reag3o.
Este procedimento foi conduzido em um reator semi-batelada, de alta pressio,
mecanicamente agitado, onde a fase gasosa era alimentada de modo a manter a pressio
constante no reator, apos ¢ inicio da reagdo. O catalisador foi produzido em laboratério,
inicialmente em pequenas bateladas com a finalidade de testar o método de preparagéo. O
teor final de metal depositado foi quantificado por absorgfo atdmica. Ajustado os
pardmetros de preparagdo do catalisador, produziu-se uma bateiada suficiente para toda a

anilise cinética.
I1.2.4.1- Preparacio do catalisador
O catalisador foi preparado a partir do cloreto de palddio II anidro e suporte

catalitico de y-alumina, com caracteristicas listadas na Tabela 1.2, excetuando a
granulometria, que neste caso foi com particulas com 90-105um. Adotou-se o método de
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impregnacdo do suporte por via umida. Para tanto o cloreto de palddio foi solubilizado em
Agua régia, levado a4 secura, retomado com um volume minimo de dcido cloridrico
concentrado ¢ diluido com 4gua, resultando em uma concentragfio de paladio de 4%. A
alumina foi previamente umidificada, visando uma adsor¢fio uniforme nos poros, e posta
em contato com a solugfio de cloreto de palddio em um evaporador rotativo, operando a

temperatura ambiente por 24h e entfio levada a secura.

Apbs a etapa de impregnagio o material foi colocado em estufa a 393K por 12h, e
entdo reduzido com hidrogénio. O processo de redugiio teve por objetivo a transformacéo
do sal de paladio no metal correspondente e foi conduzido em um reafor tubular de aco
inoxidavel 316. A alumina impregnada foi aquecida até 673K a uma taxa de dois graus por
minuto sob uma corrente de argdnio. Atingida a temperatura adicionou-se uma corrente de
hidrogénio numa proporgéo de 50% em volume, por duas horas. A corrente de hidrogénio
foi entfio interrompida, permanecendo o fluxo de argdnio até ser atingida a temperatura

ambiente.

O teor de palidio foi determinado em espectrofotdmetro de absorglo atémica,
obtendo-se um valor de 2,85%. A presenca do metal na superficie do catalisador foi
confirmada através da difracfio de raio-X (raias 40,047, 46,609, 68,085, 82,104, 86,578)
cujo resultado é apresentado na Figura I1.3

I1.2.4.2-Experimentos cinéticos

Os experimentos cinéticos foram conduzidos em um reator de alta pressdo
mecanicamente agitado, construido em ago inoxidével 316, com volume total de 1L, e
volume 1til de 0,5L, mostrado esquematicamente na Figura I1.4. O reator € equipado com
dois agitadores de 6 pas, tipo turbina, acionados por mecanismo magnético de quatro polos.
Um sensor térmico juntamente com elementos de aquecimente externo e serpentina de
refrigeragdo interna, com fluido refrigerante acionado por valvula do tipo solenoide,
gerenciados por um controlador do tipo PID, mantém a temperatura no reator em 1K,
Possui ainda médulos indicadores para o tacmetro, para pressio interna através de um
transdutor e para a temperatura. Um sistema de seguranca permite o desligamento
automatico caso a temperatura e/ou pressiio de seguranca programada nos dois f(ltimos
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modulos seja excedida. A injegio do gas é feita através de um filtro metdlico poroso que

tanto auxilia a sua distribui¢io no seio do liquido como evita a perda de catalisador quando

— catalisador
2.85% Pd

intensidade

suporte
y-alumina

intensidade

Figura I1.3- Analise por difragfio de raio-x do catalisador de palddio em y-alumina

da retirada de amostras. Os dados técmicos dos equipamentos periféricos do reator

encontram-se na Tabela 11.4.

O estudo cinético da reacdo foi baseado na analise de amostras coletadas da fase
liguida do reator em intervalos de tempo pré-determinados. O somatdrio dos volumes das
amostras ¢ volume de lavagem do tubo coletor em nenhuma situacéo ultrapassou 5% do
volume inicial de rea¢fo, em todos os casos 0,5L. Néio foi necessdrio portanto, proceder a

correcio de volume na avaliagfo das concentragSes do reagente e produtos. As condicdes
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experimentais estdo descritas na Tabela II.5. Em todos os experimentos a lignina foi
previamente lavada com dgua a 353K para remocéo do agticar residual € em seguida seca
por 48h em estufa a 333K. A lignina era entdo dissolvida, sob atmosfera inerte de
nitrogénio, em solugfio de hidréxido de sédio 2N a uma concentragfio de 60g/L. Antes de
iniciar a rampa de aguecimento o reator também foi purgado com nitrogénio para evitar a

formagéio de produtos de oxidago.

Figura I1.4 - Montagem experimental do reator de leito de lama.
Aplicacio 3 avaliagdo cinética da oxidagfo da lignina
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Tabela I1.4 - Equipamentos periféricos do reator utilizado no estudo cinético da oxidagio da lignina

Equipamentos Fabricante Modelo
Controlador WATLOW Série 981
Vaso do reator PARR INSTRUMENT 4843
Agitador magnético PARR INSTRUMENT Al120HC
Transdutor de pressdo ASHCROFT -
Vélvula solendide ASCA RED HAT II-
Termopar PARR INSTRUMENT Tipo J

Tabela I1.5- Condi¢Bes experimentais utilizadas na avaliaco cinética.

Temperatura 373/393/413 K
Presséo de O 2/5710 bar
Presséo total 20 bar
Volume reacional 0,5 L
Concentragdo de lignina 60 g/L NaOH 2N
Catalisador Pd-y-alumina 3%
Concentragdo de catalisador 2,5/4,0 %

.2.4.2.1- Técnicas analiticas

As amostras da fase liquida foram inicialmente avaliadas, medindo-se o pH, € em
seguida neutralizadas com 4cido cloridrico para promover a precipitagiio da lignina néo
consumida. Apds a centrifugagdo o precipitado era separado para uma lavagem posterior
visando a remo¢do do cloreto de sédio formado, seco em estufa ¢ quantificado. O



Capitulo Il - Equipamentos, materiais e procedimentos experimentais 32

sobrenadante foi extraido com éter etilico, trés vezes, levado 2 secura, e retomado com
etanol. Para cada experimento foi feita uma amostra de controle para a verificacio da

eficiéncia de extracfio. O valor médio foi de 75%.

As amostras foram analisadas quantitativamente com relagio ao
p-hidroxibenzaldeido, a vanilina, e a¢ siringaldeido, em cromatografo a gas com detetor de
ionizagio de chama. Todas as amostras foram previamente filtradas para evitar a
contaminagéo da coluna. A especificagfio do equipamento e periféricos estd descrita na
Tabela I1.6

Um cromatograma tipico estd apresentado na Figura I1.5. Os picos que aparecem até
o tempo de 8,011 minutos sfo relativos ao solvente (etanol). O pico em 12,658 minutos tem
comportamento irregular. Apresenta-se ora como um nico pico agudo, ora como dois ou
trés picos proximos e achatados. Trata-se de acidos que se formam na reagdo de oxidagio,
mas que se degradam, isto é, se descarboxilam durante a andlise devido as altas
temperaturas do injetor e detetor do cromatdgrafo. Isto fol confirmado quando tentou-se
obter uma curva de calibragio para o 4cido p-hidroxibenzoéico. Ja o pico situado em 19,688
minutos nfo tem nenhtima relagdo com a reagfo, mas sim com 2 operag¢io de extragdo com

¢ter, pois trata-se de um componente presente na vedagio do tubo de extragio

Tabela I1.6 - Equipamento analitico e periféricos utilizados em cromatografia 4 gas

Equipamentos Fabricante Modelo
Cromatdgrafo HEWLETT PACKARD HP5890 Série 1I
Integrador HEWLETT PACKARD HP3396 Série I
Coluna HEWLETT PACKARD Capilar HP-1
Filtro Mikipore HV Millex (¢p=0,45um)
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Figura I1.5 - Cromatograma tipico dos produtos de reacéio da oxidagfio imida catalitica da
lignina. Produtos identificados: p-hidréxibenzaldeido (13,676 min), vanilina (13,965 min), ,
siringaldeido (15,673 min).

11.2.5 - CARACTERIZACAO DA SOLUCAO ALCALINA DE LIGNINA

1L.2.5.1 — Viscosidade

A viscosidade da solugfo alcalina de lignina foi determinada utilizando-se um
viscosimetro de Ostwald, com cédigo WH2856/300. A técnica se baseia no tempo

escoamento do liquido pesquisado através de um tubo estreito, sem turbukncia.
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Relacionando-o com o tempo de escoamento de um liquido de referéncia, no caso a dgua,
pode-se, através da relacfio da equagfio de Poisewille, aplicada a cada fluido, determinar-se
a viscosidade através da relacio:

Huo Puotuo
Hig Prigtiig

L1

onde u € a viscosidade € p a densidade do fluido. Para a solugfo de lignina , com uma
densidade de 1,07x1 03Kg/1:n3, medida em picnémetro, obtivemos uma viscosidade de
1,24x107Pa.s, 4 208K.

11.2.5.2 — Tensdo superficial

A tensfio superficial foi medida em um Tensiémetro/Goniémetro, modelo Sigma-
70, obtendo-se um valor de 30,56mN/m, a 298K.
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IIL.1. INTRODUCAO

A andlise e 0 projeto de reatores polifisicos tem se constituido em um dos
campos mais estudados da engenharia das reagdes quimicas. Dentre estes, os reatores
trifisicos continuos tém sido amplamente utilizados em processos industriais,
notadamente na condugfo de reacdes de hidrogenacdo e oxidagdo cataliticas e em
aplicagbes biotecnologicas. A caracteristica bédsica destes reatores € a presenga das fases
gasosa, liquida e sélida (catalisador), o que Ihes confere certa complexidade pelo efeito
combinado de reacfio quimica e transferéncia de massa entre as fases envolvidas.
Embora simples na sua construgiio, estes equipamentos possuem um comportamento
hidrodindmico complexo que depende das propriedades fisico-quimicas das fases

envolvidas, das condi¢Ses operacionais, assim como das caracteristicas de projeto

Os reatores industriais trifasicos podem ser dividides em duas categorias:
aqueles em que os solidos estfio em uma posigéo fixa (reatores de leito fixo concorrente
ascendente, contracorrente, leito de gotejamento, etc.) e aqueles em que os sélidos
encontram-s¢ suspensos. Nestes ultimos o estado de suspensfio (lama) pode ser
alcangado por agitagio mecénica, induzido pelo fluxo de um gés através da fase liquida
(reatores de leito de lama), ou através de um fluxo forcado de um liquido (reatores de
leito fluidizado trifasico). O esquema geral de funcionamento dos sistemas citados estd
representado na Figura IT1.1 (Schumpe e Deckwer, 1984). A distingdo entre os reatores
continuos trifasicos de leito fluidizado, e os de leito de lama, muitas vezes nio € muito
clara, ¢ muitos autores preferem diferencid-los apenas pelo tamanho das particulas
envolvidas (Fan, 1987), isto €, particulas menores que 100um, sfo aplicadas em reatores
de leito de lama, enquanto particulas maiores que 200um formam a fase sélida em
reatores de leito fluidizado.

A grande vantagem dos reatores de leito fluidizado trifisicos, quando
comparado aos de leito fixo, reside na melhor controlabilidade da temperatura, evitando
a ocorréncia de pontos quentes (hot spots); na féacil troca de catalisador, no caso de
desativaciio, € na reducio dos efeitos de difusfio intraparticulares em calisadores. No
entanto, a presenca da fase liquida traz um problema adicional de resisténcia a

transferéncia de massa.



Reatores trifasicos sem
agitagdio mecdnica

Leito de Leito

gotejamento Fluldizado

Liguide

Lelin de
lama

Leito de lama
com agitaclo

Figura 111.1- Tipos de reatores trifésicos (Shumpe, et al., 1984)
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Neste capitulo abordaremos as técnicas utilizadas na determinagfio dos
pardmetros hidrodinimicos do reator de leito fluidizado trifasico continuo. Aplicaremos
o método dinAmico da distribui¢fo dos tempos de residéncia a fase gasosa, objetivando
a quantificacéio da sua retengdio (sg) e do pardmetro representativo da dispersio axial
(Pe). Os valores obtidos serdo comparados com aqueles determinados por um método
estatico {método do fechamento simultineo das valvulas de isolamento do leito) e
obtidos de correlagdes da literatura. O nivel de mistura na fase liquida serd avaliado por

meio de correlagdes descritas na literatura.

Il1.2. HIDRODINAMICA DOS REATORES DE LEITO FLUIDIZADO
TRIFASICOS

Os valores dos pardmetros representativos dos efeitos que afetam o
comportamento hidrodinidmico dos reatores trifasicos, isto €, regimes de fluxo, retencio
das fases e niveis de mistura das mesmas, dependem das caracteristicas de construgfo
do reator, tais como forma geométrica, presenca de arranjos internos, etc., modo de
operagio (escoamento concorrente ou contracorrente das fases), fluxos de gés, liquido e
sélidos. No presente capitulo ¢les sfio analisados e relacionados quantitativamente as
propriedades fisicas tais como densidade, viscosidade ¢ tensfio superficial, tamanho ¢
forma das particulas.

O1.2.1. PARAMETROS HIDRODINAMICOS

A modelagem, o projeto e o controle dos reatores trifasicos de leito fluidizado
ou de leito de lama sfo dificultados pela falta de técnicas apropriadas 4 medida dos
pardmetros hidrodindmicos (Wild et al., 1984). Estes dados, obtidos em escala de
laboratério, sdio importantes para validar modelos ou desenvolver correlagSes, assim
€OmO para monitorar ou prever o comportamento hidrodindmico local ou global (médio)
de reatores industriais.

Os valores globais em reatores trifasicos fornecem informag¢Ses importantes no

que diz respeito ao estado de suspensiio do catalisador, podendo identificar se a
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velocidade das fases fluidas € suficiente para manté-lo em estado de suspensio
completa. O conhecimento do regime de fluxo, qualificado como homogéneo,
heterogéneo ou turbulento, ¢ importante uma vez que afetara pardmetros relativos 3
transferéncia de massa. A retenglio das fases, assim como as caracteristicas de mistura
das mesmas, nas dire¢Ges axial e radial, sfo valores globais de extrema importincia na
definicdo da eficiéncia do reator, nfo s em termos de produtividade mas também em
relacdo & seletividade no caso de reagdes complexas. No entanto, nem sempre o
conhecimento dos valores globais, médios, sfo suficientes. Valores locais, instantineos,

sdo eventualmente necessarios.

Quando existem perfis axiais de concentragdo no reator com pequenas
particulas solidas, amostras da lama (suspensfio) podem ser coletadas por meio de
sondas, mantendo-se a opera¢do em condighes aproximadamente isocinéticas,
garantindo-se as posices destas dentro do sistema de modo a se¢ obter dados

representativos da medida, perturbando-se 0 minimo possivel 2 hidrodindmica do reator.

Deperdendo do objetivo da medida, sua resolugfio espacial ou temporal pode
ser importante (Deckwer ¢ Schumpe, 1993). A escala de medida pode ser segundo uma
macro-escala, como no caso de dreas interfaciais médias gas-liquido, retenciio média do
gas, liquido ou solido no reator, etc.. Ocorre também numa meso-escala, onde as
medidas se referem somente a uma parte do reator, como a velocidade média do liquido,

ou numa micro-escala, caso do estudo da estrutura de turbuléncia.

Se o reator opera em regime estaciondrio, isto significa que valores médios de
uma medida global ou local permanecem constantes por um longo periodo de tempo.
Em reatores continuos, mesmo com condigdes de fronteira constantes, caracteristicas
locais apresentam comportamento transiente em uma escala de tempo na faixa de micro-
segundos até minutos. Assim, dependendo da medida o tempo médio tera valores

diferentes.
I11.2.2. ESTIMACAO DOS PARAMETROS HIDRODINAMICOS

O reator de leito fluidizado trifdsico desenvolvido no presente trabatho foi
projetado e construido visando a producfio de aldeidos em operagfio continua. PrevisGes
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do seu comportamento recorreram a aplicagio do modelo cinético validado para a
reagdo de oxidagfio catalitica da lignina. Este modelo foi proposto a partir de dados
cinéticos obtidos em um reator de leito de Jama trifisico semi-batelada, mecanicamente
agitado (Reator tipo PARR), descrito no Capitulo II. Os pardmetros hidrodindmicos
incluidos no modelo que descreve a operagiio do reator continue foram determinados
através de correlagbes da literatura ¢ em alguns casos confrontados com valores
determinados experimentalmente. Isto fol necessdrio uma vez que os pardmetros
representativos da retengfio e da dispersdo das fases fluidas citados na literatura referem-
se principalmente & fase liquida. Estes aspectos relacionados a fase gasosa tem recebido
pouca atengdo, principalmente devido a dificuldades experimentais em determinar suas
caracteristicas hidrodinimicas ¢ de mistura (Deckwer, 1985 ¢ Kastanek, 1993), apesar
destes pardmetros terem um grande efeito no desempenho destes equipamentos
(Deckwer e Schumpe, 1993). Assim, optamos por determina-los a partir de medidas

experimentais dindmicas nas condigfes operacionais de processo.

I1.2.2.1. Propriedades da lama

Nos reatores de leito fluidizado operando com pequenas particulas (< 500 um)
¢ pequena retengdo de solidos, a lama pode ser tratada como um liguido, cujas
propriedades fisicas (densidade e caracteristicas reoldgicas) levam em consideracdo a

presenca de particulas.

De acordo com Kawase ¢ Moo-Young (1990) duas abordagens podem ser
vtilizadas para descrever o comportamentc de um sistema com leito de lama. Na
primeira quando da ocorréncia de um perfil axial de concentragio de s6lidos, devido &
alta densidade dos mesmos e/ou grande distribuiciio de seus tamanhos, a lama deve ser
tratada como um sistema bifésico liquido-sdlido. Na segunda, constatada a inexisténcia
do perfil de concentracfio, em razfio da sua baixa densidade e tamanho, a lama pode ser
tratada como um liquido homogéneo com propriedades modificadas. Esta situagio se
aplica normalmente para didmetros abaixo de 50 um e concentracio de sélidos abaixo
de 16% w/w (Deckwer et alli, 1980). A massa especifica da lama pode ser calculada

através da expressio:

Pis =& P, tEgPs (IIE.1)
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No caso da viscosidade, sua determinagio experimental ou tedrica apresenta
algumag dificuldades e dependerd, a priori, da retencfo de solidos, distribuicdo do
tamanho das particulas, forma, densidade ¢ propriedades do liquido. A lama pode ser
considerada como um fluido Newtoniano quando a concentragiio dos sélidos (em
volume) esta abaixo de 40%, podendo este limite ser reduzido até 12% dependendo das
suas caracteristicas. No entanto, este valor pode variar em fung¢io do tamanho, forma e
natureza das particulas. CorrelagSes para estimagio da viscosidade da lama encontram-
se na Tabela ITL.1.

Tabela-II1.1: Correlagbes para viscosidade aparente da lama, py s

CORRELACAO AUTOR APLICACAO
M e C Einstein’ Suspensdes diluidas
o Toa; 1906 C=25 0,003 < g < 0,05
C =4,5-4,75 0,15< 05<0,18
His Sa Thomas Suspensdes diluidas
F—”_1+Ca3(1+ aas) 1965 C=2,5; < 0,15 ; a=1,111
£ Os=Es/EstE]

tradas
Bis 14050, 410050, + | TRomas | Suspensbes concen

iy 1965 0,099<ds<435um, cts<0s max
+2,73.107 exp(16,6c,)
His gy 820£5°d0 {Springmann Sus(lfiensﬁes concentradals
<
i 1991 120<ds<550pm, 0<&5<0,10
*citado por Finescu(1974)

I112.2.2 Regimes de escoamento

Dependendo da velocidade do gas e do liquido assim como das propriedades
fisicas da lama os regimes de fluxe podem ser classificados, segundo Ramachandran e
Chaudhari (1983), como homogéneo, heterogéneo e turbulento (pulsanie). No regime
homogéneo as bolhas apresentam pequena distribuicfio de tamanhos e tém pouca
interacdo entre si. Normalmente ocorre em velocidades superficiais do gas menores que

0,05m/s. No regime heterogéneo, as bothas comecam a interagir entre si (coalescéncia)
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formando bolhas maiores. O regime turbulento ocorre em altas velocidades do gas em
colunas de pequeno didmetro, quando o tamanho das bolhas atinge o difmetro do reator.
A transigfo entre os diferentes regimes dependerd de uma série de fatores. Quanto maior
a velocidade do liquido, menor serd a velocidade de transicdo (ugy) do regime
homogéneo para o heterogéneo. O projeto do distribuidor, segundo Deckwer (1980),
também tem considerdvel importincia na velocidade de tramsi¢iio mo sentido de
antecipa-la. De acordo com Fukuma (1987), para baixa viscosidade de liquidos aliada 2
alta retengdo de sélidos (g5 > 13%) o tamanho das bolhas é uma funcfio decrescente da
viscosidade, enquanto que em altas viscosidades torna-se uma fungdo crescente,
passando a ter o mesmo comportamento das colunas de borbulhamento bifasicas. A
pressdo e/ou a densidade do gas estabilizam o regime de borbulhamento homogéneo,
consequentemente retardando a transicdo para o regime heterogéneo (Krishna et alli,
1991). Este efeito s6 € significativo em pressdes acima de 20 bar. O diagrama de
Deckwer, Figura HI.2, da uma idéia geral dos regimes de escoamento em fungéo do
didmetro do reator e da velocidade superficial do gés.

