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RESUMO

Visando-s¢ a producgdo de poliodis em pequena € média escalas por processos
cataliticos continuos e objetivando-se a valorizagdo de matérias-primas abundantes em
sacarideos, procedeu-se a otimizagdo operacional e quantifica¢o cinética dos processos de
hidrogenac@o da glicose e sacarose em presenca de catalisador de niquel (14,75%p.p.)
suportado em carvdo ativado. Processamentos de reagdes de hidrogenacdo de glicose,
frutose e sacarose em temperaturas de 373K, 393K e 413K, sob pressdo de 24atm em reator
de leito de lama, ressaltaram seletividades em sorbitol e manitol. As transformag¢des foram
representadas por modelos do tipo Langmuir-Hinshelwood propostos com base em
mecanismos cataliticos heterogéneos de formagdo de polidis. Através da avaliagdo
dinimica experimental, segundo a técnica de distribui¢do de tempos de residéncia (DTR),
foram quantificados pardmetros hidrodindmicos em sistemas trifasicos operando em regime
de leito gotejante. A analise do processo foi efetuada através da aplicacdo de um modelo
pistio heterogéneo com dispersdo axial em regime transiente, a qual via funcdo de
transferéncia possibilitou a estimagdo dos pardmetros hidrodindmicos da fase liquida,
fornecendo ordens de grandeza de £.=[0,34 a 0,56] para o fator de molhabilidade; h;=[0,16
a 0,25] para a retengo liquida e Do,=[3,77 x 10" m%/s a 2,42 x 10*m?/s] para a dispersio
axial. Hidrogenagdes de glicose € sacarose em reator trifasico continuo de leito gotejante
(dr=42mm, Z=800,0mm) em presenca do catalisador Ni(14,75%p.p.)/C granulado
(dy=4,57mm) operadas em temperaturas de 373K a 413K e 10atm de hidrogénio, com
vazio da fase liquida de S5L/h a 15L/h e vazio da fase gasosa de 100L/h e 300L/h,
garantiram um regime estacionario de conversdo de sacarideos, atingido apds 1 hora de
reagdo. O processamento das reagdes da glicose e da sacarose no reator de leito gotejante
assegurou transposi¢do do processo trifasico descontinuo para o processo continuo,
fornecendo perfis experimentais que confrontados com as previsdes do modelo proposto
demonstraram boa concordéncia, significando possibilidade de desenvolvimento em escalas

superiores na dire¢do da aplicag@o industrial.

PALAVRAS-CHAVE
Reatores quimicos Hidrogenacdo Carboidratos

Sorbitol Catalisador Niquel
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ABSTRACT

To produce polyols in small and medium scales by continuous catalytic processes
and to valorize saccharide abundant raw materials, operational optimization and
quantification of the kinetics of the hydrogenation processes of glucose and saccharose in
the presence of nickel (14,75%wt.) supported on active carbon were performed.
Hydrogenation reactions of glucose, fructose and saccharose at temperatures of 373K,
393K and 413K under a pressure of 24atm performed in a slurry bed reactor showed strong
seletivities for sorbitol and manitol. Based on the heterogeneous catalytic mechanism of the
polyols production a Langmuir-Hinshelwood model was proposed. From experimental
dynamic evaluations based on residence time distribution (RTD) hydrodynamic parameters
of the three-phase systems operating in trickle flow pattern were obtained. The analysis of
the process was made using an heterogeneous piston model with axial dispersion in
transient regime. It was possible via a transfer function to predict the hydrodynamic
parameters of the liquid phase as: wetting efficiency, f=[0,34 to 0,56]; liquid holdup,
h=[0,16 to 0,25] and axial dispersion, D.=[3,77x10"m%s to 2,42x10*m%s]. The
hydrogenation of glucose and saccharose in the continuous three-phase trickle-bed reactor
(dg=42mm,Z=800,0mm) in the presence of Ni(14,75%wt.)/C granulated catalyst
(d,=4,57mm) was performed at temperatures in the range of 373K to 413K and under a
pressure of 10atm of hydrogen and a flow rate in the range of 5SL/h to 15L/h for the liquid
phase and 100L/h to 300L/h for the gas phase, steady state conditions of saccharide
conversions were reached after one hour of reaction. The processing of the glucose and
saccharose reactions in the trickle-bed reactor allowed the reaction transposition from the
discontinuous process to the continuous one providing experimental profiles which
compared with the proposed models showed a good agreement, indicating the possibility of

the development of scale-up to the industrial applications.