0025 005 010 020 050 LD gqm)

Figura II1.2. Diagrama de Deckwer et alli(1980)
para a classificacdo dos regimes de escoamento .

A avaliacdo do regime de escoamento pode ser visual, no caso de reatores

operando a baixas pressdes e com paredes transparentes, no entanto € imprecisa. A
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técnica da flutuagfio da pressfio, utilizada por Fan et al(1986) e Zheng et al (1988), é
baseada no aumento da flutuaghio da presso quando o regime de escoamento passa de

homogéneo para heterogéneo e turbulento.

111.2.2.3 Velocidade minima de fluidizacio

A velocidade minima de fluidizagdio (uge) ¢ a velocidade necesséria para a
completa suspensfio do catalisador, nfio significando, no entanto, que este valor seja a
velocidade suficiente para manter aproximadamente constante a retencéio de sdlidos ao
longo do reator. A verificagio deste parimetro é da maior importancia uma vez que é

uma indicacfio de que o catalisador esta sendo completamente utilizado.

De acordo com Koide et al (1985) a velocidade minima de fluidizagdo aumenta
com a concentragdo e velocidade de decantagfo (u) dos sblidos e didmetro do reator,
no entanto, ¢ menor para particulas irregulares A molhabilidade das particulas nio afeta
este paridmetro. No caso de s6lidos polidispersos, deve-se considerar u, relativa 4 classe
de particulas com maior velocidade de decantagfio, obtendo-se portanto, um valor

conservativo.

A técnica mais simples para mensurar este pardmetro, pelo menos para reatores
operando a baixas pressOes, onde as paredes do vaso podem ser transparentes, € a
avaliagfio visual. No entanto ela é muito subjetiva, principalmente quando a distribuigéo

dos tamanhos das particulas € grande.

A variagfio da pressdo ao longo do reator devido a perda de carga por fricgéo
em um leito de particulas solidas pode ser aplicada para medir a velocidade de
fluidizagdo. A pressdo aumenta inicialmente com a velocidade do gas até alcangar a
velocidade minima de fluidizagfo, permanecendo ent8o aproximadamente constante, até
alcancar a velocidade na qual as particulas comegam a ser arrastadas, A técnica baseada

neste comportamento fornece resultados mais confidveis.

Tragadores s6lidos também podem ser utilizados. Como a fluidizagto ¢
definida pela situagfio na qual todas as particulas se movem umas em relagio 3s outras,
técnicas utilizando tragadores podem, a priori, ser utilizadas para detectar o inicio da
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fluidizagdo. Fortin (1984) desenvolveu uma técnica na qual usava particulas magnéticas.
Dudukovic (1991) utilizou particulas marcadas com isdtopos radioativos.

A correlagdio apresentada por Ramachandran ¢ Chaudhari (1983), Equagio
II1.2, indica a maAxima quantidade de s6lidos que pode ser mantida em completa

suspensdo numa dada condigio operacional,

-0.23 0,18
Wz 68x1077 At (‘7 st ) [%“r] I2)
Pr Hs UsH, Ug

na qual u; € a velocidade final de decantacfio. Este valor pode ser obtido para um
Niimerce de Reynolds da particula igual a 64, isto é, regime intermedidrio, utilizando a

correlagdo:

YR R Y
u, = [0,01 78 M} d,  para 0,4<Re, <500

Priy; (1IL.3)

H1.2.2.4. Retengiio das fases

As retengBes das fases fluidas sfio pardmetros da maior importdncia na
operagdo dos reatores de leito fluidizado trifisicos. Seus valores podem variar
localmente nas dire¢Ges axial e radial.

A retengdo média gp de uma fase P € definida como a relagdo entre o volume
ocupado pela fase € aquele ocupado pela lama expandida:

Ve

& =7 (1IL.4)
A soma da retencgfio do gas (eg) e do liquido (g1) fornece a porosidade do leito

(e ), a qual se relaciona com a fragdio correspondente a ocupagéo do leito pelo sélido
(Ss):

e=gg+eL=1-gg (IIL5)
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A concentragdo de solidos Cs (Kg .m™ ), definida como a massa de solido por

volume de liquido, esta relacionada com a retengéo de sélidos (gs):

¢ = S2p, Le)

Quando a distingdo entre o final do leito trifdsico e o espago livre acima do
mesmo € clara, 2 retengo de solidos ¢ a porosidade do leito podem ser determinadas
cophecendo-se a massa de solidos (ms) seca e a altura do leito expandido (H).

- Hap,

m, =Hep, ou & (IL.7)

No caso de particulas porosas, o contetido de liquido dentro dos poros deve ser

considerado, assumindo que todos os poros sfo acessiveis ao liquido.

mg = Hz(1-0)p; (IL8)

A retencio do gas depende de uma série de varidveis operacionais,
notadamente, a velocidade superficial do gas e as caracteristicas da fase solida, como
didimetro e¢ concentracio do catalisador, velocidade e viscosidade da fase liguida,
pardmetros de projeto do reator, como a relacdo comprimento do leito/diAmetro e
distribuidor do gas. Embora a maioria dos reatores industriais operem em pressies
elevadas, somente a partir de 1985 (Idogawa,1985; Oyevaar ¢ Weterterp,1989;
Wilkinson e Dierendonck,1990; Krishna et alli, 1991) foram realizados experimentos
visando a obtencio de correlagBes que considerassem o efeito da pressdo na retengfio do
gas.

A correlagfo de Idogawa (1985) € expressa como

e 058 042 0,16 exp(-P)

=144u" p;o; (111.9)

I"SG
-1
comt Pem MPa e 6. em mNm

{WM. T i i
B :
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A correlacio de Krishna (1991) foi proposta baseada nos resultados
experimentais de Wilkinson e Dierendonck (1990), e incorpora a influéncia da
densidade do gas na transicéo do regime de fluxo. Nesta correlagio considera-se que g
varia linearmente com a velocidade do gés no regime homogéneo como &gpom™ Cug ,
onde C=uy,". Considerando a velocidade de ascensfio das bolhas pequenas, no regime

homogénco, de 2,5%10° m's™, temos

EGhom = Mg (1IL.10)

No regime heterogéneo assume-se que a retengfio relativa as bolhas pequenas €

constante e corresponde aquela no final do regime homogéneo (£cumns)

Aumentando a velocidade do gas acima daquela de transic#0 (Ugans), aumenta-
se somente a retengfo relativa as bolhas grandes

Eorg = Al — Uy U 2 Uy, (UL11)

Assim, a retengdo total no regime heterogéneo €

o = Ecrans + AU — Upams)  EGirans = €chom = igans IL12)

onde A=1 e n=0,8

A proposta de Wilkinson (1990) se baseia nas mesmas suposi¢des de Krishna,

€ assim e exXpressa:

757 3 -0,077 0077
Upghy _ Upply +24[%(uc “um)Jq (GLPLJ {&}

o o, g, guﬁ Po (HL.13)
tendo-se que
o 5 \—0.273 P 0.03
5L gy L
=225 — H.14
T, [ f } [PG ) a )

Nas quais tem-se:
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Ug
Eg =—=— Uz SU
G u,) G — “rans (111.15)
U . —u
g, =T 4 G pans Ug > Uy, (IIL.16)
Uy, Uy,
Fr . U
Pe, =13 —— Fr =7¢ 17
RS TY A / V&dx W

As faixas de aplicagio desta proposta sdo:
0,02<01.<0,073 Nm™; 0.0004<yy <0,055 Pa s;
683<p <2960 Kgm™; 0,09<pc<38 Kgm™
Estas duas ultimas correlagcdes permitem calcular, com erro médio de 10%, retengbes

para a fase gasosa de até 0,5.

A influéneia da presenga de particulas na retengfio gasosa deve ser analisada
em duas situages, isto é, se a fase solida fica retida no reator, ou se ¢ arrastada para
fora do sistema juntamente com a fase liquida. Na primeira situagio, para particulas
muito pequenas (ds < 10 pm) ¢ baixas concentragcdes( < 20% em peso), a tendéncia é
estabilizar as bolhas (Bukur et al., 1990) devido a acumulagfio de s6lidos na interface
gas-liquido, evitando a coalescéncia. Com o aumento da concentragfio, a viscosidade
aumenta e a retengdo diminui. A faixa de tamanhos onde ocorre 2 estabilizagfio € entre
10 € 100 pm, de acordo com a Figura II1.3. Na segunda situagfio a retengdo gasosa €
normalmenie menor na presenga de sélidos do que na auséncia (Kato et al., 1972; Kara
et al., 1982; Smith et al., 1985). Isto ocorre porque a presenca de particulas aumenta a
viscosidade da lama e as forgas inerciais sfio pequenas para romper as bolhas.
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Figura I11.3; Efeito do diAmetro da particula na retencio do
gas para operacéio em batelada (Khare € Joshi, 1990)

1M.2.2.4.1 Técricas analiticas para avaliacio da retencfio gasosa

Uma técnica simples de avaliagiio da retencfio gasosa em reatores de leito
fluidizado trifasico consiste no fechamento simultidneo das vdlvulas de entrada de gés e
liguido (Kato et al, 1983), medindo-se entdo a altura da lama ndo expandida (His).
Conhecendo-se a altura da lama expandida (H), temos:

_ _H-H; H, (1IL.18)
“TTw " m

O uso de tragadores, seja na fase gasosa ou liquida, pode também ser utilizado
para avaliaco de pardmetros hidrodinimicos. A técnica experimental aplica o método
dindmico da distribui¢io dos tempos de residéncia (DTR) da fase no reator, seguindo-se
uma avaliacfio da resposta na saida do sistema em fungfio de um estimulo na entrada. O
tragador selecionado para uma fase nfio deve estar sujeito as seguintes condiges: ser
solivel nas ouiras fases presentes, alterar a hidrodindmica do reator, ser adsorvido nem
absorvido pelo sélido. A injecdio do tragador pode ser na forma de pulso, degrau

positivo ou negativo de concentragdo entre outras.
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Seja x(t) e y(t) as curvas respostas normalizadas do estimulo com tragador na
entrada e saida do reator, respectivamente:
fx(tyde =1 (II1.19)
[
[y(t)dr =1 (I11.20)
4
A DTR do sistema sera dada pela integral de convolugéo:
' (Im.21)
y(t)= IE(t)x(u)du
[4
Escrevendo as Equagtes [11.19 e I11.20 no dominio de Laplace
X(s)= [x(t)exp(- st)at (IM.22)
[/
¥(s)= [y(e)expl-st)at (IIL.23)
4
a integral de convolugdo sera:
¥(s)= G{s)* X(s) (L.24)

em que G(s) é a transformada de Laplace da fungfio distribnigdo dos tempos de
residéncia, E(t), e representa a fungdo de transferéncia do sistema material.

Assim, para escoamentos simples, é possivel determinar E(t) ou G(s).
Comparando-se as curvas respostas experimentais, da entrada e saida do reator, com
aquelas obtidas a partir de um modelo matematico para o escoamento, é possivel

determinar os pardmetros relacionados aoc modelo.

O modelo formulado para a fase gasosa do reator de leito fluidizado trifasico

continuo, em estudo, descrito no Capitulo II, inclusive com as modificagGes necessdrias
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para a execugfio do experimento dindmico, considera que ¢ volume gasoso total Vg
dentro do reator esta distribuido em duas zonas, representadas por um reator tubular de
volume Vg1, conectado em série com um reator tipo tanque com volume Vg (c€u

gasoso), de acordo com a Figura II1.4, onde

Vor =a¥g 125

Ve, =(I—a)V; II1.26

&g = _as .27
vV, +aV;

Figura I11.4: Modelo dinimico para a fase gasosa.

O pardmetro o representa a fracdo do volume gasoso total presente na zona de
elevada concentragfio de solidos (lama).

Tendo em vista a modelagem do reaior, representado pelo sistema de duas
zonas, sio estabelecidas as seguintes consideragdes:
- no reator de volume Vg o gas escoa através da fase liquida (ou lama) segundo um
modelo com dispersfio no qual a difuséo € sobreposta ao fluxo empistonado;
- no reator tipo tanque de volume Vg, isto €, o céu gasoso, a mistura ¢ considerada
perfeita, seguindo o comportamento de um reator do tipo CSTR;
- nfio sera considerada a dispersdo radial no reator de volumeVe:;

- a press8o hidrostatica nfio varia ao longo do reator de volume Vg
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Com base nestas consideragdes efetua-se¢ um balango de massa para o

componente tracador nas duas zonas. Para o reator de volume V¢!

(%) _r2oak
& ., fezt oz 1128

¢ para o reator de volume Vgg:

V.I—-a)dC
_G(“Q““'_)T: =C,, —Cs 111.29
G

com as seguintes condi¢des de contorno:

_ ac

#(C,-C, . )+ Ez[ﬁj =0 1I1.30
Z=0*

Yo (1_g)%s - _f‘i[ﬁj .31

0, a @ \aZ),, '

Definindo os seguintes pardmetros adimensionais

I'= Cz = i 5 = —
CZ—»G 9 L
C . .32
= M =2
CZ—)G EZ

sendo 2M o miimero de Peclet axial. As EquagGes II1.28, II.29, IM.30 e IIL31
adimensionalizadas para ambos os reatores sdo:

or _ 1 #&r ar

or 2M 0F  oF 1133
dr’ ,

(f—a)T=F"f 11134

T
I (ar

SECARENE mss

(-a)il -1 (or I11.36
I AC .
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A solugdo do sistema de equagdes no dominio de Laplace ros permite obter a

fungfio de transferéncia do sistema referenciada & fase gasosa (equagéo 111.37).

Cs 2 M(I-
019)-C pesli-p) oy
e (-akolt+p)-G-pe)+ 1+ pY - (- pF e

onde

T = é II1.38

u
=1+ 23 o 1139
al
M= ;72 TIL40

sendo o« ¢ M os pardmetros do modelo a serem otimizados, permitindo assim a

determinacéo da retengfio gasosa e o niimero de Peclet axial.

IM.2.2.5. Nivel de mistura na fase liguida

A avaliagdo do nivel de mistura na fase liquida do reator continuo de leito
fluidizado trifisico poderia ser feita também através da técnica estimulo-resposta,
utilizando um tragador cujo comportamento seria descrito pelo modelo da dispersdo
axial transiente. No entanto, devido & baixissima velocidade superficial desta fase, o

método torna-se impreciso, envolvendo um tempo de resposta muito grande.

Existem na literatura numerosas correlagdes utilizadas para a quantificagéo do
coeficiente de disperso axial da fase liquida(Er) sob operagio continua. Normalmente,
Er depende da velocidade superficial do gds e do liquido, tamanho das particulas,
viscosidade da lama e diimetro do reator.

Referente a dispersfio axial, as seguintes correlagbes foram propostas para
aplicaco em colunas de borbulhamento:
Kato (1972), propds,
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F ?" T 7
Pey =13 ————=- Fr =7¢
{ 1+ 8Fr 0,85 /’ng ([II'41)
u.d
Pe, ="¢ %ﬂ (11.42)
sendo recomendadas para as seguintes faixas de aplicagfio:
0,02<u6<0,30 m s; 0< <0,022 m s°;
48<Cs<202 Kg m” — lama ; 63<ds177 pm;
0,066<dr<0,214 m; 2,01< L 4,05
Deckwer (1981), indicou
Peﬂ = 2,83Fr'"'3‘ (IH43)

11.2.2.6. Nivel de mistura na fase solida

A distribuicio axial de solidos em reator trifisico de leito movel esta
relacionada com o modo de operagdo, dependendo portanto das varidveis operacionais.
Para o reator continuo de leito fluidizado podemos utilizar as correlagdes abaixo.

Segundo Kato (1972), tem-se

I13Fr'\I1+0,009 Re; Fr'™*
= ( > ) onde Re, = u,a%
L

Peg 1+ 8F+"®

(1I1.44)

para as seguintes faixas de aplicacéio:
0,02<u6<0,30 m s™'; 01;.<0,022 m s}
48<Cs<202 Kg m™ ~ lama ; 63<ds177 pum;
0,066<dg<0,214 m; 2,01< I, <4,05
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Smith e Riither (1985) propuseram,

6\ 01
;:; ] +0,019RC?§1 (}I[.45)

G

Peg = 9,6[

NL3.RESULTADOS EXPERIMENTAIS E DISCUSSAO

A anélise hidrodinAmica do sistema trifisico, operando em leito fluidizado,
tendo em vista sua aplicagfio no processo catalitico da oxidagéio da lignina, recorreu a
aplicacio dos métodos descritos anteriormente, envolvendo experimentos ou
correlagles que resultaram na quantificagio de pardmetros representativos do fenémeno
hidrodindmico. Assim, foi possivel a caracterizagéio fisico-quimica da mistura trifésica e

a identificacfo do regime de escoamento da operagio.

Na sequéncia, os resultados obtidos sfo apresentados, dando origem a
caracterizagdo do meio reacional e quantificaciio dos pardmetros hidrodindmicos.
PrevisSes sdo estabelecidas através da aplicagio de modelos que descrevem o

comportamento fisico do processo.

As caracteristicas da lama no reator de leito fluidizado trifésico sfo
apresentadas na Tabela II.2. A viscosidade, a densidade ¢ a tensfio superficial da
solugdo alcalina de lignina foram avaliadas segundo a técnica descrita no item I1.2.4. As
caracteristicas da fase sélida foram fornecidas pelo fabricante ¢ sua retencfio no reator
determinada pela Equagfio I11.7. A densidade da lama foi determinada pela equagéio 111.8
e a viscosidade pelas correlagdes da Tabela IT1.1.

A avaliagiio do regime de escoamento foi baseada nas condigfes mais
drasticas de operagio do reator, ou seja, vazio de gis de 1,5m’/h,
correspondendo a uma velocidade superficial, bascada no tubo vazio, de
0,03m/s. Através do diagrama de Deckwer, apresentado na Figura III.2,
localiza-se, conforme indicado, um regime de escoamento inteiramente na

regiio homogénea.
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Tabela III.2: Caracteristicas do meio reacional

Soluto: lignina

Solvente: NaOH 2N

Solugdo: 60 Kg/m’®
Viscosidade(wy): 1,24x10° Pa.s
Densidade(py): 1,07x10° Kg/m’
Tensfo superficial(c): 30,56 mN/m

FASE LIQUIDA

Suporte: y-alumina

Granulometria: 400-500pm.

Densidade real(ps): 2,4x10°Kg/m’

Densidade aparente(p,): 7,84x10°Kg/m’

Area superficial(BET):3,65x10° m*/Kg

Porosidade da particula(ep):0,59

Tortuosidade(t):7,5

Retengdo de sélidos(e):0,04

Catalisador: 3%Pd-y-alumina

Densidade aparente cat.: 8,63x10* Kg/m®

Teor de sélidos: 3%(fluido Newioniano)

Densidade(pi):1,064x10°Kg/m’ (eq.I1.8)

Viscosidade (Jus):1,35x10Pa.s(Einstein)
1,37x107°Pa.s(Thomas)

FASE SOLIDA

LAMA

No processo de oxidacdo catalitica da lignina operou-se o reator com o
catalisador de palddio na granulometria de 400um a 500um (Tabela IIL.2).
Considerando-se o didmetro da maior particula utilizada ¢ vaziio da fase gasosa de
1,0m*/h, correspondendo a uma velocidade superficial do gas de 0,02my/s, baseada no
tubo vazio, e as demais caracteristicas do sistema listadas na Tabela II1.2, obtemos um
valor de 0,07m/s para a velocidade final de decantagdo do sélido (Equagdo III.3),
resultando numa concentragido maxima (Equagéo I11.2) de 70g/L para o catalisador. Este
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valor esta muito abaixo do praticado na reacfio, isto €, 30g/L, garantindo-se portanto,
que o catalisador esta completamente suspenso nas condigfes de reagdo.

A retencfio da fase gasosa no reator de leito fluidizado trifisico foi determinada
mnicialmente pela técnica do fechamento simultidneo das valvulas que isolam o leito de
lama no reator, fazendo-se uso da Equacio IT1.18. Os resultados apresentados na Tabela
TI1.3 foram obtidos a partir de uma média de trés medidas, e foram utilizados também,
como pardmetros de inicializacfio na etapa de otimizac3o dos pardmetros do modelo

dindmico do escoamento da fase gasosa, descrito a seguir.

Tabela II1.3.: Retengdo da fase gasosa em fungdo da vazio
do gés e liquido na auséncia de catalisador (Método fisico)

VAZAO DO VAZAO DO RETENCAO
—CAS@'/) | LIQUIDOG/E) | DO GASGe)

0 0,0221

0.5 0,005 0,0237
0,010 0,0251

0.020 0,0310

0 0,0472

10 0,005 0,0452
0,010 0,0475

0,020 0,0442

0 0,1031

1,5 0,005 0,0932
0.010 0.0876

0,020 0,0723

A aplicagéio do método dindmico & fase gasosa deu-se através da perturbacio do
sistema na forma de um degrau negativo de concentragio, utilizando-se para tal o gas
metano como tragador. A seleciio do tragador deu-se em funcio da sva baixissima
solubilidade na fase liquida (H=4,49x10* atm/fracio molar), procurando-se assim,
excluir experimentalmente os termos representativos das transferéncias de massa gas-

Hquido e liquido-s6lido, como foi considerado na Equacéo I11.28.
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A estimacdo dos dois pardmetros representativos da retengSio e da dispersio
axial da fase gasosa, com escoamento no sistema de leito fluidizado trifésico, recorreu &
confrontagdo das previsbes obtidas via funcio de transferéncia do sistema, expressa na
equacdo II.37, com os resultados experimentais provenientes dos experimentos
dindmicos da DTR aplicados para a fase gasosa. Adotou-se como critério, a
minimiza¢io da fungdo objetivo Fop (Foap=2[X™ - xZPF; i=1, 1024), expressa em
fungfo das concentragdes “x”, utilizando-se para tal fim uma subrotina de otimizacio
(Box) de busca sequencial. Como parimetros de inicializacdo do procedimento de
otimizagéio, foram introduzidos valores de coeficientes de dispersdo axial de um
reator semelhante (ZahradniK, e Fialova, 1996), operando nas mesmas condi¢fes.
Para a retengiio gasosa utilizamos os dados listados na Tabela IIL.3. Os resultados
dinAmicos experimentais foram obtidos a partir da média de trés medidas para cada
curva de entrada e saida. Na Figura IIL.5 ¢ apresentado um resultado tipico onde estéo
confrontados os valores previstos pelo modelo representados pela curva otimizada para
o experimento com vazio de gés de 0,5m’/h operando em regime batelada para a fase
liquida, na presenca de s6lidos (3% em peso).

Nas Tabelas II1.4, II1.5 e III.6 apresentamos os resultados experimentais dos
momentos de primeira ordem (u,), estimados através das areas compreendidas entre as
curvas normalizadas dos sinais de entrada e saida, correspondendo ao tempo de retengio
do gés no reator; valores otimizados para a retengiio gasosa e o niimero de Peclet axial
em fungdo das vazdes da fase liquida e gasosa, ¢ presenga de sélidos. De acordo com as
tabelas apresentadas, podemos observar que os valores das retengdes gasosas e dos
pimeros de Peclet axiais ndo variam significativamente com a vazdo da fase liquida,
excetuando os valores de Peg para vaziio do gas del,0nr’/h na presenga de sdlidos.

A partir dos valores médios dos dois pardmetros foi possivel proceder uma
avaliacdo das influéncias das velocidades superficiais da fase gasosa e da presenca de
sélido particulado no sistema. De acordo com a Figura II1.6, para uma vaziio de gas de
0,50 m’/h (ug =0,010 m/s) observamos que os valores sio praticamente coincidentes.

Para uma vazio de gas de 1,00 m*/h (ug=0,02 m/s), no entanto, ocotre um awmento no
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Figura IT1.5: Perfil dindmico de concentracfio na fase gasosa do escoamento em
leito fluidizado trifasico. Operagfio em sistema fechado para a fase liquida e vazio de
gés de 0,50m’/h, com a presenca de slidos (3% y-alumina).

numero de Peclet, significando uma redugfio no nivel de mistura. Este fato pode ser
atribuido a uma maior estabilidade da emulsfio nesta vazio de gas com a presenca da
fase s6lida, verificando-se ainda, de acordo com a Tabela I11.5, que os valores de Peclet
aumentam com a vazio da fase liquida, o que nfo aconteceu com o0s outros
experimentos sem a presenga do suporte catalitico. N&o foi verificado, no entanto,
nenhuma alterac@o significativa devido a presenca de sdlidos cataliticos em vazies mais
baixas. As experiéncias na auséncia de sélido, representadas pelo modelo proposto,
mostraram que os valores do numero de Peclet diminuiram com o aumento da
velocidade superficial da fase gasosa, mas em nenhum caso foi afetado significativamente
pela velocidade superficial da fase liquida. De acordo com a Figura 1.6, nfo foram observadas
alterages relevantes no Peg para as vazdes de 1,0m’he 1,5m’/h.
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Tabela II 4: Momento de ordem 1(1;), retencio gasosa(sg),
namero de Peclet (Peg),vazio de gas (Qg) 0,50m’/h.

catalisador| Qr w |ecx10*| Peg
Ch] )
0 107,29 244 | 54,54
néo 5 115,26 2,48 | 54,54
10 | 131,53 2,65 54,54
0 101,90 2,22 | 53,62
sim 5 123,58 2,22 | 53,55
10 128,80 2,22 54,18

Tabela IILI.5: Momento de ordem 1(u;), retencio gasosa(eg),
nimero de Peclet (Peg), vazio de gés (Qg) 1,00m’/h.

catalisador | Qu |fm ggx 10° | Peg
LM )

0 56,64 470 ]3840

nao 5 63,34 490 138,40

1o 5710 | 443 ]3840
- T

0o 158251 401 [3966

sim 5 5538 | 4,80 146,74

10 162,97 4,53 | 52,13

Tabela II1.6: Momento de ordem 1(u,), reiengdo gasosa(eg),

niimero de Peclet (Peg), vazio de gis (Qg) 1,50m’/h.
catalisador | Qo m |sex10*| Pes
{LM)] (s
0 [3532] 982 [3800
n3o 5 14220 973 |38,00
10 | 39,11 ] 9,29 |38,00
20 | 40,32 7,96 |38,00
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Figura 1I1.6: Ntimero de Peclet axial em fungdio da velocidade superficial
da fase gasosa na presenca ¢ na auséncia do solido catalitico.
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Figura II1.7: Retengfio gasosa em funciio da velocidade superficial da fase
gasosa {nv/'s}, com catalisador e sem sélido catalitico (valores médios).

Para a retencéio gasosa observou-se uma variagdo aproximadamente linear com

o aumento da velocidade superficial da fase gasosa. Segundo a literatura (Inga ¢ Morsi,

1999) a presenga de sélidos resulta em uma redugdo da retencéo gasosa, sendo este
efetto mais pronunciado na faixa de concentragfio de até 25% em peso. De acordo com a

Figura IIL.7, observa-se apenas uma pequena redugfio, provavelmente em fungfo da baixa

concentracdo de s6lidos utilizada (3% em peso).



Capitulo I - Avaliac@o Hidrodindmica do reator de leito fluidizado trifdsico continuo

61

O nivel de mistura na fase liquida foi quantificado através das correlagdes de
Kato, equagiio I11.41 e Deckwer, Equacfio II1.43. Para a primeira, considerando uma
velocidade superficial da fase gasosa de 0,02m/s, correspondente a uma vazio de
1,0m’/h, encontra-se um valor para o Numero de Peclet de 0,18. Comparando com o
valor encontrado para fase gasosa, isto €, Peq=46,74 , verificamos que o mesmo
representa apenas 1/250 deste, o que leva muitos pesquisadores a considerar a fase
lignida como tendo o comportamento de um reator do tipo CSTR, quando da sua
modelagem matematica. Para a segunda correlagiio, nas mesmas condicdes

operacionais, encontra-se Pe;=0,72.

Sobre a distribuigdo axial dos sélidos, para o reator operando nas mesmas
condi¢des anteriores, encontra-se Pes=2,80 através da correlagdo de Kato, Equagdo
II1.44, e Pes=2,08, pela correlagiio de Smith e Riither, Equagdio I1.45. Ambos os
resultados indicam que o catalisador esta bem distribuido ao longo do reator.

I11.4 CONCLUSOES

O reator de leito fluidizado trifdsico construido com a finalidadede produzir
aldeidos arométicos, em regime continuo, apresenta como resultado da andlise
hidrodindmica um regime de borbulbamento homogéneo, nas condigbes de reagdo. A
fase gasosa possui comportamento hidrodindmico mais proximo daquele representado
por um fluxo do tipo empistonado, enquanto a fase liquida apresenta-se com razoavel
grau de mistura, aproximando-se mais do comportamento de um reator tipo tanque de
mistura perfeita. A fase solida apresenta-s¢ bem distribuida dentro do reator, indicando
excelente nivel de utilizag8o do catalisador.

Os resultados apresentados mostram que o modelo dindmico adotado para a
fase gasosa do reator de leito fluidizado trifasico, onde o gds esta distribuido em duas
zonas representadas por um reator tubular com dispersfio axial e wn reator tipo tanque
com mistura perfeita, representa adequadamente o comportamento hidrodinAmico da
fase. Este modelo, juntamente com a té€cnica experimental da distribuigdo dos tempos de
residéncia foi capaz de estimar com seguranga os pardmetros de escoamento da fase. Os
valores obtidos para a retencéo gasosa (0,022 a 0,0929) ¢ namero de Peclet (38,00 a

54,54) estdo compativeis com os publicados na literatura, assim como seus
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comportamentos, ou seja, aumento da retengfio gasosa com a velocidade superficial do
gas e a consequente reducio do nimero de Peclet. Finalmente constata-se também que a
exclusfio dos termos referentes 4 transferéncia de massa no balango material do tragador
na fase, ndo compromete os resultados, desde que este tenha valores de solubilidade
muito baixos nas condi¢Ses experimentais adotadas.
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CAPITULO IV
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IV.1. INTRODUCAO

Os reatores polifasicos, dentre estes os reatores de leito de lama e de leito fluidizado
trifasicos, operando em regime batelada, semi-batelada ou continuo, sfio wtilizados em
muitos processos industriais, notadamente em hidrogenaces ¢ oxidacSes cataliticas e
aplicagdes biotecnologicas. Nestas operagles, as transferéncias de massa gas-liguido, ¢
liquido sélido, principalmente, representamn as maiores resisténcias & absorgio e/ou
adsorcdo dos reagentes. Dentre os fatores que controlam o fendmeno da transferéncia de
massa, o coeficiente de transferéncia de massa, a area mterfacial e a retengiio gasosa, séo
determinados em grande parte, segundo o tipo de reator utilizado. No 4mbito das fronteiras
praticas, estes fatores podem ter seus valores variados apenas dentro de certos limites,
através de varia¢Oes introduzidas sobre os fluxos de alimentacfio, geometria do reator ou
nivel de turbuléncia. A transferéncia de massa, especificamente, pode ser melhorada pelo
aumento da concentragic do reagente a ser absorvido, que pode significar aumento da sua

presséio parcial ou da presséo total do reator (Oyevaar ¢ Westerterp,1989).

IV.2 MODELOS PARA TRANSFERENCIA DE MASSA

Os efeitos de transferéncia de massa em processos trifisicos gas-liquido-sdlido
incorrem, principalmente para um componente gasoso, nas etapas de transferéncia no gas,

no liquido em contato com o gas ¢ no liquido em contato com o solido.
IV.2.1. MODELO DO FILME DUPL.O DE WHITMAN (1923)

Whitman (Bird et alli, 1960) adotou o modelo do filme duplo supondo a existéncia
de um filme de espessura § , préximo a interface, com caracteristicas proprias, no qual a
transferéncia de massa ocorre apenas por difusdo. O coeficiente de transferéncia de massa €

entdo dado por:
k,="% 5, Iv.n

Exceto para particulas e bolhas muito pequenas (dy < 1 mm), com uma superficie

“rigida”, este modelo nfio é muito realistico.
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Considerando a Figura IV.1, representa-se esquematicamente a transferéncia de

massa gas-liquido-s6lido em um reator trifasico de leito fluidizado ou de leito de lama.

Figura I'V.1.-Transferéncia de massa gés-liquido-solido em reatores catalfticos trifasicos.

Para que a reagio catalitica ocorra, o reagente presente na fase gasosa deve se
transferir através de trés filmes: pelo lado do gds e do liquido, na interface gas-liquido e no
filme liquido proximo & superficie do catalisador. Para grios cataliticos porosos de
tamanhos reduzidos, caso dos sistemas com leito de lama, ndio sfio considerados efeitos

difusivos para dentro do gréo catalitico.

Os fluxos massicos j de um componente gasoso através dos trés filmes serdio dados

por:

Jo =ks{p-p) (v.2)
i=k(C,-C) (IV.3)
Js = kg (CL _Cs,s) (Iv.4)

nas quais p € p; séo as pressdes parciais do soluto gasoso no seio do gas e na interface gas-

lquido, Cy; e Cp sfo as concentracSes do gés na interface em equilibrio com p; e aquela no
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seio de liquido, e Cs ¢ € a concentragio do gés na superficie externa do catalisador.

Uma vez alcangado o regime pseudo-estacionario , tem-se:
J= kG(p—.p:‘)=kL(CL,i _CL)=kS(CL _CS.s) 1v.5)

Assumindo a existéncia do equilibrio na interface gds-liquido temos, segundo a
Lei de Henry:

p; =HC, (IV.6)

Na equagdo IV.5 os valores de p; e Cp; nfio sfo acessiveis experimentalmente, o
que conduz a obten¢o de uma expressio para j em termos mensuraveis. Da Equaggio V.5 obtém-

s¢t

J =kG(P_P‘)= kL(C;._CL) .7

Nesta equagho as forgas motrizes estfio baseadas em valores hipotéticos p’ e Cr' que n#o
existem efetivamente no reator, mas que representam respectivamente as concentragbes do
soluto na fase gasosa e liquida em equilibrio termodindmico com Cp e Cg. A partir das

Equacgdes IV.6 e IV.7 obtém-se
2 _c
. |
j=H Iv.8)
+ _
Hk, &k

Desta equaciio ¢ possivel definir os coeficientes globais de transferéncia de massa gis-
liquido, ou Kar.:

-1
Ko =ki'+ ("‘%{) =k +(kH)' av.g)
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Se o soluto gasoso for pouco soluvel no liquido, como € o caso do oxigénio, o
valor da constante H ¢ elevado ¢ o produto kgH ¢ mais significativo que ki, indicando que a
resisténcia a transferéncia de massa no lado do liquido € superior aquela do lado do gés.

Consequentemente, pi= p, Cri= Cr e Kr ~ k.
IV.2.2. MODELOS DA RENOVACAO/PENETRACAO DA INTERFACE

Deckwer et al. (1993), a partir de resultados experimentais, concluiram que o
coeficiente de transferéncia de massa k;, era na maioria das vezes proporcional a raiz
quadrada da difusividade, aproximando-se mais dos modelos da renovagéo ou penetracio
da interface.

kL o .DE’S (Ivl(])

De acordo coma Figura IV.2, nestes modelos, os elementos de fluido séo
assumidos serem transportados para a interface pela turbuléncia, sofrendo um processo nfo
estacionario de troca de massa por algum tempo com a oufra fase, e transportado de volta

para o seio do liquido.

O tempo de residéncia na interface pode ser umiforme ou sujeito a uma certa
distribuigéo

A taxa volumétrica de absor¢io em reatores trifisicos depende nfo sé dos
coeficientes de transferéncia de massa e distribuicdo local das forcas motrizes, mas também
da 4rea interfacial disponivel. Normalmente, estes pardmetros ndo estdo dissociados, mas
expressos como o0 produto (kia, Kga), resultando no coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa. A 4rea interfacial especifica pode ser expressa de duas maneiras:

=4 =4
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Figura IV.2.- Transferéncias de massa segundo o modelo
da renovacio da interface

nas quais, A ¢ a drea interfacial, Vr o volume da suspensfio ou lama e Vi o volume de

liquido ou lama nfo expandida, de modo que tem-se:

ka=¢ka (IV.12)

IV.3. TECNICAS EXPERIMENTAIS

A obtenglio dos pardmetros inerentes & transferéncia de massa se baseiam em
medidas de concentracio de tragadores, que permitam o balango de massa para uma ou
mais fases envolvidas. A seleclio do tracador é uma questiio de conveniéncia em relagio a
técnica analitica. Assim, o oxigénio tem sido muito wtilizado como gas tragador em fungdo
da disponibilidade de eletrodos capazes de medir concentragcOes na fase liquida, embora
alguns sejam restritos 4 operagtes em baixa press#o.

Bascado na presenga ou auséncia de reaciio quimica do componente a ser
difundido para a outra fase, tem-se métodos fisicos e quimicos. Os métodos fisicos sfo

limitados & determinagio dos coeficientes volumétricos de transferéncia de massa (kea e
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kia), enquanto que os métodos quimicos podem ser usados tanto para a determinacio
destes parfmetros como também para dreas interfaciais. Como os métodos quimicos
geralmente resultam em modificagdes fisico-quimicas do meio, os métodos fisicos sio mais
indicados, principalmente os dinidmicos, pois requerem menos tempo e esforgo

experimental.

IV.3.1. METODO DINAMICO DA ABSORCAOQ FiSICA

O principio deste método € a absorgio fisica de um soluto gasoso pela fase liquida.
A metodologia utilizada € semelhante aquela adotada na determinagfio da retenciio gasosa
(eg) do reator (Capitulo IiI), isto é, avaliagfio da distribuicio dos tempos de residéncia da
fase gasosa, juntamente com o meétodo dos momentos. A diferenca € que, para a retencéio
gasosa utilizamos um tracador nfic absorvivel (CHy4), enquanio que para a determinac&o do
coeficiente global de transferéncia de massa o tragador precisa ser absorvido pela fase
liquida, como o CO, por exemplo. Assim, no balango material para o tragador estariam

presentes os termos relativos 3 transferéncia de massa.

IV.4. CORRELACOES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERENCIA DE
MASSA EM REATORES DE LEITO FLUIDIZADO TRIFASICO CONTINUO

As principais correlacdes citadas na literatura para estimagfo dos coeficientes de
transferéncia de massa gas-liquido e liguido solido, sdo descritas a seguir, e serfio utilizadas
nc modelo matematico representativo do reator construido para produgio de aldeidos

aromaticos em regime continuo.

IV.4.1 CORRELACOES PARA TRANSFERENCIA DE MASSA GAS-LIQUIDO

IV.4.1.1 Correlacies referentes a fase liquida

Akita et al.(1973) propds a seguinte correlagfio para o coeficiente de transferéncia

de massa de um componente gasoso na fase liquida:
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0,5 0,62 0,31
k,ady =06[ uy } (gdip;,] [gdipi] i av.13)
’ G
D, Pl Gy Hi

ou em termos de nimeros adimensionais,

Sh=0,655¢% Bo"*Ga®*' ¢l (IIL.14)

Esta correlagdo foi obtida a partir de resultados experimentais de sistemas gas-liquido (ar,
0,, CO,, He / 4gua, glicol, metanol e misturas). Considera a influéncia do didmetro do

reator assim como a velocidade do gés, mas ndo leva em conta a densidade desta fase.

A correlagBo de Hikita et alli.(1981) para o coeficiente de transferéncia de massa

gas-liquido, se expressa como:

176 4 01,2498 0,243 =0,604
kLauG - ]4 gf(uGﬂL ] ( AuLg J [E‘_G_] [ uL ] 15
g o, PLO'E Ug p.D; (v.13)

com f =1 para ndo eletrolitos (4gua, butanol, metanol, solugdo de agiicar) e funcdo da

forca ibnica para eletr6litos.