KEYWORDS
Chemical reactors Hydrogenation Carbohydrates
Sorbitol Catalyst Nickel
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INTRODUCAO

O processamento de matérias-primas com elevados contetdos de carboidratos,
tendo em vista a obteng¢do de produtos de maior valor agregado, tem sido objeto de varias
pesquisas de interesse industrial. Os polidis, produtos obtidos da hidrogenac&o catalitica de
carboidratos soluveis, sdo exemplos significantes de compostos derivados de carboidratos
que encontram extensa aplica¢do na indastria quimica, alimenticia e farmacéutica. O
sorbitol, poliol preparado a partir da hidrogenacdo da glicose, tem maior parte da sua
produgdio industrial, gerada em operagbes em batelada, utilizando niquel puro, ou
niquel-Raney como catalisador. Tais procedimentos geram custos adicionais para
separagdo de produto e catalisador. Com o objetivo de minimizar estes custos, t€m sido
empreendidos investimentos no desenvolvimento de processos continuos em reatores de

leito fixo, com catalisadores mais estaveis.

Reatores trifisicos com escoamento gas-liquido em contato com leitos fixos
podem servir a operagdes continuas de hidrogenag¢des cataliticas de carboidratos. De
interesse particular na industria, o reator trifasico de leito fixo ¢ extensivamente usado em
regime de escoamento das fases fluidas do tipo gotejante. Nestas condigdes sdo praticadas
baixas velocidades superficiais de gés e liquido. Este reator, destacada a vantagem da
operagio continua, usufrui ainda da eliminacgdo da filtragdo do catalisador disperso e pode
conduzir a altas conversdes de reagentes liquidos, resultado de um escoamento com
: caracterif;ticas pulsantes desta fase. Os reatores de leito gotejante operam, relativamente
aos escoamentos das fases fluidas, em modos contracorrente € concorrente. A vantagem da
coluna concorrentemente operada ¢ ndo ser limitada pela inundagéo e ter perda de carga
menor. As operagdes concorrentes s3o as mais utilizadas na industria, devido a
flexibiliza¢do do uso deste reator em relacdo as condigdes operacionais de vazdo,

temperatura € pressao.

Para ser implementado o processo de hidrogenagio catalitica de carboidratos em
sistemas trifasicos continuos fez-se necessario, no presente desenvolvimento, dividir o
trabalho em etapas. Estas visavam, inicialmente, o conhecimento do processo reativo

através de seus pardmetros cinéticos e de adsor¢do, e suas caracteristicas operacionais, para
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em seguida estabelecer as propriedades do reator de leito fixo, seu projeto e montagem do
sistema a ser operado. A descri¢éio detalhada dos materiais e equipamentos utilizados nas
diversas etapas do presente trabalho, envolvendo a andlise dindmica, a operagio do reator
de leito fixo, a preparagdo do catalisador, a avaliagdo cinética das reages em reator de
leito de lama e o processamento continuo no reator de leito gotejante, estdo incluidas no
capitulo Procedimento Experimental e Materiais.

Na dire¢do do desenvolvimento da hidrogena¢do continua de sacarideos para
produgdo de polidis, empreendeu-se um estudo experimental sobre o comportamento
hidrodindmico do reator catalitico de leito gotejante instalado, aplicando-se a técnica de
distribuigdo dos tempos de residéncia (DTR) na fase liquida (ILIUTA er al., 1999). Os
resultados experimentais forneceram os tempos de residéncia médios, os quais através de
uma andlise dindmica do sistema, foram comparados aos momentos de ordem um da
fung¢do de transferéncia do sistema, tornando possivel a quantificagdo dos pardmetros do
processo trifasico, identificados como a retengdo liquida e o fator de molhabilidade.
Correlagdes da literatura (BURGHARDT et al.,1995; MIDOUX et al.,1976; ILIUTA et al.,
1999) complementaram a estimagdo dos pardmetros dependentes das variagdes da fase
liquida.

Para a descrigdo completa do processo hidrogenante em reator de leito gotejante,
no qual as fases liquida e gasosa tém escoamentos descendentes e concorrentes, buscou-se
prever valores dos pardmetros cinéticos de reagfdo quimica, fazendo-se uso da avaliagdo
cinética experimental. A necessidade da quantificagio dos citados pardmetros cinéticos das
reagOes de hidrogenagdo catalitica de sacarideos conduziu ao processamento dos sacarideos
glicose, frutose € sacarose em reator de leito de lama operando em batelada em
temperaturas entre 373K e 413K e pressdes de 24atm por 3horas. Amostras da fase liquida,
tomadas em intervalos regulares de tempo, foram analisadas por cromatografia liquida de
alta eficiéncia (CLAE/HPLC) e os resultados experimentais, avaliados em termos de
concentragdes, foram ajustados a modelos heterogéneos propostos, quantificando-se as
constantes cinéticas e de equilibrio de adsorgéo.

Devido a complexidade dos processos presentes na operagdo do reator de leito

gotejante, fez-se necessario um levantamento detalhado de processos similares
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(RAMACHANDRAN ¢ SMITH, 1979; BURGHARDT et al., 1995; ILIUTA et al., 1999),
tendo sido possivel desenvolver um modelo fenomenoldgico capaz de representar os
comportamentos global e local da fase liquida do sistema.