A correlagio proposta por Oztitrk et alli. (1987) é assim expressa:

05 8,33 0.62 0,04
D, P, O H; \/ gd; Pr .

ou em termos de mimeros adimensionais,

0.5 _0.37 008 033 004, 068 v
kyaoc D" p;7 1,67 pg UG 18)
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Wilkinson et al.(1990) propds a seguinte correlagfio, que relaciona o coeficiente de
transferéncia de massa gés-liquido a pressdes diferentes:

(ka), [(Ee)pm }
av.19)

(kLa)pm ) (86)961

As correlagbes de Akita e Hikita descrevem os dados experimentais com erros
entre 25% e 37% (Deckwer et al., 1993). A correlagio de Uztiirk, considera a relagio entre
a superficie ¢ o difmetro médio da bolha dg, € nfio o diametro do reator. Como observou
Schumpe et al.(1987), o didmetro do reator tem pouca influéncia sobre kia, enquanto o
valor de dg € assumido como 0,003 m, recomendado por vérios autores (Deckwer et al.,
1993). Esta correlagéio descreve dados experimentais para muitos sistemas gas-liquido com
um erro de aproximadamente 13%. No entanto , s¢ considera o efeito da densidade do gds a
pressio atmosférica. Neste aspecto, a correlagio de Wilkinson pode ser utilizada para

corrigir o efeito da pressfo.

IV.4.1.2 Correlacoes referentes a fase gasosa

Na maioria dos casos a resisténcia a transferéncia de massa referente ao gas pode
ser desprezada, mas, quando a solubilidade do gés ¢ muito alta (clorago de aromaticos) ou
a concentragfo do gds € muito baixa, esta resisténcia pode ser significativa. Quando da
presenca de particulas suspensas no liquido, em sistemas trifésicos, espera-se pouco desvio
das correlagbes desenvolvidas para sistemas gas-liquido. Sharma et al.(1968) foram os
primeiros a medir kea em colunas de borbulhamento trifasicas. Verificaram que kga
aumentava com a velocidade superficial do gds e decrescia com o aumento da concentragfio
de sélidos. Sada et al.(1985) estudando a absorciio de CO, em solugfio de hidréxido de
sodio com particulas de hidréxido de célcio nfio confirrnaram o efeito da concentragio de

solidos, e propuseram a seguinte correlacio:

ka = 4900u3” (v.20)
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na qual u € em [m/s] e ka’ em [mol/Mpa m’ s].

IV.4.2 CORRELACOES PARA TRANSFERENCIA DE MASSA LIQUIDO-
SOLIDO EM REATORES DE LEITO FLUIDIZADO TRIFASICO
CONTINUO

A maioria das correlagbes existentes na literatura para estimar valores de
coeficientes de transferéncia de massa liquido-solido estdo baseadas na teoria da
turbuléncia isotrépica de Kolmogoroff. As observa¢des experimentais para estimagéo dos

coeficientes de transferéncia de massa liquido-sdlido mais relevantes séo:

-0 coeficiente de transferéncia de massa liquido sélido ks aumenta com a
velocidade superficial do gés até certo valor, ficando ent3c constante (Singer e Deckwer,
1981);

-0 aumento do didmetro da coluna pode também afetar ks uma vez que o mesmo
pode estar relacionado com a turbuléncia (Pangarkar, 1991), estando relacionados como

ks o dg™* av.21)

-kg diminui com o aumento da viscosidade da fase liquida; a difusividade também
afeta ks segundo a relaciio:

ks < D™ 08<m<1,0 (Iv.22)

de acordo com a teoria do filme ou da penetracdo (Pangarkar, 1991).
As pricipais correlagGes citadas na literatura sio:

-Kawamura et alli. (1966),

£ \0.208 (IV.23)
Sh= 0,72( “"; s ] S’
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~-Sano et alli (1974),

Sh = ¢[2 + S (gdg )%’] na qual ¢ ¢ o fator de superficie de Carmann. (Iv.24)

-Sanger e Deckwer (1981),
Sh=2+0,5455¢/ (e} 9,264 (Iv.25)
na qual,
kedp Hy %%
Sh = s Sc=—tL: Re=5"3d{p, / u; .
L p.Dy

Na Figura IV.3, sio comparadas estas correlagfes para kg , onde pode-se verificar

uma boa concordéncia entre elas.
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Figura IV 3- Correlacges para o coeficiente de transferéncia de

massa liquido-sélido (ks) para reatores de leito fluidizado trifasico
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IV.5. CORRELACOES CITADAS NA LITERATURA PARA TRANSFERENCIA
DE MASSA EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE
AGITADOS

Os reatores de leito de lama mecanicamente agitados, operando com a fase liquida
(lama) em batelada e a fase gasosa em regime continuo, ou simplesmente alimentada, para
compensar seu consumo pela reaglo, tem sido utilizado em muitos processos industriais,
tais como hidrogenag3es de 6leos, fermentagGes aerdbicas, etc.. Em escala de laboratério,
sua aplicacio na é4rea da engenharia das reagdes quimicas € bastante difundida,
principalmente na area referente ao estudo cinético das reagBes trifasicas cataliticas. Neste
caso busca-se, principalmente, operar o processo em condigdes que permitam identificar os
parametros representativos da cinética quimica, procurando-se exciuir experimentaimente,
sempre que possivel, efeitos ligados 4 transferéncia de massa e calor, visando um regime

cinético quimico para a reagio.

No estudo cinético da reagfio de oxidacio timida catalitica da lignina, o reator
utilizado, descrito no item I1.2.3.2, operou em regime de batelada alimentada para a fase
gasosa, com a aeragiio ocorrendo principalmente na superficie da fase liquida. Neste
processo, o conhecimento dos coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido séo

fundamentais na avaliagio da sua importéncia relativa 4 velocidade intrinseca de reagéo.

Os valores do coeficiente voluméirico de transferéncia de massa kya, nos reatores
de leito de lama mecanicamente agitados, dependem das propriedades do liquido, tais como
densidade, viscosidade, tensdio superficial, etc., da concentragio e propriedades fisicas da
fase sélida, como densidade ¢ didmetro das particulas, assim como da poténcia transferida
pelo agitador por unidade de volume de lama (Schlilter e Deckwer. 1992). Este uitimo
fator esta intimamente ligado & retencfio gasosa, que definird o volume de gis presente na

fase liquida, na forma de bdlhas, disponibilizado para ser transferido para o seio do liquido.

As principais correlagdes citadas na literatura, para estimagio dos coeficientes de
transferéncia d¢ massa gas-liquido e liquido-s6lido em reatores de leito de lama, sfo
descritas a seguir, ¢ serdo utilizadas para estimagiio dos pardmetros do modelo matematico
representativo do reator de leito de lama mecanicamente agitado, utilizado na avaliacfio

cinética da oxidagio timida catalitica da lignina visando a producéo de aldeidos aromaticos.
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IV.5.1 CORRELACOES PARA TRANSFERENCIA DE MASSA GAS-LIQUIDO
EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE AGITADOS

As correlagGes para quantificagdo dos pardmetros de transferéncia de massa gas-
liguido em reatores de leito de lama referem-se, principalmente, a sistemas onde hd um
fluxo de gas continuo no reator. A correlacfio mais relevante, obtida a partir de um reator
mecanicamente agitado com aeragfio ocorrendo na superficie do liquido, foi desenvolvida
por Albal et al {1983). Esta correlag@o se expressa como:

2.5 3 0,67 2 13 1,29
hod, _ g gixrg K| (4R | P IV 26)
D oD y7; Tl

ou em termos de nimeros adimensionais

_ -3 Q0.5 D067 [37,1.29
Sh = 1,41x107 Sc°° RS We av.27)

IV.5.2 CORRELACOES PARA TRANSFERENCIA DE MASSA LIQUIDO-SOLIDO
EM REATORES DE LEITO DE LAMA MECANICAMENTE AGITADOS

A previsio dos valores dos coeficientes de transferéncia de massa liquido-solido,
em reatores de leito de lama mecanicamente agitados, estd baseada na teoria da turbuléncia
isotr6pica de Kolmogoroff. Segundo a teoria, a velocidade relativa entre as particulas e o
liquido determinard em que extensdo a convecgdo aumentara 0 nimero de Sherwood acima
das condigdes de estagnagio da fase liquida, isto €, acima de 2. Como os reatores com leito
de lama utilizam particulas de tamanho reduzido, isto ¢, sempre abaixo de 100um, elas
tendem a se movimentar juntamente com o liquido. Nos reatores mecanicamente agitados,
esta velocidade relativa dependera do projeio e da velocidade do agitador, expressa em
termos da energia dissipada, na qual o mimero de Reynolds ¢ definido. A energia dissipada
pelo agitador (o, erg/s.g), por unidade de massa de liquido, € expressa como:
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_ Npp'D’
T Tw, (IV.28)

na qual Np, pr, n,D e W representam respectivamente o nimero de poténcia, massa
especifica do Hquido [g/cm’], néimero de rotagdes do agitador [rps], difmetro do agitador
[cm] e massa de liquido na lama {g].

Valores para o coeficiente de transferéncia de massa ke podem ser obtidos a partir
da Figura IV.4 (Smith), onde esta plotado Sh/Sc'” em fungéo de Re, este expresso como:

4 4

od? Y od? Y
Re=[ S] para £>d, e Re={ S} para &<dg (IV.28)

3
1'4 V3

Y
onde ¢&= (—-J e v ¢ a viscosidade cinemdtica (cm?/s)
c

Figura IV.4 — Correlagfo (Smith, 1981) para o coeficiente de transferéncia de massa
liquido-sélido em reator de leito de lama mecanicamente agitado.
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IV.6. RESULTADOS E DISCUSSAQO

Os coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para o reator de leito
fluidizado trifésico continuo foram determinados, através de correlacées, baseando-se nas

seguintes premissas:

- a concentracdo de oxigénio ao longo do reator é uniforme devido 4 sua baixa
solubilidade, 0 que nos leva também a desprezar a resisténcia & sua transferéncia gas-

liquido referente a fase gasosa,

- 0 reator foi operado a uma presséo total de 4bar, nfio sendo portanto necessario a
correciio do coeficiente volumétrico de transferéncia de massa, através da correlagio de
Wilkinson, uma vez que nestas condicdes a retengdo gasosa ndo sofie alteragfes em relagio

aquela obtida 4 pressfio atmosférica, conforme discutimos anteriormente no Capitulo TI1.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa gas-liquido foi determinado
para o oxigénio através da correlagio de Uztiirk, Para a lignina e os aldeidos aromiticos,
dissolvidos na fase liquida, o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa liquido-
s6lido foi obtido pela correlago de Singer e Deckwer. Os resultados encontram-se na
TabelaIV.1.

Tabela IV.1 — Coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para o reator
de leito de leito fluidizado trifasico continuo.

Componente Gas-liquido (s")x10° | Liquido-sélido(s™)x10?
I I
Oxigénio 52,0 4,0
Lignina NA 2,1
Vanilina NA 33,0
Siringaldeido NA 29.0
p-Hidroxibenzaldeido NA 35,0

*NA= nfio aplicavel.
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Para o reator de leito de lama mecanicamente agitado, utilizado na avaliagfo
cinética da oxidagdo catalitica da lignina, e descrito no Capitulo II, os coeficientes
volumétricos de transferéncia de massa foram avaliados considerando-se as seguintes
premissas:

- a aerac8o do meio reacional ocorre na superficie da fase liquida (céu gasoso),
promovida pela turbina superior do agitador;

- a baixa solubilidade do oxigénio aliada & forte agitagio permite a eliminacdo da
resisténcia gas-liquido, referente a fase gasosa;

- a concentra¢do de oxigénio € uniforme e constante na fase gasosa.

Os coeficientes volumétricos de transferéncia de massa gas-liquido e liquido
solido foram obtidos pelas correlactes de Shumpe e Smith respectivamente, e encontram-se
na Tabela IV.2.

Tabela IV.2 — Coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para o reator
de leito de lama mecanicamente agitado.

Componente Gés-liquido (s")x10° | Liquido-sélido(s")x10°
———
Oxigénio 160,0 325,26
Lignina NA 334,00
Vanilina NA 1059,20
Siringaldeido NA 1.017,50
p-Hidroxibenzaldeido NA 1.109,20

*NA= ndo aplicavel.

Os resultados apresentados nas Tabelas IV.1 ¢ IV.2 evidenciam a eficiéncia do

reator de leito de lama mecanicamente agitado em relagiio ao reator de leito fluidizado
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trifasico com relagfio a transferéncia de massa de todos os reagentes em dire¢do ao sélido
catalitico. O efeito da agitacfio mecanica é ainda mais destacado quando se compara os
coeficientes volumétricos de transferéncia de massa liquido-sélido para a lignina ¢ os
aldeidos aromdticos. Para o oxigénio, no entanto, ¢ aumento na taxa de transferéncia de
massa liquido-s6lido € muito mais pronunciado que na taxa de transferéncia de massa gas-
liquido, indicando melhor eficiéncia da aeragdo pelo borbulbamento no reator continuo
comparativamente 4 aeracfio pela superficie no reator mecanicamente agitado.

Seria conveniente portanto, visando maior disponibilidade do agente oxidante para
a reago, que o reator de leito de lama mecanicamente agitado fosse operado com a fase
gasosa em modo continuo. No entanto, para a reagio em estudo isto € invidvel devido a
baixa tensfio superficial do meio reacional, o que resultaria numa formacfio excessiva de
espuma, com arraste de reagentes para fora do reator. No reator de leito fluidizado trifasico
continuo este fato foi contornado pela instalagio de um quebra-espuma na regido de
separacio das fases, o que nfio foi possivel no reator mecanicamente agitado em funcfo das

suas reduzidas dimensoes.
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CAPITULO V
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V.1. INTRODUCAQ

A avaliagfio do processo de oxidag#o catalitica de solugSes alcalinas de lignina do
bagago de cana-de-aglicar envolveu testes de atividade do catalisador de paladio suportado

em y-alumina e avaliagéo cinético operacional do processo reativo.

Como resultado das reagdes do processamento da lignina obteve-se a produgiio de
aldeidos aromadticos, destacando-se a vanilina, o siringaldeido € o p-hidroxibenzaldeido.
Foram observadas oxidacdes subsequentes, que juntamente com a conversdo do reagente

formaram um sistema de reagdes complexas do tipo séric-paralelo.

Em todos os experimentos a lignina, obtida pelo processo Organosolv acido, foi
solubilizada em meio alcalino de hidréxido de sédio 2N, a uma concentragéo de 60g/L.
Esta concentragfic foi selecionada em fungfio das melhores caracteristicas fisico-quimicas
do meio reacional resultante, ressaltando-se a formagfo de espuma controldvel, fator
importante na operagfo em regime continuo, melhores rendimentos em aldeidos (Mathias,
A. L., 1993), e baixos niveis de desativagfio do catalisador , fendmeno observado em outros
sistemas cataliticos na oxidagfio de fendis (Larachi, F. et alli,, 2001). Aplicou-se uma
presséio total de 20bar com pressdes parciais de oxigénio variando entre 2bar e 10bar,
provendo-se condigdes de reagdo nos niveis da composigéo do ar atmosférico, uma vez que
o objetivo final deste trabalho ¢ a producfio de aldeidos em regime continuo, utilizando este

meio oxidante.

As influéncias dos seguintes pardmetros foram consideradas na avaliagio do
processo de oxidagéo da lignina:

- temperatura;

- presséo parcial de oxigénio;

- massa de catalisador;

- granulometria do catalisador.

A solucdio alcalina de lignina foi oxidada também com nitrobenzeno e seus
resultados comparados com aqueles obtidos com a reagdo catalisada, nas mesmas
condigdes. Este processo oxidativo (Mathias, AL., 1993) ¢ utilizado para avaliar a
quantidade méxima de vanilina recuperavel para um dado tipo de lignina. Admite-se, neste
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caso, que a vanilina nfo é oxidada significativamente pelo nitrobenzeno. Com este
procedimento € possivel avaliar o aumento no rendimento do processo devido & presenca

do catalisador de paladio suportado em y-alumina.

V.2. AVALIACAO DO CATALISADOR DE PALADIO
Y.2.1. ATIVIDADE DO CATALISADOR

Tendo em vista a utilizagiio do catalisador de palddio preparado, em reagbes de
oxidacfio imida, empreenderam-se testes de atividade catalitica utilizando a vanilina como
aldeido de referéncia para o processo de oxidagfio da lignina, cuja estrutura polimérica
contém grupos com potenciais para formagdo de aldeidos aromaticos. Para tanto a vanilina
foi solubilizada em uma solugiio de NaOH 2N a uma concentragio de 2,3g/L (15,1mmol/L)
¢ submetida a oxidac8o sob uma pressdo parcial de oxigénio de Sbar, press3o total de 20bar
e temperatura de 393K. Os resultados s&o apresentados na Figura V.1.
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Figura V.1 — Oxidagdo catalitica da vanilina. Granulometria de 90um - 105um.

A reagdo foi considerada como pseudo primeira ordem, uma vez que a presséo

parcial de oxigénio foi mantida constante ao longo do experimento. Os dados experimentais
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foram ajustados por um polindmio de 5* ordem e a constante de velocidade determinada
pelo método das velocidades iniciais, através da derivada do polindmio em t=0. Foram
aplicadas duas granulometrias para o catalisador, isto €, 90pum-105pum e 150pum-200um. Os
valores das constantes de velocidade obtidos de 27,7x10”min" para o primeiro caso, e
29,3x10°min"! para a segunda faixa granulométrica foram utilizados como valores de
inicializac80, na otimizag#o dos pardmetros cinéticos do modelo proposto para a oxidac¢éio

catalitica da lignina.

V.2.2. PRODUTIVIDADE DO PROCESSO CATALITICO

A reagdo de oxidaggio da lignina com nitrobenzeno teve como objetivo quantificar a
lignina utilizada, obtida pelo processo Organosolv acido, com relagfio a produgio de aldeidos
aromaticos, cujos rendimentos podem ser representados pela vanilina. Assim ¢ possivel
quantificar o aumento no rendimento do processo utilizando paladio suportado em y-alumina
como catalisador, relativamente ao processo néo catalitico. Na Figura V.2 (A) apresentamos
o perfil de concentracio de vanilina resultante da oxidagfio da lignina por nitrobenzeno, a
373K, concentragio de lignina de 60g/L em solugéio alcalina de NaOH 2N, pressio parcial de
oxigénio de 0,21bar e pressdo total de 1,0bar. Na figura V.9 (B) a formagéio de vanilina ¢
resultante do processo catalitico, utilizando uma carga de catalisador de paladio de 4% pp.,
granulometria de 90-105um e demais condi¢des idénticas as anteriores.

Os perfis das curvas de formago da vanilina apresentadas nas Figuras V.2(A) e
(B), resultantes da oxidagfio da lignina com nitrobenzeno e pelo processo catalitico,
respeciivamente, mostram que o primeiro processo necessita cerca de 6,5 horas para
alcancar uma concentracio méixima de 7,4 mmol/L, enquanto no processo catalitico, a

concentracio maxima de 6,15 mmol/L ¢ atingida em 2,5 horas.

Considerando a concentragio méxima obtida pelo processo de oxidagiio com
nitrobenzeno, chega-se a um valor de 99,17% para a recuperagio do total de vanilina
possivel de ser convertida a partir da lignina, quando se usa o processo catalitico.
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Figura V.2 — Produgio de vanilina a partir da oxidagdo da lignina com nitrobenzeno (A) e
peio processo catalitico em estudo (B). T=373K, Po,=0,21bar, Pr=1bar.

V.3. INFLUENCIA DAS VARIAVEIS DE PROCESSO SOBRE O
COMPORTAMENTO CINETICO-OPERACIONAL. DA REACAO DE
OXIDACAQ CATALITICA DA LIGNINA

V.3.1.INFLUENCIA DA TEMPERATURA E PRESSAQ SOBRE A DEGRADACAO
DA LIGNINA E FORMACAO DE ALDEIDOS

O processamento da lignina em meio alcalino aquoso, na presenga do catalisador

de palédio/y-alumina, sob a agfio do oxigénio, conduziu 4 despolimerizacdo deste reagente,
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observando-se formagdes significativas de aldeidos. Analises cromatogrificas em fase
gasosa permitiram, através de comparagGes com padrdes analiticos de vanilina,
siringaldeido e p-hidroxibenzaldeido, a identificacio destes compostos nas amostras
retiradas do reator.

O comportamento cinético do processo de oxidagfio Gmida catalitica da lignina,
sob as influéncias da temperatura e pressio parcial de oxigénio sio apresentadas nas

Figuras V.3, V.4 ¢ V.5 para a degradagfio da lignina e formag&o dos aldeidos arom4ticos.

As evolugdes cinéticas da degradagfio catalitica da lignina, apresentadas nas
Figuras V.3(A) e V.3(B), mostram influéncias crescentes da temperatura ¢ da pressdo
parcial de oxigénio sobre a conversfio do reagente até duas horas de reagfio. Nos dois casos
foram identificados duas etapas de rea¢fio sob os efeitos citados e segundo o tempo de
operagdo. Este comportamento foi observade anteriormente (Qinglin, Z e Chuang, K.T.,
1998) na oxidaglio (CWAO) da lixivia negra, proveniente da indistria do papel e celulose,
constituindo um efluente industrial com alto teor de lignina.

Os perfis cinéticos de formagfio dos aldeidos, Figuras V.4 e V.5, resultantes da
conversio da lignina, apresentam os efeitos da temperatura e da concentragdo de oxigénio,

evidenciando reacdes do tipo consecutivas com degradagdes posteriores em 4cidos.

A distribuigsio dos rendimentos em aldeidos denota variacbes em funcéio dos
tempos de operagdo do processo. Em todos os casos, o aumento da concentragio de
oxigénio e/ou temperatura, no processo catalitico, atuam no sentido de antecipar o tempo de
operagdio onde ocorrem as concentracbes maximas dos aldeidos formados. Observa-se
também nas Figuras V.4 e V.5 que o aldeido mais susceptivel & oxidacso subsequente é o
siringaldeido, enquanto o mais estivel é o p-hidroxibenzaldeido. Este comportamento
reativo pode ser explicado com base na estrutura dos mesmos. Considerando a exisiéncia da
hidroxila e do grupo aldeidico, onde ocorre a oxidagéio, 0 composto com maior nimero de
metoxilas substituidas no anel benzénico ¢ o siringaldeido, seguido da wvanilina. O
p-hidroxibenzaldeido nfio possui nenhuma metoxila. Adicionalmente € possivel se
considerar efeitos de interagfio na superficie do catalisador, que podem estar relacionados a
este ultimo composto, o qual deve adsorver menos que os outros aldeidos, estando menos

apto a transformacio catalitica.
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Figura V.3.- Influéncia da temperatura (A) e pressfio parcial de oxigénio (B) sobre a taxa de
degradacio da lignina para uma concentracio de 4% pp. de catalisador e pressio total de 20bar.

V.3.2. INFLUENCIA DA PRESENCA DO CATALISADOR

A influéncia da presenca do catalisador no processo de oxidagiio catalitica da
lignina est4 apresentada na Figura V.6 em termos da cinética da degradagfio da lignina, e na
Figura V.7, segundo a evolugfo cinética de formacio dos aldeidos aromaticos.
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Figura V.4 — Influéncia da temperatura sobre a taxa de formacgfio de vanilina (A),
siringaldeido (B) ¢ p-hidroxibenzaldeido (C) para uma concentracio de catalisador de
4%pp., pressdo parcial de oxigénio de Sbar e pressfo total de 20bar.
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Figura V.5 — Influéncia da pressdo parcial do oxigénio sobre a taxa de formacic de vanilia
(A), siringaldeido (B) e p-hidroxibenzaldeido (C) para uma concentragio de catalisador de
4% pp., temperatura de 393K e pressio total de 20bar.
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A atividade do catalisador pode ser avaliada comparando-se o perfil de degradagio
da lignina obtido no processo com catalisador e aquele resultante do processo ndo
catalitico. Em presenca do catalisador atinge-se cerca de 50% a mais de conversio da
lignina apos 1,5 horas de reagéo.

Os aldeidos produzidos no processo catalitico, a 393K e Sbar de oxigénio, se
apresentam em niveis de rendimento muito superiores quando comparados aqueles obtidos
pelo processo nfo catalitico, até 2,5 horas de operagio (Figura V.7). Concentragdes maximas
de aldeidos de cerca 10mmol/L a 21mmol/L obtidas pelo processo catalitico sfo, em média,
dez vezes superiores aquelas resultante do processo néo catalifico, situadas entre 0,5mmol/L
e 1,5mmol/L. Mostra-se evidente a maior susceptibilidade do siringaldeido a oxidacfio
catalitica subsequente, a partir de 1 hora de reagfio, quando se estabeleceu comparagio na
Figura V.7 (B). De um modo geral confirma-se a possibilidade de despolimerizacdo da
lignina por via oxidativa sem a presen¢a do catalisador. No presente trabalho foram
observadas as duas contribui¢Ses, com e sem catalisador, evidenciando-se o efeito do sistema

Pd/y-alumina sobre a seletividade com aldeidos. Isto devendo ocorrer com agles cataliticas
nas etapas de degradagdio do reagente ¢ oxida¢fio subsequente dos aldeidos.
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Figura V.6 — Influéncia do catalisador na degradacfio da lignina para a temperatura de
393K, pressfo parcial de oxigénio de Sbar, carga de catalisador de 4%pp. ou auséncia deste.
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Figura V.7 - Influéncia do catalisador na formagio da vanilina (A), siringaldeido (B) e
p-hidroxibenzaldeido (C) para a temperatura de 393K, presséio parcial de oxigénio de 5Sbar,
carga de catalisador de 4% pp. ou auséncia deste.
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V.3.2.1. Influéncia da massa de catalisador

A influéneia da massa de catalisador na taxa de degrada¢do da lignina e formagéo
de aldeidos, foi avaliada mediante a variagfo percentual da massa de catalisador por massa
de liquido, entre 1% e 5%. Até 2,5% ndo foram observadas altera¢es significativas nos
perfis de concentragfio da lignina € dos aldeidos. Testes cataliticos envolvendo massas de
catalisador superiores a 4% do mesmo modo ndo produziram resultados significativos. Na
Figura V.8 sfio comparadas as taxas de degradagfio da lignina sem catalisador, e com cargas
de catalisador de 2,5%pp. e 4%pp.. Na Figura V.9 sfio apresentados os perfis de
concentrago dos aldeidos envolvendo cargas de catalisador de 2,5% e 4%.
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Figura V.8 — Influéncia da massa de catalisador na degradacdo da lignina para a
temperatura de 393K, press#o parcial de oxigénio de Sbar.

Observa-se das Figuras V.6 ¢ V.8 que a taxa de degradacio da lignina nfio sofre
alterages relevantes devido a presenca do catalisador, mesmo para uma carga catalitica de
4%pp.. Para cargas cataliticas inferiores observou-se mesmo uma redugéo na taxa de
conversdo da lignina. A formacfo dos aldeidos, Figura V.9, no entanto, atinge niveis mais
elevados com o aumento da concentracio do catalisador. O siringaldeido tem confirmado
seu comportamento, ja observado anteriormente, frente 2o processo de oxidacéo, sofrendo a
acdo do catalisador em ambas as etapas de formago e degradagfio. O p-hidroxibenzaldeido
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Figura V.9- Influéncia da massa de catalisador na formagéo dos aldeidos aromédticos para a
temperatura de 393K, pressio parcial de oxigénio de Sbar.
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tem ressaltado sua seletividade, em razfio principalmente da relativa dificuldade do
catalisador em degrada-lo. Apds 60 minutos de operagdo, um aumento da massa de
catalisador de 2,5%pp. para 4%pp., elevou em cerca de 65% o teor de
p-hidroxibenzaldeido.

v.3.2.2. Influéncia da granulometria do catalisador

Tendo em vista a avaliagdio cinética da oxidagfo umida catalitica da lignina,
procedeu~s¢ a quantificacio experimental da influéncia da granulometria do catalisador
sobre o comportamento das reagdes envolvidas no processo. O estudo foi limitado a
particulas com didmetros entre 90um e 200um, observando-se a evolugio da
despolimerizacgio da lignina e os perfis cinéticos dos trés aldeidos identificados.

Comparando-se os perfis de concentrag@o para a lignina, Figura V.10, observa-se
que as diferentes granulometrias do catalisador, nas faixas de 90um a 105pm e 150pum a
200um, nfio afeta significativamente a sua taxa de degradacéo.
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Figura V.10 — Influéncia da granulometria do catalisador na degradacio da lignina para uma
temperatura de 393K, presséio parcial de oxigénio de Sbar e carga de catalisador de 4% pp..

Os aldeidos aromaticos, por outro lado, sofrem uma reducfo global nas suas

formag¢Ges com o aumento do grio catalitico, como observa-se na Figura V.11.
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Figura V.11 — Influéncia da granulometria do catalisador na formacio de vanilina (A),
siringaldeido (B) e parahidroxibenzaldeido (C) para uma temperatura de 393K, pressio
parcial de oxigénio de Sbar e carga de catalisador de 4% pp..
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Fica evidenciado experimentalmente o efeito da granulometria sobre as
seletividades em aldeidos. De acordo com as previsdes estabelecidas segundo os
valores do médulo de Thiele (item V.4) estimado para a oxidacio da vanilina, de
1,42x107 para o didmetro do gréo catalitico de 97,5um e 2,60x102 para o didmetro
de 175um, os efeitos difusivos nfo interferem quando se usa diferentes

granulometrias.

Observando-se o comportamento global da reacdo de oxidagdo catalitica da
lignina, frente as varidveis de processo avaliadas, € possivel inferir que a
contribuicio do catalisador na melhoria do processo ocorre principalmente na
segunda etapa do mesmo, de natureza quimica intrinseca, ou seja, ap6s a lignina
ter sido convertida por hidrolise em fons polifenatos, precursores que levarfo a

formagdio dos aldeidos aromaticos.

V.4. AVALIACAO DOS EFEITOS DE TRANSFERENCIA DE MASSA NO
PROCESSO REATIVO DE OXIDACAO CATALITICA DA LIGNINA

Tomando-se como base a reagfio de oxidagio da vanilina, procurou-se
quantificar os efeitos de transferéncia de massa liquido-sélido, relativos a taxa de
consumo do reagente solivel na fase liquida. Etapas de transferéncia de massa
liquido-solido externa ao sélido, interna ao catalisador por difusdo e interagdes na
superficie deste, envolvendo adsorgfio e reagido, foram considerados, compondo

assim a taxa de reagfo aparente no processo trifdsico em reator de leito de lama.

Referindo-se & vanilina (V), na fase liquida, tem-se o fluxo de massa Ny

(mol/m?s) na camada externa ao catalisador, dado por

N, =k (Cyp —Cys) (V.1)

com Cyp e Cys sendo as concentragdes de vanilina no seio do liquido e na

superficie externa do catalisador.
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A taxa de reagdo aparente r, (mol/g.s), considerando os efeitos difusivos
intraparticulares e as interagdes na superficie (adsorgéo, reagfio e dessor¢ido) €

representada pela seguinte expresséo:

. = ?}Vk"KVKO,CO,CVS
P UK, Co NI+ K, Cis)

(V.2)

na qual nyv € o fator de efetividade relativo a vanilina, k', Kv, e Ko, séo as constantes de

velocidade da reagfo, a constante de equilibrio de adsorg8o da vanilina ¢ constante de
equilibrio de adsorgdo do oxigénio, respectivamente.

A proposta segundo a ¢oncepedo de Langmuir-Hinshelwood, expressa pela
Equacdio V.2, considera sitios especificos para a adsorgdo da vanilina e do
oxigénio. O aporte constante de oxigénio 3 fase liguida, mantido pela pressdo total
do gas, garante uma composigic fixa deste componente no seio do liquido. Nas
condi¢bes praticadas a solu¢io de vanilina esta diluida (0,6mmol/l) de modo gue
KvCys << 1.

Considerando também baixos teores de oxigénio dissolvido (1,84mmol/L),

isto &, Ko,Co, << 1, € possivel reescrever a Equaciio V.2, resultando:

r, =mk'C,y npaqual K =kK,K,C, (V.3)

O regime pseudo-estaciondrio entre os fluxos de massa e reativo conduz a
igualdade entre Ny ¢ rv, expressando a velocidade global aparente do processo

como:

v, = kVSazs(CVL -Cys)= Pstik'Crs mol s (V.4)

com aps a area interfacial liquido-solido e ps a massa especifica aparente do

catalisador.
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Reescrevendo a Equag¢ioV.4, obtém-se:

— Cy mol
T T ol s (V.5)
a ks psk”

A aplicagio da expressio da taxa de reagio aparente de consumo de
vanilina, identificada como de pseudo-primeira ordem, devera confirmar as
hipéteses formuladas anteriormente, podendo ainda especificar os regimes de
funcionamento do processo. Efeitos de transferéncia de massa externa ao grio
catalitico, difusivos internos e reativos serdo quantificados e comparados através

das resisténcias expressas na EquagioV.5.

O fator de efetividade relativo a vanilina (ny) € quantificado para grios

cataliticos esféricos, assim expresso:

n,, =§[corh(3¢)—ﬂ (V.6)

%
no qual o médulo de Thiele (Bischoff, K.B., 1965) ¢ obtido por ¢ =%[-‘?Bﬁ] :

4

Os valores de ky sfio estimados das experiéncias de oxida¢io da vanilina. A

difusividade efetiva Dv_,é obtida segundo a correlagdo (Polson, A.J.,1950):

_ 940x10°°T BN
Ve — I
! Hoot (MA )A
1

Para uma temperatura de 393K, My=152,15g/gmol, obtém-se Dy, f.=5,6xlO'10 m?s™,

Considerando didmetros médios dos grios cataliticos de 97,5pm e 175,5um, sfo
estimados valores para os médulos de Thiele de ¢=1,42x10% e ¢=2,60x107

respectivamente, resultando em fatores de efetividade catalitica ny=1 para ambos os casos.
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Deste modo fica caracterizado regime cinético-quimico para o funcionamento do processo

reativo quando se utiliza griios cataliticos com dimetro entre 90um ¢ 200um.

A ftransferéncia de massa externa, representada pelo coeficiente volumétrico de
transferéncia de massa ( a5k, ), foi quantificada na Tabela IV.2, com valor de 1,06x10% 5™ para

a vanilina, Comparando-se o valor da resisténcia & transferéncia de massa ( % i ) na
s s
Equaggio V.5, isto é, 0,95 s, com aquela relativa a reagio quimica ( %) P ), que vale 2170

s, observa-se que a confribuiciio da primeira na resisténcia observada, ou global, é

desprezivel, 0 que permite reescrever a Equacio V.5 como:

5 Veo. = kapCV H m%5 5 (V.'?)
com
kap_ = pgk” ou kap = PserozKVCoz ” s (V.8)

Expressando Ty, €M mol/g.s tem-se

n., = PskKo KyCp Cy (V.9)
que de outro modo com & = pk'K, K, C, , s', pode ser representada por

o =HCy MO (V10)

ag.

Os efeitos observados anteriormente (Figura V.11), quando a redugfo da
granulometria média do catalisador provoca alteragio de pelo menos o dobro do
rendimentc em aldeidos podem, em parte, ser explicados pelo aumento da area

interfacial, que compde o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa.
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V.5. MODELAGEM CINETICA DO PROCESSO DE OXIDACAO UMIDA DA
LIGNINA

O mecanismo de oxidagio timida catalitica de compostos orgénicos envolve alta
complexidade, mesmo se tratando de estruturas simples como o fenol (Zhang, Q., Karl,
T.C., 1998; Hamoudi, et al, 1999). Na oxidagéio da lignina isto se acentua, com a reagéo
conduzindo a formac¢io de uma grande variedade de produtos intermediarios. De uma
maneira geral, considera-se que a oxidagho timida procede em duas ou mais etapas,
havendo formacdo de pequenas moléculas, CO, e 4gua na primeira etapa. No presente
estudo ndo se observou a evolugfio de gases no inicio da reagio, provavelmente em funggo
das condigdes de reacdio menos severas, embora tenhamos identificado, em termos da
degradagio da lignina, duas etapas de reagdo para temperaturas a partir de 393K. Com base
em evidéncias experimentais propde-se um mecanismo global, considerando que a lignina,
uma macromolécula de estrutura complexa, ¢ hidrolisada formando fragmentos que
produzem aldeidos e outros produtos de baixo peso molecular. A segunda etapa de
degradacio da lignina nfo foi considerada na avaliagiio cinética, uma vez que a
concentracdo de lignina ndo sofreu alteragdes significativas, como podemos observar na
Figura.V.3. Os aldeidos formados sofrem oxidacbes posteriores produzindo 4cidos
derivados, 0s quais, dependendo das condigBes reacionais, podem se descarboxilar
produzindo didxido de carbono.

Uma avaliagdo preliminar do processo, tendo em vista a identificagfo de etapas
reativas nfo cataliticas e etapas com a interferéneia do catalisador Pd/y-alumina, pode
justificar a participacfio dos efeitos que ocorrem no seio da fase liquida e na superficie do
catalisador.

A partir do conhecimento experimental da evolugdo cinética do processo,
observando-se a degradagdo da lignina e os perfis de concentragdo dos aldefdos arométicos
produzidos, é possivel admitir que:

- a lignina € convertida por oxidagfio diretamente na fase liquida e na superficie
externa do catalisador;

- os aldeidos formados sdo, preferencialmente, oxidados sob a agfo do catalisador.
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Nestes termos, lignina (L) e aldeidos (A) ocorrem na fase liquida (Ly, Ay),
e sob acdo do oxigénioc molecular dissolvido, estdo sujeitos & inclusfo nas etapas

descritas pelo seguinte esquema reacional (Figura V.12):

Ls—— % Ag——— Acidos + CO, + H,0

Jp Al

LLT’-AL

Figura V.12 — Esquema reacional para a oxidacgdo catalitica da lignina

Considerando etapas de reagdo homogénea (Lp—>Ar), heterogénea
(Ls—>As—produtos) com rapido equilibrio (L ALg ,ALAAg) procura-se identificar a
lei cinética intrinseca representativa do processo. Admitindo a aproximacdo do

estado estacionario para os componentes adsorvidos (dCpg/dt = dCaygy = 0)

expressa-se as taxas de consumo de lignina (rp) e produgio de aldeidos (r4) como:

r, =|————

t I 1
...._._+—
K,k

iy lC, v.7)

ky
=dk, + K, ! C, -k, ! +1|C, (V.8)

k1

L
i(I+km) +— J+(kff/ J
K, kE, K, k_4

Ty

nas quais Ki, Ka € ki, k1, ka, k-a 580 respectivamente as constantes de equilibrio
e cinéticas de adsor¢lo da lignina ¢ dos aldeidos. ki, kn € kur sfo as constantes

cinéticas da reagéo de primeira ordem.
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As expressdes V.7 e V.§ identificam as velocidades das etapas de
degradacdo da lignina e produ¢do de aldeidos como de primeira ordem destacando
as contribui¢des dos fendmenos adsortivos e reativos homogéneos e heterogéneos.
Estes efeitos agrupados em parimetros cinéticos globalizados conduzem ao
estabelecimento de leis cinéticas pseudo-intrinsecas de primeira ordem assim

escritas:

n=kC (V.9)

r,=k,C,—k,C, (V.10)

Considerando todas as etapas do processo representadas por reag¢des de
primeira ordem, identificando-se ki=(kitkz+ks+ks) € as etapas individuais de
formacio ¢ degradagio dos aldeidos, sfio efetuados balangos de massa, com base

no mecanismo proposto na Figura V.13:

Figura V.13 — Mecanismo esquemético para a oxidagao catalitica da lignina

Lo+t by + R, (V.11)

m dt
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L Cy =k C, - kG,
mg dt (V.12)

|4
Y =kC, +k,C, +k,Cp + £C.
my dt

(V.13)

V dc,
— =k,C, - k,C
_—> 3by ~RsLp (V.14)

vV dC,
——=2 =k C, ~kC
me dt G~ R Cy

(V.15)

nas quais L representa a lignina, V a vanilina, P o p-hidroxibenzaldeido € R outros
produtos de baixo peso molecular. V ¢ mg sfo o volume da fase liquida e a massa

de catalisador presentes no reator.

V.6. VALIDACAO E ESTIMACAO DOS PARAMETROS CINETICOS

A representagiio do comportamento cinético do processo de oxidagdo
umida da lignina do bagac¢o de cana-de-agtcar, segundo o modelo que prevé a
despolimeriza¢do da matéria prima com formacgio de aldeidos aromaticos e
suas posteriores oxidag¢des, recorre aos valores das constantes de velocidade
de pseudo-primeira ordem, estimadas com base nos resultados experimentais

das avalia¢Bes cinéticas nas temperaturas de 373K,393K e 413K.
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V.6.1. DEGRADACAQ OXIDATIVA DA LIGNINA

Na Figura.V.14 estio apresentadas as confrontagdes das previsGes do modelo
cinético com os resultados experimentais da oxidagio catalitica da lignina em trés
temperaturas diferentes, sob pressio parcial de oxigénio de 5bar e pressio total de 20bar.
Os resultados relativos a conversfio da lignina foram adequadamente ajustados por uma lei
cinética de pseudo-primeira ordem. O modelo foi aplicado em cada etapa separadamente,
para reages em temperaturas de 393K e 413K, tendo em vista a constataciio de
modificagfio da velocidade do processo apos 1,0 hora de reagéio

T

B 373K{exp.)
® 293K{exp.)
A 413({exp)

Figura V.14 - Avaliagiio cinética da oxidacio catalitica da lignina para pressfio parcial de
oxigénio de Sbar e 4% pp. de catalisador. Previstes do modelo cinético de pseudo- primeira

ordem.

As constantes de velocidade de primeira ordem, nas trés temperaturas, foram obtidas por
regressdo linear € encontram-se na Tabela V.1. Observa-se que em condi¢des mais brandas
(373K) a reagfio ocorre em uma linica etapa. Em temperaturas mais elevadas, no entanto, na
segunda etapa da reagfio, ap6s cerca de uma hora de operagfio, ha muito pouca lignina a ser

despolimerizada.
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V.6.1. DEGRADACAO OXIDATIVA DA LIGNINA

Na Figura.V.14 estfio apresentadas as confrontacbes das previsdes do modelo
cinético com os resultados expermmentais da oxidagHo catalitica da lignina em trés
temperaturas diferentes, sob pressfo parcial de oxigénio de Sbar e pressio total de 20bar.
Os resultados relativos a conversdo da lignina foram adequadamente ajustados por uma lei
cinética de pseudo-primeira ordem. O modelo foi aplicado em cada etapa separadamente,
para reaghes em temperaturas de 393K e 413K, temdo em vista a constatagdo de
modificagio da velocidade do processo apés 1,0 hora de reagéo

T
W 373K{exp.)
®  393K{exp.)
A 413K{exp)

I
1.0
tempaolh)

Figura V.14 - Avaliagio cinética da oxidago catalitica da lignina para pressdo parcial de
oxigénio de Shar e 4% pp. de catalisador. Previsdes do modelo cinético de pseudo- primeira

ordem.

As constantes de velocidade de primeira ordem, nas trés temperaturas, foram
obtidas por regressiio linear ¢ encontram-se na Tabela V.1. Observa-se que em condigdes
mais brandas (373K) a reacfio ocorre em uma 1nica etapa, Em temperaturas mais elevadas,
no entanto, na segunda etapa da reacfio, apds cerca de uma hora de operagdo, hd muito
pouca lignina a ser despolimerizada.
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Tabela V.1 - Valores das constantes de velocidade ¢ energias de ativagfio para

a etapa de comsumo da lignina na oxidagfo timida catalitica. Poy=5bar,
Pr=20bar

ke x 10°(min™") AE(KJ/mol)

373K 393K 413K

Etapa inicial | 5,86 13,98 2323 4426
Etapa final - 203 2,02 0.97

V.6.1.1. Formacio dos aldeidos aromaiticos. Influéncia da temperatura e da presenca

do catalisador sobre o rendimento e a seletividade do processo

O sistema de equagbes diferenciais, representando o modelo cinético para a
reagfo, foi resolvido numericamente utilizando-se um método de integra¢o do tipo Runge
Kutta de 4° ordem. Os valores calculados de Ci, Cy, Cs e Cp foram comparados com os
resultados experimentais. Para a quantificagdo dos parimetros cinéticos utilizou-se um
procedimento de otimizacio pelo método do complexo de Box (Box, M.J., 1965)
minimizando-se uma fungio objetivo Foy (F, = 3 % —C*]), construida a partir dos

i=]
valores experimentais (C77) e calculados (C;”) para as concentragdes da lignina e
aldeidos. Os valores dos pardmetros cinéticos estimados sdo apresentados na Tabela V.2,
As ordens de grandeza da fungfio objetivo atingiram valores de 107 quando da minimizaggo
do desvio quadrdtico entre concentracSes experimentais e previstas pelo modelo. Os perfis
de concentragio otimizados encomtram-se no Apéndice II. A aplicagdo do sistema de
equacdes diferenciais considerou uma s6 etapa de degradacéo da lignina.

A constante de velocidade para a etapa de degradagio da lignina ki ¢ obtida,
4

segundo a descricio do mecanismo expresso na Figura V.13, pelo somatério Zkﬂ.
=i

Comparando-se os valores da constanie de velocidade para a degradagfio da lignina em
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funcfio da temperatura, obtidos diretamente da curva de consumo representada por uma
cinética de pseudo-primeira ordem, ¢ aqueles obtidos a partir da otimizagéio dos pardmetros
do modelo cinético proposto, listados nas Tabelas V.1 e V.2 respectivamente, verifica-se
boa concordéincia, indicando a validade do modelo proposto.

Tabela V.2 - Valores das constantes de velocidade e encrgias de ativagio para reagfo
catalitica segundo o modelo cinético de primeira ordem para a produgfio de aldeidos

aromaticos, a uma pressdo parcial de oxigénio de Sbar e presséo total de 20bar.

3, - 1
Aldeidos kx 10" (min") AE
aromaticos KJ/mol
373K 393K 413K
—— e —
=
g kL 5,39 11,60 23,50 43,76
E
J: ki 0,53 2,08 383 63,64
§ ks 23,28 28.73 31,93 10,18
L ks 1,93 7.93 15,00 66,04
ke
- ke 70,30 127.0 216.7 3597
&5 ks 0,60 1,45 4.50 64.11
5t
=0
T2 ke 4,67 8,96 18,33 43,62
2]
g &
§ ..g k> 2,33 0,16 0,17 -
3%

Observa-se na Tabela V.2 que as energias de ativagéo referentes as formacgdes do
aldeidos sdo aproximadamente iguais. O p-hidroxibenzaldeido, conforme jé4 comentado
anteriormente e agora comprovado, € o aldeido menos sujeite & degradagéio posterior. No

caso da vanilina e do siringaldeido esperava-se wina energia de ativagdo menor para este
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ltimo, como indicavam os perfis das curvas de formagfio ¢ degradagio de ambos (Figura
V.4),

O rendimento e a seletividade do processo catalitico foram avaliados comparando-se
o comportamento das reagdes catalisadas com aquelas na auséncia do sélido catalitico,
através de suas constantes de velocidade. Os perfis experimentais de concentragio para a
degradagéo da lignina em ambos 0s casos sdo apresentados na Figura V.6, para a temperatura

de 393K ¢ pressfo parcial de oxigénio de Sbar. Na Tabela V.3 estéio listadas as

Tabela V.3 - Valores das constantes de velocidade das etapas dos processos nfio

catalitico e catalitico segundo modelos cinéticos de primeira ordem, a uma
temperatura de 393K e pressfio parcial de oxigénio de Sbar.

Componentes kx 10" Gmin)
ndo catalitica catalitica
i - — e — — ]
Lignina ki, 6,53 11,60
Vanilina ki 0,16 2,08
ks 71,32 28,73
Siringaldeido ks 0,18 9
ks 61,67 127,0
. 0,15 1,45
p-Hidroxibenzaldeido ks
ke 31,92 8,96
Outros produtos k; 6,04 0,16

constantes de velocidade, nestas condigfes, estimadas segundo um modelo pseudo-
homogéneo de primeira ordem, para as reagdes néio catalitica e catalitica. Comparando-se

0s comportamentos previstos pelo modelo para a degradacgfio da lignina para os processos
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cataliticos e ndio cataliticos, constata-se, condizente com os resultados experimentais, uma
queda mais acentuada da concentragio do reagente no primeiro caso. Através de uma
andlise comparativa das constantes de velocidade estimadas a partir do modelo adotado,
nestas condi¢Bes (Tabela V.3), observa-se que a presenga do catalisador aumenta a taxa de
degradagdo da lignina em aproximadamente duas vezes. No entanto, a taxa de
producdo dos aldeidos é completamente alterada, nfo sé6 em relagio 3 taxa

de formac¢do mas também no que se refere as suas degradagdes.

Comparando-se o valor da constante de velocidade para a reacfio catalitica,
utilizando o catalisador com gramulometria de 90um-1051um, com aquele da constante de
velocidade ks, resultante da reacdo de oxidacdo néo catalitica da lignina, referente a etapa
de degradagiio da vanilina, isto é, 71,32x10min"(Tabela V.3), nas mesmas condi¢des
operacionais, observa-se que esta ultima representa aproximadamente ¢ dobro daquela
representativa do processo catalitico. Assim, a ac¢io catalitica reduz a taxa de degradacio da
vanilina produzida. Por outro lado, quando se compara a taxa de producfio de vanilina (k;)
pelo processo ndo catalitico (Tabela V.3), com aquela na presenca de catalisador (Tabela
V.2), verifica-se que neste ltimo tem-se um aumento de cerca de 10 vezes na constante de
velocidade.

O efeito global da presenca do catalisador no meio reacional € portanto ndo so
aumentar significativamente a produgdo de vanilina mas também dos outros aldeidos. Além
disso, observou-se, através de andlise comparativa dos cromatogramas de andlises em fase
gasosa das amostras oriundas do reator, que a presenga do catalisador diminui
sensivelmente o namero de picos, indicando assim a redugfo da formag#io de subprodutos.
Particularmente, isto pode ser ressaltade através da razdo

formagio/degradagio, como pode ser observado na Tabela V.4.

V.6.1.2. Formacéio dos aldeidos aromaticos, Influéncia da massa e granulometria
do catalisador sobre o rendimento e a seletividade do processo

Os pardmetros do modelo cinético proposto, representados pelas constantes de
velocidade de pseudo-primeira ordem, sfo apresentados na Tabela V.5, ressaltando a
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influéncia da massa de catalisador, fixada sua granulometria, sobre a seletividade do

processo catalitico.

Tabela V.4 - Variagio das constantes de velocidade para a producdo de
aldeidos aromdticos em fungdo da presenca do catalisador. T=393K,

Po,=5bar, Pr=20bar e 4% pp. de catalisador.

Aldeidos aromaticos Constantes de velocidade
Vanilina ki F T 13 vezes
Ks D 3 3 vezes
Siringaldeido & F T 44 vezes
k4 D 1 2 vezes
o-Hidroxibenzaldeido ks F 710 vezes
ks D 1 3 vezes
Qutros produtos ka F { 40 vezes

*F= formagéo do aldeido, D= degradagfio(oxidacéio) do aldeido.

Na Figura V.16 sfo apreseptados os rendimentos em aldeidos em fungéio da
conversfio da lignina, variando-se a carga de catalisador. O efeito catalitico pode também
ser comprovado comparando-se a constante de velocidade k;, relacionada & formagio de

outros produtos. A presenga do catalisador reduz a formagiio de produtos indesejiveis em
aproximadamente quarenta vezes, indicando urma significativa melhoria da seletividade em

aldeidos associada ao processo catalitico(Tabelas V.3 e V.4).

Uma analise comparativa (Tabela V.5) dos valores das constantes de velocidade
das etapas de reacfo relacionadas a producéio de aldeidos, permite verificar que o aumento

na carga catalitica de 2,5% pp. para 4,0% pp., referente & faixa de granulometria de 90um-

105um, é bastante favoravel as produgdes de vanilina ¢ p-hidroxibenzaldeido, com redugio
das ordens de grandeza das constantes de velocidade de degradaciio (ks, ke) € desfavoravel
em relacdo ao siringaldeido, com elevagio da constante k;. Na Tabela V.6 estas tendéncias
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Tabela V.5 - Influéncia da massa de catalisador (granulometria de 90um-

105um) sobre a seletividade do processo de oxidagho imida da lignina para a

producio de aldeidos arométicos, a uma temperatura de 393K , pressfo

parcial de oxigénio de Sbar, pressfio total de 20bar .

k x 10° (min™)
Componentes
s/cat 2,5%pp. 4,0%pp.

Lignina kL 6,53 6,55 11,60
Vanilina k1 0,16 1,33 2,08

ks 71,32 50,0 287
Siringaldeido ks 0,18 4,20 7,93

ky 61,67 20,8 127,0
p-Hidroxibenzaldeido ks 013 1,00 143

ks 31,92 25,2 8,96
Outros produtos ks 6,04 0,02 0,16

estio quantificadas relativamente as formagdes ¢ degradagdes dos aldeidos. Nesta situagao,

a formacio de outros produtos também é majorada em aproximadamente 8 vezes,

indicando uma queda na seletividade do processo em aldeidos nessas condigdes.

Aplicando 0 mesmo critério de andlise para as Tabelas V.7 e V.8, onde duas faixas

de granulometria sdo comparadas, observa-se que o aumento na granulometria do

catalisador de 90um - 105pum para 150pm - 200pum, afeta negativamente o processo

catalitico como um todo para a produgio de aldeidos aromiticos. Este efeito pode ser

constatado na Figura V.17 através da comparago dos rendimentos em aldeidos, para estas

faixas de granulometria, em fungdo da conversio da lignina. A seletividade do processo ¢
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Figura V.16 — Rendimento em aldeidos aroméaticos em fungdo da carga de catalisador, para
granulometria de 90um - 105pm, temperatura de 393K e presséo parcial de oxigénio de Sbar.
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ainda mais comprometida que na situagio anterior, com um aumento na constante de

velocidade para a formacéio de outros produtos da ordem de 60 vezes.

Tabela V.6 - Variagdo das constantes de velocidade para a produgfio de
aldeidos aromaticos em fungdo da massa de catalisador (granulometria de
90um-105pum) de 2,5% pp. para 4,0% pp.. T=393K, Po,=5bar, Py=20bar.

Aldeidos aromédticos Constantes de velocidade
| ————— s
Vanilina e F T 2 vezes
ks D 3 2 vezes
Siringaldeido ks F T2 vezes
k; D 16 vezes
p-Hidroxibenzaldeido ks F T 1,5 vezes
ke D {3 vezes
QOutros produtos k. F 18 vezes

*F= formagdo do aldeido, D= degradacfo(oxidacéo) do aldeido.

Avaliando o comportamento do processo de oxidacdo catalitica da lignina, em
funcdo das varidveis operacionais analisadas, verifica-se que a utilizago do catalisador de
paladio suportado em y-alumina, com carga catalitica da ordem de 3% pp., granulometria
em torno de 100um, temperatura de 393K, pressdio parcial de oxigénio de Sbar, para uma
pressdo total de 20bar, conduz aos melhores resultados em termos de produgéio seletiva de

aldeidos arométicos.
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Tabela V.7 - Influéneia da granulometria do catalisador (4% pp.) no rendimento ¢
na seletividade da reagfio catalitica para a produc@o de aldeidos aromaticos, a uma
temperatwa de 393K , pressfo parcial de oxigénio de Shar e pressfo total de 20bar.

k x 10° (min')
Componernies
90-105pum 150-200pm

Lignina ki 11,60 14,80

ki 2,08 1,10
Vanilina

ks 28,73 0,50
Siringaldeido K 7,93 2,50

k7 127,0 0,76

4 1,83

p-Hidroxibenzaldeido ks 1,45 ’

ke 8,96 0,50
Outros produtos k» 0,16 9,33

Tabela V.8 - Variagio das constantes de velocidade para a produgio de
aldeidos aromaticos em fun¢Zo da granulometria de 90pm-105pm e 150pm-
200pm, para uma carga catalitica de 4,0% pp., T=393K, Po,=5bar, Pr=20bar.

Aldeidos aromaticos Constantes de velocidade
F
Vanilina ki 4 2 vezes
ks D 360 vezes
Siringaldeido ke F ¥ 3 vezes
k7 D 3 160 vezes
F sem alt Ho
p-Hidroxibenzaldeido ks erag
ks D 1 3 vezes
Qutros produtos ka F 160 vezes

*P= formac#o do aldeido, D= degradagio(oxidagiio) do aldeido.
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Figura V.17 — Rendimentos em aldeidos em fungdo da granulometria do catalisador, para
uma carga catalitica de 4% pp., temperatura de 393K e pressio parcial de oxigénio de 5bar.
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V.6.1.3, Influéncia da pressio de oxigénio sobre a degradacéo da lignina e a produciio
de aldeidos aromaticos

A influéncia da pressfio parcial de oxigénio no processo de oxidacio catalitica da
lignina, referido anteriormente, produz efeito semelhante ao da temperatura, isto €, um
aumento ou redugio faz com que os tempos onde ocorrem as concentragfes maximas dos

aldeidos se desloquem.

Os parimetros do modelo cinético representando a reacfo de oxidacfio catalitica da
lignina estdo listados na Tabela V.9, mostrando comparativamente os efeitos da pressdo
parcial do oxigénio entre 2bar ¢10bar.

Tabela V.9 - Variago das constantes de velocidade sob o efeito da
concentragéio de oxigénio para a temperatura de 393K, pressdo total de 20bar,
concentracio de catalisador de 4% pp., granulomeiria de 90pm - 105um.

k x 10° (min™)
Componentes
2bar Sbar 10bar
—_—

Lignina kL 6,53 11,60 16,40

ki 1,37 2,08 2,24
Vanilina

ks 46,4 28,73 49,10
Siringaldeido ks 3,83 7,93 2,97

ks 133,0 127,0 69,10

k 1,33 1,45 3,33
p-Hidroxibenzaldeido ? ’ ‘ ’

ke 23,6 8,96 66,10
Outros produtos ks 0,73 0,16 7.86
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A avaliag@io cinética da oxidag8o catalitica da lignina sob o efeito da pressédo
parcial de oxigénio foi dificultada devido & exotermicidade da reagio no seu inicio, quando
da liberacdo do oxigénio, ao se aplicar pressSes parciais superiores a 4 bar. No entanto, seu
comportamento global nos indica gue o aumento da pressio parcial de oxigénio acima de 5
bar conduz a uma elevada taxa de degradacio da lignina, mas com rendimentos nio
correspondentes em termos de formacio de aldeidos. Na realidade foi observado
experimentalmente que, apds 1 hora de reacgfio, a pressdo no reator se elevava, mesmo com
a alimentag@io de oxigénio interrompida, significando geragio de didxido de carbono pela
violenta degradagiio da molécula de lignina. No inicio da reagio este comportamento no
pode ser observado, provavelmente por ter sido mascarado pelo consumo excessivo de
oxigénio.

Embora as taxas de formacio para os aldeidos tenham se elevado com o aumento
da pressdo parcial de oxigénio, excetuando-se o siringaldeido, para pressdes parciais de
oxigénio superiores a Shar, as taxas de degradagfio dos mesmos decresceram, para pressdes
parciais até Sbar, apresentando comportamento semelhante aquele apresentado pelo
aumento da granulometria do catalisador. N&o héd no entanto explicagdo plausivel para este
fato.

V.4. CONCLUSOES

A oxida¢Bo timida de solugbes alcalinas de lignina, utilizando catalisador de
paladio suportado em y-alumina, nas condi¢bes de 373K a 413K, em meio oxidante sob
pressdes parciais de oxigénio de 2bar a 10bar, permitiu, sob condigdes otimizadas, um
aumento da ordem de vinte vezes no rendimento da reagdo em relagdio & producio de
aldeidos arométicos e uma redu¢iio na formac¢fio de produtos indesejavels de
aproximadamente quarenta vezes. Foi possivel nestas condi¢les obter 99,17% da vanilina
potencialmente recuperavel da lignina do bagago de cana-de-agicar, considerada como

aldeido de referéncia, proveniente da lignina utilizada no estudo.

A degradac¢fio da lignina foi caracterizada, para temperaturas superiores a 393K,
por uma etapa inicial rapida, com energia de ativagio de 44,26KJ/mol, na qual praticamente
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todo o reagente foi despolimerizado Na sequéncia foi observada uma etapa lenta, com
energia de ativacio de 0,97KJ/mol.

As energias de ativagio das etapas de degradagfio da lignina para a produgdio dos
trés aldeidos tém valores semelhanies, da ordem de 65KJ/mol, indicando que a lignina
utilizada € formada por precursores, em proporgdes aproximadamente iguais, capazes de
produzir a vanilina, siringaldeido e p-hidroxibenzaideido.

O modelo cinético global capaz de descrever o comportamento do processo de
oxidagio catalitica da lignina teve sua quantificagfio representada adequadamente por um
sistema de reacBes complexas do tipo série/paralelo, com etapas obedecendo leis cinéticas
de primeira ordem. A avaliagio dos pardmetros do modelo, representados pelas constantes
de velocidade de pseudo-primeira ordem permitiu, através de andlise comparativa, a
avaliagio das influéncias dos parametros operacionais sobre os rendimentos ¢ as

seletividades do processo.

O aumento da carga catalitica de 2,5% pp. para 4,0% pp., referente a
granulometria média de 97,5um, a uma temperatura de 393K ¢ pressio parcial de oxigénio
de 5bar, favorece a producfo de aldeidos, resultando em um aumento correspondente no
rendimento. A seletividade do processo, no entanto, fica comprometida, com um aumento
de cerca de oito vezes na taxa de formagfo de produtos indesejaveis. O aumento na
granulometria média do catalisador para 175um , nas mesmas condi¢gdes operacionais e
com carga catalitica de 4% pp., reduz como um todo o rendimento do processo, ficando a
seletividade ainda mais comprometida que na situag@o anterior, com um aumento de cerca

de sessenta vezes na taxa de formagéio de outros produtos.

A avaliag@io cinética do processo sob a influéncia da pressio parcial de oxigénio
foi prejudicada devido a controlabilidade da reagdo para pressGes parciais acima de 4 bar.
Contudo pode-se assegurar que, nestas condigdes, embora a taxa de degradagiio da lignina
seja elevada, a seletividade do processo em aldeidos € extremamente prejudicada.

Como resultado da andlise global do processo de oxidacfio catalitica da lignina,
obtida do bagago de cana-de-agucar pelo processo Organosolv acido, podemos concluir que
as condigdes mais favoraveis, dentro dos limites considerados, visando a produgio de

aldeidos aromaticos, indicam uma carga catalitica da ordem de 3% pp., para uma
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concentragio de lignina de 60g/L em solugéo alcalina de NaOH 2N , temperatura de 393K
¢ pressio parcial de oxigénio de 5Sbar. A granulometria mais adequada para o uso de
catalisador € de cerca de 100um.
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CAPITULO VI
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VI.1 INTRODUCAO

O projeto do reator de leito fluidizado trifisico comtinuo, com detalhes de
construcdo ja descritos no Capitulo II, teve como objetivo a producgdo de aldeidos
aromaticos a partir da oxidag#o catalitica imida da lignina. A opg¢dio por operagiic em leito
fluidizado, relativamente ao sistema continuo em leito de lama, deveu-se ao custo adicional
que resultaria da aquisi¢Bio de equipamentos para recuperagfio do catalisador arrastado para

fora do sistema, o que inviabilizaria sua construgdo em escala de laboratdrio.

A modelagem do reator, descrevendo o comportamento dos reagentes ¢ produtos
na fase liquida, recorreu i cinética da oxidag#o catalitica da lignina ja definida no Capitulo
V. Aplicou-se o modelo da dispersio axial pseudo-heterogéneo (MDAIH), com
transferéncia de massa externa ao griio catalitico, considerando disperséio na fase liquida.
Pardmetros como a retengdio das fases, foram introduzidos no modelo a partir de
determinagSes experimentais segundo o método dinfimico da distribuicdo dos tempos de
residéncia, descrito no Capfiulo III. Os coeficientes de transferéncia de massa foram
estimados por meio de correlagdes citadas na literatura, e sfo apresentados no Capitulo IV,
Tabela IV.1. Do mesmo modo, mimero de Peclet para a fase liguida com valor de 0,72 foi
obtido através da Equacéio II1.43.

VI.2. MODELAGEM FENOMENOLOGICA DO REATOR

Os reatores de leito de fluidizado trifasicos continuos, embora simples na sua
construg¢do, possuem, como ji vimos anteriormente, um comportamento hidrodindmico
complexo que varia consideravelmente com as propriedades fisico-quimicas das fases
envolvidas, e com as condi¢Ges operacionais. Em geral, o procedimento para o projeto ¢
operagio destes reatores € condicionado ao nivel de producdio requenido, com compromisso
no rendimento e seletividade para as reagdes envolvidas. Estes dados permitirdo a escolha
das chamadas condigSes operacionais ajustaveis (DECKWER ¢ SHUMPE, 1993), tais
como, velocidade superficial das fases, temperatura, pressiio e direcdo dos fluxos
(concormrente ou contracorrente). As propriedades fisicas da mistura reacional, isto €,
densidades, viscosidades, difusividades, tensdo superficial, assim como informacdes

cinéticas e termodinidmicas das reagSes envolvidas compdem a quantificagio do sistema.
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Um modelo fenomenologico gue considera certo nivel de mistura na fase continua
(lama), considerada como pseudo-homogénea, tenta capturar a esséncia dos efeitos fisicos
observados. Para tanto, considera a fase liquida, contendo a lignina e produtos dissolvidos
sujeitos & oxidagfio, escoando segundo um fluxo empistonado ao qual estd sobreposto um
efeito de disperséio axial. Este modelo formulado constitui o modelo da dispersdo axial
heterogéneo (MDAH).

O modelo da dispersfo axial (MDAH) tem sido freqiiemtemente utilizado para
simular a performance dos reatores de leito fluidizado trifisicos continuos. Esta formulagio
prové um método conveniente para descrever o tipo de escoamento existente entre os
limites compreendidos entre o fluxo empistonado (PFR) e a mistura perfeita (CSTR). No
entanto, alguns autores ( DECKWER et al. 1993) tém criticado a aplicabilidade de um
modelo com apenas um unico pardmetro, o coeficiente de dispersdo axial, para descrever
completamente os efeitos de nfo idealidade hidrodinimica do reator. Alguns pontos
importantes ndo considerados neste caso sfo: circulagfo macroscopica da fase liquida,
especialmente no regime heterogéneo, assim como a existéncia de diferentes classes de
bolhas. Contudo, 0 MDAH ainda permite uma abordagem adequada para se examinar a
performance do reator em diferentes nfveis de mistura das fases, principalmente para
reatores em escala piloto com grandes razdes comprimento / difmetro, operando em regime

homogéneo.

VI.2.1. MODELO DA DISPERSAO AXIAL PSEUDO-HETEROGENEO (MDAH)

A base conceitual para o desenvolvimento do modelo da dispersfio axial aplicado
ao sistema trifisico envolve as seguintes considerages:
- fluxo continuo concorrente da fase dispersa (gas) ¢ fase continua (lama);
- as resisténcias & transferéncia de massa gas-liquido e liquido-sdlido sfo descritas pela
teoria dos dois filmes;
- a rtesisténcia difusiva intraparticular scrd considerada através do fator de efetividade
interno do catalisador, calculado em funciio do médulo de Thiele, considerando o modelo
como pseudo-heterogéneo;

- a reagfio na superficie do catalisador terd sua cinética intrinseca descrita segundo um
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modelo do tipo lei de poténcia de primeira ordem, j4 definida no Capitulo V;

- o transporte de massa na dire¢io axial serd por convecglo e dispersfio axial;

- a carga catalitica, constantes de adsorgfio dos componentes e a concentragio de oxigénio
serdo consideradas através de suas insercOes nas constantes de velocidade do sistema
reacional;

- 0 sistema ¢ isotérmico, nfo sendo considerados gradientes de temperatura no grio
catalitico assim como no reator;

- a pressio de vapor da fase continua (lama) € desprezivel comparada a pressdo exercida
pelo agente oxidante (ar atmosférico).

A formulagfo do modelo é introduzida efetuando-se um balan¢o de massa em um
elemento diferencial de volume do reator, considerando que a fase gasosa é o ar
atmosférico, e que estdo presentes na fase liquida oxigénio dissolvido, lignina, e produtos
das reagOes de oxidacio. As equagbes do balango assim se estabelecem:

-na fase gasosa para o oxigénio,

g 3 3 7 C
E(SGCG,OZ) = E[%EGECG’OJ - E(uccc,oz }- kLa( ac%f - CL,O,J (VLD

-na fase liquida para o oxigénio,

Y 3 g 8 C
5(.L:LCmz ) =E(3LEL -&-CL,Q) - g;(“zcz.oz )+ kﬁa( G=°%I - CL'OJ - (V12

- (}T‘sas)g2 (C,.f,,o2 ~Cso, )

-na fase liquida para a lignina,
17 J 74 %
7 (gLCL ) = E[SLEL ECLJ) & (uLCLJ )" (ksag ) (CLJ - s.r) (V13)

-do mesmo modo para a vanilina,
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074 7 074 7

Py (gLCL,v )= E[“"LEL ECL,v] - E(HLCL,v )_ (ksas )v (CL.v —Csa ) (VL4)
-igualmente para o siringaldeido,

74 7 o 7

P (3L G )= E[‘% E, ECL.S ) & (".r_ Crs )" (ks as )s (CL's —Cs, ) (VL5)
-¢ para o p-hidroxibenzaldeido,

74 7 b7 7

g (3LCL.P )E(SLEL E CL.,O} - E(uLCL.p )_ (ksas )p (CL,p - CS.p ) (VI'6)
para o fluido na fase sélida, temos:
-para o oxigénio,

(ksas )o, (Cz,o, - Cs,o, ) = (] —&g )mcﬂo, R, (VL)
-para a hignina,

(ksas )1 (CL.! -Cs, ) ={-¢&s)m (‘ k!CsJ) (VL8)
-para a vanilina,

(ksas )v (CL,v . CS.v) = (" —&G ), (k.’cs.l - k5Cs.v) (VL9)

-para o siringaldeido,

(ksas )s (CL,s - Cs,s ) = (I —¢&g )’7: (k4CsJ - k?cs.s ) (VL10)
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-e para o p-hidroxibenzaldeido,

(ksas),(C,, —Cs )= -6, k:Cy ~K5C.,) (VI.11)
A distribuico do catalisador ao longo do reator pode ser representada como:

a’:ca(a‘cc
a a\°€

8
E -&—) + E[(u@ — s /1~ 55)Cc |(KATO et al., 1972) (VL.12)

VI1.2.1.1. Modelo reduzido

As Equagdes VI.1 — VI.12 apresentam-se na sua forma mais geral, podendo ser

simplificadas a partir das seguintes consideragdes, constituindo 0 MDAH reduzido:

- 0 oxigénio estd dissolvido na fase liquida e sua concentragfio serd considerada uniforme
a0 longo do reator devido a sua baixa solubilidade no meio reacional;

- as particulas do catalisador estdo distribuidas uniformemente ao longo do reator;

- 0 reator esta operando em regime estaciondrio e isotérmico;

- a variacio espacial da velocidade superficial da lama, ntimeros de Peclet ( Per e Peg),
assim como as retengdes (g € £, ) séio despreziveis;

- a queda de presséo ao longo do reator é desconsiderada.

Escrevendo o sistema de equacdes na forma adimensional, de acordo com os
pardmetros definidos na tabela VI.1, e considerando as simplificagSes anteriores, nos
restringimos s quantificagles sobre os componentes da fase liquida. Para estes

componentes tem-se:
- para a lignina,

g, d’C;, dC; . .
P:L dz;'!_ d:'I_S“S.I(CLJ‘CSJFO (VL13)
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-para a vanilina,

2 e -
g d°C,, dCp, . . (V1.14)
-t = St NG ~C5 )= 0 :
Pe, d & so{Ci = Gi)
-para o siringaldeido,
s, d°C;, dCi; . e 15
P:L .:;FZ;L - d: —SIS'S(CL,S —Cs_5)=0 (VL15)

-¢ para o p-hidroxibenzaldeido,

& dZC‘;_ dC; . . 16
5L s s G3)-0 16

Para o fluido na fase s6lida, tem-se:

~para a lignina
sty -C )=nR; @av.17)
-para a vanilina,

St5,(Chy ~ Cy )= 110, R Iv.18)
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-para o siringaldeido,
Sts,(Cr, ~C3, )=n.R; (v.19)
-e para o p-hidroxibenzaldeido,
Sts,(Cr,~Cs,)=n,R. (IV.20)
As condi¢Oes de contorno para o sistema de equagdes acima sfo:
- na entrada do leito em Z=0,
g, dC; . - 21
F;é‘ 2 =C—Clyp (VL.21)
e, dz
dac; . .
S, 12
e, dz
g, ACle _ v e (VL.23)
i =C* —-C
PeL dz Ls LsE
dac;
e P (VL.24)

Pe, dz Lp
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-na saida do leito em Z=1

aci, _, (V.25)
&

o _g (V1.26)
&

€ _y (VI.27)
dz

LCir _ g (V1.28)
dz

Vvi2.2. SOLUCAO DO SISTEMA DE EQUACOES E SIMULACAO DO
PROCESSO DE OXIDACAO UMIDA CATALITICA DA LIGNINA

O modelo da dispersdio axial descrito pelas equagdes VI.13 a VI.28 constitui um
problema de contorno para o conjunto de equagdes diferenciais ordinarias de segunda
ordem, nfio homogéneas, com exce¢io da equagho representativa da variagio da
concentracdo da lignina ao longo do reator. A solugdio do sistema de equagGes foi obtida
analiticamente através de um programa computacional desenvolvido no software MAPLE,

versio 6.

A simulagfio do processo de oxidacgHo catalitica da lignina, objetivando a descri¢éo
dos perfis de concentragio da lignina e dos aldeidos aromdticos, ao longo do reator
trifasico, considerou como pardmetros de operagéo a temperatura de 393K, pressdo de 4bar
catalisador de paladio (4% pp.)em y-alumina, com concentragéo de 4% pp., granulometria
na faixa de 400pm a 500um e concentragfo de lignina na fase liquida de 30g/L em solugéo
de NaOH 2N. O ar atmosférico foi considerado como agente oxidante. Os demais
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Tabela V.1 - Pardmetros adimensionais do modelo da dispersdo axial.

DESCRICAO GRUPO DEFINICAO
Posigdio axial Z %
Concentracio de lignina na lama C;, C%
' LLE
Concentragdo de vanilina na lama C; CL/
i Crie
concentragio de siringald, na lama C; CL/
* CL,I,E
concentragdio de p-hidrox. na lama C; CL/
£ CL,!.E
Conc. de lignina na sup. do cat. Cs, Cs./
CLJ E
Conc.. de vanilina na sup. do cat. C: Csa
* Criz
Congc. de siring. na sup. do cat. Cs Cs.
g CL.LE
Conc. de p-hidrox. na sup. do cat. C; Cs /
i Criz
Peclet da fase liquida Per, Uk %
L
0 . (k a ) L
N° de Stanton L-S para a lignina Sts s¥s i 4
LE
Ne de Stanton L-S para a vanilina St (ksas), L /
LE
N° de Stanton L-S para o siringald. St Uesas )s L ”
LE
N° de Stanton L-S para o p-hidrox. Sts, (ksas )p 7
' U g
Vel. de reagdo para a lignina R; —n,k,Cs JV
ULE
Vel. de reagfio para a vanilina R . (kj C;, - k,C;.',,)z/
U e
Vel. de reago para o siringaldeido R

n.{k,C3, —kyc;,..,)z/

U g
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parametros do modelo foram obtidos através dos dados das tabelas HI.2 e TV.1 para o meio
reacional e retencfio gasosa, respectivamente. O nfimero de Peclet, com valor de 0,72, foi
calculado pela Equagdo IM.43. Os fatores de efetividade, obtidos de maneira semelhante
aqueles descritos no item V.4, considerando o gréo catalitico com diAmetro médio de
450pm, foi unitério para a vanilina € o p-hidroxibenzaldeido, e 0,95 para o siringaldeido.
As constantes de velocidade para todas as etapas da reagéo estéo listadas na Tabela V.2.

As previsdes do modelo para a variacfio da concentragdo da lignina e dos aldeidos
vanilina, siringaldeido e p-hidroxibenzaldeido, ao longo do reator, estdo apresentadas nas
figuras V.1 e V.2, respectivamente.

LIGNINA, gil

Figura VI.1 — Perfil de concentragfo da lignina ao longo do reator de leito fluidizado
trifasico continuo, segundo as previsfes do modelo da dispersfo axial, para a temperatura
de 393X, utilizando ar atmosférico como agente oxidante, na pressdo de 4bar.

Segundo as previsdes do modelo da dispersdo axial, aplicado na fase liquida, a
concentracdo final da lignina é de cerca de 12g/L., representando uma conversio de 40% do
reagente na saida do reator. O rendimento total em aldeidos foi de 12%, com 2,0% para a
vanilina, 4,0% para o siringaldeido, e 6,0% para o p-hidroxibenzaldeido.
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VANILINA, mmoldL

64 5 OF

SIRINGALDEIDO, mmol/L

02 04 y 06 0B

p-HIDROXIBENZAL DEIDC, mmolL

Figura V1.2 — Perfil de concentragiio dos aldeidos aromaticos ao longo do reator de leito
fluidizado trifisico continuo, segundo as previsGes do modelo da disperséo axial, para a
temperatura de 393K, utilizando ar atmosférico como agente oxidante, na pressio de 4bar.
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V1.2.3 PRODUCAO DE ALDEIDOS AROMATICOS EM REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO TRIFASICO CONTINUO

Tendo em vista o processamento catalitico da lignina em operagio continua, foram
avaliadas experiéncias no reator de leito fluidizado continuo.

Os testes operacionais do reator transcorreram em oito horas de operagiio continua.
Neste periodo foram avaliadas as influéncias da temperatura e da vazio da fase liquida,
dentro dos limites disponiveis de operacdo da unidade mini-piloto. Andlises do meio de
reacfo foram realizadas. Para tanto, o reator foi provido de quatro pontos de amostragem
situados ao iongo do leito. Os resultados experimentais estdio apresentados em termos
das concentra¢des de vanilina e siringaldeido. As anilises cromatogrificas do meio
de reagdo nfio apresentaram resultados sistematicos para o p-hidroxibenzaldeido.
Em algumas amostragens a sua presenca foi detectada, no entanto, nfo foi possivel avaliar a
evolugdo da sua formacSio com o tempo de operagio do reator. Verificando-se suas
constantes fisicas, isto €, ponto de fusdo de 319K, e observando-se que nio apresenta ponto
de ebuligdo, pois sublima acima desta temperatura, este comportamento indica que este
aldeido estava sendo arrastado para fora do reator juntamentie com a fase gasosa ao longo

do experimento.

O procedimento experimental foi dividido em trés etapas: a primeira etapa teve
duracio de trés horas, com o reator operando em baixa vazio da fase liquida e baixa
temperatura; na segunda etapa, com a2 mesma duragdio, a vazio foi mantida e a temperatura
elevada; na vltima etapa, com duragfo de duas horas, elevou-se a vaziio mantendo-se a

temperatura.

V1.2.3.1 Resultados experimentais e discussio
VL.2.3.1.1 Producio de vanilina. Influéncia da temperatura e vazio da fase liquida

Os resultados experimentais referentes a produgfio de vanilina em 8h de operagio
do reator sfo mostrados na Figura V1.3. Durante a operagio a presséo foi mantida constante
em 4bar. Até 3h de reagdo, Figura V1.3 (A), as condi¢Ges experimentais foram mantidas em
373K e vazio da fase liquida de 5L/h, correspondendo a um tempo espacial de 3h. Nesta
etapa observa-se que, a partir de 1,5h nfio se verificam. alteragdes nos perfis de concentragfio,
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Figura V1.3 Perfil de concentragdo da vanilina ao longo do reator de leito fluidizado

trifdsico continuo, obtido experimentalmente durante oito horas de operacdo, utilizando ar

atmosférico como agente oxidante, na pressio de 4bar.
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indicando obtengdo de regime estacionério, representando uma concentragiio de 3,5mmol/L

de vanilina, préximo & saida do reator, no Gltimo ponto de amostragem.

A partir de 3h de operagéo, segunda etapa, a temperatura foi elevada para 393K,
mantida a vazio da fase liquida. Na Figura V1.3 (B), verifica-se gue uma hora apds a
variagdo de temperatura, o reator ainda opera em regime transiente, voltando ao regime
estaciondrio apos 5h de operagio, isto é, 2h apds a imposigiio da variagio de temperatura, A
concentracdo de 4,3mmol/L medida no Gltimo pomto de amostragem, isto €, 80% do
comprimento do reator, representa um aumento de cerca de 10% em relagio a etapa

anterior.

Na sequéncia, ap6s 6h de operagfio, terceira etapa do experimento, com a
temperatura mantida constante em 393K até o final, a vazio da fase liquida foi duplicada
para 10L/h, correspondendo a um tempo espacial da fase liquida de 1,5h. Na Figura V1.3
(C) verifica-se que 1h apos a variaclio da vazio da fase liquida, o reator ainda opera em
regime transiente. Apds 8h de reagdo a concentragio de vanilina era de 3,0mmol/L,
representando numa redugfo de cerca de 30% na concentragio de vanilina em relagio &
etapa anterior, isto €, 4,3mmoVL. Observa-se ainda alteragdo no perfil de concentracio,

identificando-se uma acentuacio crescente na parte inicial do reator.

V1.2.3.1.1 Producio de siringaldeido. Influéncia da temperatura ¢ vazio da fase
liguida
Os perfis experimentais de concentragio representativos do comportamento do
siringaldeido durante 8h de operacdio do reator sdo mostrados na Figura VI.4. Com
comportamento semelhante 4 vanilina, a produglio de siringaldeido atingiu regime
estaciondrio em 1,5h de operagio na temperatura de 373K e vazfio da fase liquida de SL/h,
representando uma concentragdio de 3,4 mmol/L deste aldeido [Figura V1.4 (A}].

Observa-se na Figura V1.4 (B), que a alteracfio na temperatura de 373K para
393K, apés 3h de operagio, segunda etapa do experimento, resulta em um aumento na
concentragio de 3,4mmol/l. para 7,5mmol/L, no dltimo ponto de amostragem,
correspondendo a 80% do comprimento 1til do reator. O tempo necessdrio para o reator

voltar a operar em regime estacionério foi de 2h.
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Figura V1.4 Perfil de concentragéio do siringaldeido ao longo do reator de leito fluidizado

trifdsico continuo, obtido experimentalmente durante oito horas de operacdo, utilizando ar

atmosférico como agente oxidante, na pressio de 4bar.
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Na terceira etapa do experimento, comn a temperatura mantida constante em 393K
até o final , e duplicando a vazfio da fase liquida, apds 6h de reacéo, observou-se, de acordo
com a Figura V1.4 (C), vma redugfo da concentragio de siringaldeido de 6,3mmol/L para
3,5mmol/L.

VL3 CONCLUSOES

Os resultados obtidos na operagiio do reator de leito fluidizado trifasico
demonstram a viabilidade da condugfio da reagfio de oxidagio timida catalitica da lignina
em regime continuo. Considerando a operagéio do reator continuo na temperatura de 393K,
vaz8io da fase liquida de 5L/h, e concentragdo de lignina de 30g/L foi possivel alcancar
concentragdes de 4,3mmol/L para vanilina e 6,3mmol/L para o siringaldeido. Considerando
as previsbes do modelo da dispersio axial para a concentragio de saida do
p-hidroxibenzaldeido, isto €, 14,8mmol/L, € possivel obter-se um rendimento em aldeidos
de cerca de 12% em relagio a lignina.

A influéncia da temperatura sobre o rendimento do processo em relagfio 3
produciioc de aldeidos foi menos promunciada quando comparada aquela observada na
avaliacio cinética da rea¢iio em reator de leito de lama mecanicamente agitado. No reator
continuo um aumento na temperatura de 20 graus resultou em um aumento no rendimento
dos aldeidos analisados (vanilina ¢ siringaldeido) de cerca de 10% comparativamente
aquele observado no reator mecanicamente agitado, considerando neste caso o tempo de

reacio de 0,5h, onde ocorrem as concentragBes maximas.

As previsBes do modelo da dispersfio axial pseudo-heterogéneo considerando os
resultados obtidos na temperatura de operagdo de 393K, indicaram valores compativeis
com aqueles obtidos experimentalmente na posi¢do situada a 80% do comprimento do
reator. Os perfis de concentragfio gerados pelo modelo, no entanto, se afastaram das curvas
experimentais, embora se aproximem na parte final do reator. Esta discrepincia é
caracteristica do modelo, no qual os niveis de mistura do reator sfo representados por um
inico pardmetro, o coeficiente da dispersfio axial. Como pode ser observado pelos perfis de
concentragio experimentais, os niveis de mistura no reator se apresentam bastante
pronunciados, de tal forma que um vnico pardmetro de dispersdo é insuficiente para

representa-los.
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VII.1 CONCLUSOES

Perspectivas de realizagdo de novos processos quimicos industriais de valorizacéo
da biomassa vegetal direcionam esforgos para o aproveitamento de um sub-produto da
cana-de-agicar. Considerando-se a possibilidade de disponibilizagdo de fragdes
macromoleculares da matéria lignocelulésica em meios alcalinos aquosos, aplicou-se uma
metodologia de transformacio oxidativa, em fase liquida, objetivando a agregacéo de valor,
via produgdo de intermediérios quimicos e produtos finais derivados. Limita¢es em
conversdo, rendimentos e seletividade, inerentes ao desenvolvimento de novos processos,
conduziram & operagdo ¢ avaliagio do processamento em sistema continuo, buscando

justificativas em termos da producéo dos derivados.

A utilizagdo do excedente do bagaco de cana-de-agiicar, produzido anualmente no
Brasil, oriundo da industria do agticar ¢ do &lcool, tem se voltado principalmente como
matéria prima na producfio de fertilizantes organicos e obtencio de celulose para
transforma¢io em embalagens. Como subproduto destas indl_jstrias surge uma fonte
abundante de matéria orgénica, a lignina, que tem sido pouco utilizada. A oxida¢io Gimida
catalitica da lignina com ar atmosférico mostrou ser uma alternativa importante, em relagio
aos processos usuais, na produgio de aldeidos arométicos com ampla utilizagdo nos mais

variados campos industriais.

A conducio do presente trabatho permitiu que a fragfo lignina extraida do bagago
de cana-de-agicar, solubilizada em meio alcalino (NaOH), fosse processada em presenca
de um catalisador solido, por via oxidativa, operando-sc em sistemas reacionais
descontinuos e continuos. Como etapa inicial, procedeu-se a avaliagio cinética da oxidagfo
catalftica da lignina. A degradagdo da lignina foi caracterizada, para temperaturas
superiores a 393K, por uma etapa inicial rapida, com energia de ativagio de 44,26KJ/mol,
na qual praticamente todo o reagente era despolimerizado, seguida de uma etapa lenta, com
energia de ativagfio de 0,97KJ/mol. A partir do conhecimento experimental do processo,
propds-se um esquema reacional considerando-se que a lignina € convertida tanto
diretamente na fase liquida como na superficie do catalisador, enquanto os aldeidos séo
formados preferencialmente sob a agfo catalitica.0 modelo cinético global capaz de
descrever o comportamento do processo de oxidagdo da lignina foi representado
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adequadamente por um sistema de reacBes complexas do tipo série/paralelo, com etapas

obedecendo leis cinéticas de primeira ordem.

Ficou evidenciado que oxidagfio timida catalitica da lignina, utilizando um
catalisador de paladio suportado em fy-alumina, operando um processo frifasico em
batelada, para a fase liquida, em condicBes de baixo consumo energético, isto §,
temperaturas da ordem de 393K ¢ pressdes de oxigénio em torno de Sbar, € capaz de
aumentar em cerca de vinte vezes o rendimento da reacio em relagiio a produgdio de
aldeidos aromaticos, em comparagiio aos processos homogéneos tradicionais de oxidagdo
utilizando catalisadores ndo suportados. Nestas condigbes foi possivel obter
aproximadamente 99% da vanilina recuperavel da lignina do baga¢o de cana-de-agicar. O
aumento na seletividade do processo em aldeidos foi ainda mais significativo, da ordem de

quarenta vezes .

Detendo-se¢ sobre o comportamento da fase gasosa procedeu-se a avaliagfo
hidrodindmica do reator de leito fluidizado trifasico, construido visando a producio de
aldeidos aromidticos em processo continuo. Foi identificada, em testes pre-operacionais, a
ocorréncia de regime de borbulhamento homogéneo, com baixo nivel de dispersdo para a
fasc gasosa e elevado nivel de mistura pa fase liquida. Este dltimo efeito foi comprovado
experimentalmente pelo achatamento dos perfis de concentragfo na fase liquida resultante
da operagdo do reator na condugfio da reagfio de oxidagfio da lignina. A referida avaliagfo
foi possivel recorrendo-se a aplicagfio do método dindmico da distnbui¢iio dos tempos de
residéncia a fase gasosa, com a utilizagfo de um tragador gasoso de baixa solubilidade na
fase liquida, nas condigGes experimentais. Este procedimento permitiun, mesmo na presenga
de solidos, a analise isolada dos efeitos hidrodindmicos inerentes ac escoamento do gas,
representada adequadamente por um modelo dindmico formulado para tal fim. A exclusdo
dos termos referentes a transferéncia de massa no balango material do tragador permitiu

solugdes simplificadas para 0 modelo dindmico.

A transposicio da operagiio descontinua do processo de oxidag@io imida catalitica
para uma operagdo continua, tendo em vista a perspectiva de produgdo industrial de
aldeidos aromaéticos, foi possivel através da utilizagfo do reator de leito fluidizado trifasico.
A produgio de aldeidos arométicos no reator continuo permitiu nfio s6 a validagio do

modelo cinético de pseudo-primeira ordem, como também o modelo da dispersio axial
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pseudo-heterogéneo(MDA) aplicado ao processo. O rendimento operacional maximo
obtido, com o reator operando com uma vazio de ar de 1000 L/h, vazio da fase liquida de
5L/h, carga catalitica de 4%pp. e pressdo de 4bar, foi de aproximadamente 12% para a
formagio de aldeidos em relagdo 2 concentragfio da lignina alimentada.

PrevisGes de avaliagio do comportamento do processo reativo de oxidagio
catalitica no reator trifésico continuo foram viabilizadas segundo simulages resultantes da
aplicagio do modelo pseudo-heterogéneo (MDAH) previamente formmlado. Os perfis
estaciondrios de concentragio dos componentes lignina e aldeidos aromdticos foram
descritos fazendo uso das leis cinéticas intrinsecas de pseudo-primeira ordem estabelecidas.
Os resultados obtidos, considerando a operagéio do reator na temperatura de 393K, vazéo da
fase liquida de 5L/h, foi concentragbes de 4,8mmol/L para vanilina ¢ 6,6mmol/L para o
siringaldeido e 14,6mmol/L para o p-hidroxibenzaldeido representando um rendimento em

aldeidos de cerca de 12% em rela¢do a lignina.

VIIL.2 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

O processo de oxidagfio imida catalitica(CWAOQ) aplicado a lignina meostrou-se
atrativo no que se refere a sua produtividade e seletividade em aldeidos, no entanto, a
investigacdo e aplicagdio de outros catalisadores de menor custo fazem-se necessérias.
Tratando-se de um meio reacional complexo e fortemente oxidativo, estudos de desativagdo
do catalisador sdo importantes nfio sé visando a produgfio em regime continuo come em
batelada. No primeiro caso, a desativagdo acentuada do catalisador inviabilizaria a
aplicagfo de reatores trifisicos de leito fixo (reatores do tipo trickle bed), que surgem como
alternativa natural aos reatores de leito fluidizado trifisicos continuos, principalmente em
se tratando de reagdes complexas do tipo série-paralelo, que visam a seletividade para os
produtos intermedidrios. Adicionalmente, o custo do catalisador pode inviabilizar
economicamente o processo. Ainda com relaglio ao tipo de reator, tratando-se a oxidago
catalitica uma reagdo com exotermicidade acentuada, o reator de leito fluidizado trifisico

continuo ainda € a melhor opgéo.
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Estudos de otimizagdo paramétrica requerem aprofundamento visando a produgio
econdmica de um aldeido especifico, pois como pode ser observado, algumas combinages

de pardmetros de operagiio conduzem ao mesmo restultado.

Finalmente, considerando a viabilidade do processo estudado, pode-se¢ orientar a
produgdo de intermediarios segundo o tipo de matéria prima lignina a ser usada. Tratando-
se a lignina de um polfmero amorfo, cuja estrutura varia nfio sé em fungdo do vegetal que a
origina, mas também do seu processo de isolamento, outras fontes podem ser pesquisadas,
principalmente se a vanilina for o produto de maior interesse. Neste aspecto, ligninas
oriundas de madeiras macias sfio mais indicadas. Licores negros oriundos da inddistria do
papel e celulose sfio também alternativas atrativas, principalmente em fungéio do volume

produzido.
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APENDICE I

RESULTADOS EXPERIMENTAIS DAS PRINCIPAIS REACOES UTILIZADAS
NA AVALIACAO CINETICA DA OXIDACAO UMIDA CATALITICA DA

LIGNINA

EXP10: Cp,=60g/L. em NaOH 2N, T=393K, P1=20bar, Po,=5bar.

Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90pm-105um)
Carga de catalisador: 2,5% pp..
P=p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, S= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h) | P/ Cy, V/ Cy, S/ Cy, L/ Cy, R/ Gy,
0 0 0 0 1 0
0.25 001219 10.01394 _ ]0.0176 0.9138 0.04115
0.5 001879 001784 [0.01762 _ [0.8499 0.09585
0.75 002172 |0.01822  |0.01463 |0.7817 0.16374
1 1002464 10.01850  [0.01163 _ [0.7344 0.21073

EXP13: Cp=60g/L em NaOH 2N, T=393K, Pr=20bar, Po,=10bar.

Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90pm-105pm)
Carga de catalisador: 4,0% pp..
P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, 8= siringaldeido, I.= lignina, R= outros produtos.

I

Tempo(®) | L/Crg v/ G, R/ Cy, P/ Cy, S/ Ci,

0 i 0 0 0 0

0.25 0.304 0.01884  |0.62694 0.02686 0.02336
0.5 0.29647 0.02588  |0.64191 0.02955 0.02639
0.75 0.28894  10.01961 0.64193 0.02994 0.01958

1 0.25763 0.02245 0.67851 0.02278 0.01867
1.5 0.22077____}0.01592 0.72522 0.02555 0.0126

2 0.16885 0.01171 0.81581 0.001941 _ |0.00167
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EXP14: C.;=60g/L em NaOH 2N, T=393K, Pr=20bar, Po,=2bar.
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90um-105pum)
Carga de catalisador: 4,0% pp..
P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, S= siringaldeido, L= lignina, R= outros predutos.

Tempo(h) L/ Cy, VI Gy, R/Cy, P/ Cy, S/ Cy,

0 1 0 0 0 0

0.25 0.9326 0.01698 0.00417 0.01929 0.02358
0.5 0.86974 0.01874 0.06426 0.02583 0.02143
0.75 0.81112 0.01917 0.1202 0.02987 0.01964
1 0.75645 0.01998 0.17207 0.03263 0.01887
1.5 0.65791 0.0186 0.27426 0.03199 0.01724
2 0.58135 0.01873 0.35165 0.03159 0.01668

EXP15: Cp,=60g/L em NaOH 2N, T=393K, Pr=20bar, Po,=2bar.

Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (150pm-200pum)
Carga de catalisador: 4,0% pp..
P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, S= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h) L/ Cp, /Gy, R/ Cr, P/ Cy, S/ Cy,
0 1 0 0 0 0
0.25 0.73735 0.01038 021279 0.0182 0.02128
0.5 0.52375 0.01221 0.41990 0.0241 0.02003
1 0.42635 0.0114 0.52119 0.02393 0.01713
L5 0.39884 0.01146 0.54879 0.02591 0.015
2 10.3961 10.01214 0.54879 0.02898 0.01399
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EXP16: Cr=60g/L em NaOH 2N, T=393K, Pr=20bar, Po,=5Sbar.

Catalisador: sem catalisador

Carga de catalisador: sem catalisador

P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, S= siringaldeido, I.= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h) | P/Cy, V/ Cy, S/ Gy, L/ Cy, R/ Cy,
0 0 0 0 1 0
0.25 0.00202 0.00151 0.00167  |0.85804  }0.13547
0.5 0.00258 _ 10.00173 0.00230  |0.74684  |0.24647
0.75 0.00277 000176 |0.00214  |0.69587 _ |0.29745
1 0.00283 0.00159 _ 10.00191 0.66812 _ |032555
1.25 0.00288 _ |0.00142 _ |0.00182 _ |0.6163 0.37759
L5 0.00202 _ [0.00131 0.00173 0.56447 _ |0.42956
175 0.00204  [0.00123  |0.00168  [0.53505 _ |0.45911
2 0.00274 _[0.0012 0.00162  10.50562 |0.48861
2.25 0.00301 0.00115  |0.00163  |0.50174 _ |0.49247

EXP18: Cp,;=60g/L em NaOH 2N, T=393K, Pr=2(bar, Po,=5bar.
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (150pm-200y1m)

Carga de catalisador: 4%pp.

P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, S= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h) | L/Cy V/ Cy, R/ Cy P/ Cy, S/ C1,

0 i 0 0 0 0

0.25 0.87839 0.01051 0.06457 0.01387 _ |0.02038
0.5 0.75595 0.01494 0.17847__ ]0.02048 __ |0.03016
0.75 0.67089 0.01525 0.26086  |0.02418 0.02883
1 0.58506 0.01759 0.3502 0.02928  |0.02574
L5 0.49671 0.01559 0.4371 0.02844 |0.02216
2 0.40617 0.01583 0.52608 0.03179 _ |0.02014
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EXP22: C,,=60g/I. em NaOH 2N, T=373K, P1=20bar, Po,=5bar.

Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90pm-105pum})

Carga de catalisador: 4%pp.

P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, 8= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

—

Tempo(h) L/ Cy, V/ Gy, R/ C, P/ Cy, S/ Cr,

0 1 0 0 0

0.25 0.91378 0.00729 0.05342 0.00759 0.01797
0.5 0.84994 0.00953 0.10824 0.01324 0.02105
0.75 0.7817 0.01181 0.1725 0.01506 0.02093
1 0.73443 0.01321 0.2118 0.01879 0.02179
1.5 0.60841 0.01467 0.33812 0.02049 0.01831
2 0.4966 0.01529 0.44727 0.02218 0.01696

EXP23: Cp;~60g/L em NaOH 2N, T=393K, P1=20bar, Po,=5bar.

Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90pum-1051um)

Carga de catalisador: 4%pp.

P= p-hidroxibenzaldeido, V= vanilina, $= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h) L/ G, V/Cy R/ Cp, P/ Ci, S/ Ci,

0 1 0 0 0 0

0.25 0.8181 0.01855 0.09814 0.02216 _ |0.03905
0.5 0.69848 0.02643 020666 |0.0331 0.03533
0.75 0.5658 0.0253 0.34 0.0377 0.033

1 0.4408 0.0233 0.46873 0.04253 0.02464
.5 0.38433 0.02224 0.53638 0.04424 _ |0.01281

2 0.36569 0.01841 0.56634 __ 10.04042  |0.00914
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EXP24: C;,;=60g/L. em NaOH 2N, T=413K, P1=20bar, Po,=5bar.
Catalisador: 2,85%Pd em y-alumina (90pm-105um)

Carga de catalisador: 4%pp.
P= p-hidroxibenzaldefdo, V= vanilina, S= siringaldeido, L= lignina, R= outros produtos.

Tempo(h)  {L/Cy, V/Ct, R/Cy, P/Cy, S/CL,
0 1 0 0 0 0

0.25 0.7057 0.04484  |0.14073 0.0564 0.04863
0.5 0.4981 0.04989 035317 (007036 |0.03448
0.75 0.3515 0.04869 0.51168 0.0734 0.02112
i 0.2739 0.03903 0.59931 0.06994  10.01782
L5 0.21356 1002914 |0.68821 0.06033 0.00876
2 0.20006 0.02046 072773 0.05174 1E-5
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APENDICE I

PERFIS DE CONCENTRACAO TEORICOS RESULTANTES DA OTIMIZACAO
DOS PARAMETROS CINETICOS

Os perfis de concentracio apresentados a seguir resultaram da aplicagfio do
método de otimizacio descrito no Capitulo V, ftem V.3.1.2, objetivando a avaliacio das
constantes de velocidade da reaglio de oxidagfo catalitica da lignina. As condicdes

experimentais estio descritas no Apéndice L.

I M L]
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1 A SIRININGALDEIDO
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K1=8,2000-2h-1

K2=4,3540-5h-1

K38 0000-2h-1

Kdw2,300D-1h-1 & VANILINA
KS=2.761D+001 A SRINGALDEIDG
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k25,600D-1 h-1
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ki=1,560D-1 h-1 @ YANILINA
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K2 3599011
#3=3,50930-25"
K4=1,1586D-1H"
K5=1,39870+0N"
K6=2,80200-1h" @  VANILINA
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