Na direcgéo da transposi¢do de processos trifasicos descontinuos, tradicionalmente
operados em reatores de leito de lama, para processos continuos em reator trifasico de leito
fixo, foram desenvolvidas operagdes em regime gotejante, tendo em vista a obtengdo de
mais elevados rendimentos e produgdes de polidis. O uso de uma elevada carga fixa de
catalisador, decorrente de determinadas estabilidade e atividade de um sistema baseado em
niquel, podendo-se tratar volumes consideraveis de solugdes reagentes, conduziu o presente
trabalho a realizagGes de transformacdes continuas de mono e dissacarideos soliveis em

poliodis por hidrogenac@o sob moderadas pressdo e temperatura.

Os modelos de previsdo de comportamento dos reatores de leito gotejante tém sido
objeto de investigagdes (RAMACHANDRAN e SMITH, 1979; BURGHARDT e
BARTELMUS, 1996; AL-DAHHAN et al., 1997), que sugerem a aplicagdo de um modelo
caracteristico de processos bifasicos de leito fixo do tipo pistdo heterogéneo com dispersdo
axial para a descri¢@o do comportamento de um componente da fase liquida. Modificagdes
sdo introduzidas pela considerac@o de efeitos relativos ao molhamento parcial e a retengéo
liquida. No presente desenvolvimento um modelo pseudo-heterogéneo estabelece previsdes
de conversdo dos sacarideos e producdo de polidis em reator de leito gotejante sob regime
estaciondrio, as quais sdo comparadas aos resultados experimentais das operagdes
executadas. Para tais fins a equagio do modelo recorreu aos valores dos parametros
cinéticos, de transferéncia de massa e hidrodindmicos previamente determinados.

Caracterizando o objetivo geral de produgdo de especialidades quimicas de
elevados valores agregados, através de processos continuos cataliticos, efetiva-se no
desenvolvimento constante da presente tese a transposi¢do do processo catalitico trifdsico
descontinuo de hidrogenacdo de mono e dissacarideos para o correspondente processo
continuo. Demonstrando-se experimentalmente via hidrogenacdo da glicose e da sacarose
com catalisador de niquel em reatores de leito de lama e de leito gotejante, quantifica-se os
componentes reais praticados, descrevendo-se os processos segundo modelos, capazes de

fornecerem simulagdes para projetos e extrapolacdes as escalas industriais.
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1. PROCESSOS REATIVOS DE CARBOIDRATOS EM SISTEMAS TRIFASICOS

Funcionalizagdes e degradagdes quimicas de compostos organicos de origens
naturais tém proporcionado produgdes de derivados de diversificado interesse industrial.
Processos de transformacfio de carboidratos com base em reagGes de hidrolise, oxidagéo,
hidrogenagdo, hidrogendlise, esterificagdo, eterificagdo, dentre outros (BOBLETER et al.,
1986, ABBADI e BEKKUM, 1995, BRAHME et al., 1964, CLARK, 1958, THEVENET et
al., 1999, QUENEAU et al., 1999), conduzem a 4cidos, aldeidos, cetonas, polidis, €steres,
éteres, produtos intermedidrios e/ou finais para aplicagdes variadas. Consideravel parcela
das reagdes referidas sdo viabilizadas com a presenga de catalisadores, via sistemas
homogéneos (BRAHME et al, 1964, CLARK, 1958 THEVENET et al, 1999) e
heterogéneos (ABBADI ¢ BEKKUM, 1995, QUENEAU et al., 1999).

Tradicionalmente operadas em processos descontinuos, as produgdes de derivados
de sacarideos, detém-se em pequenas € médias escalas, realizadas em reatores em batelada
(LIMA, 1996). De particular interesse no processamento de carboidratos, as hidrogenagdes
cataliticas de mono ou dissacarideos sdo efetuadas em reatores trifasicos de leito de lama,
em operacdes descontinuas (BRAHME e DORAISWAMY, 1976). Perspectivas de
elevagdo de produgdes seletivas de certos derivados oriundos da hidrogenagdo de
carboidratos soliiveis conduzem a orientagdes no sentido de transpor estes processos,
tradicionalmente operados em batelada, para operagbes em regimes continuos.
Possibilidades de utilizagdio de catalisadores solidos estdveis em reatores verticais
cilindricos de leito fixo e operando com escoamentos bifasicos gas-liquido concorrentes
descendentes (reatores de leito gotejante), significam potenciais sistemas para a

hidrogenagdo industrial de compostos organicos soluveis.

O desenvolvimento experimental e a andlise fenomenologica do processo continuo
de hidrogenacdo catalitica de carboidratos abordado no presente trabalho recorreu,
inicialmente, aos resultados de trabalhos previamente obtidos nesta area (TUREK e
LANGE, 1983, ABREU, 1985, DECHAMP et al., 1994, GALLEZOT et al., 1998), bem
como ao conhecimento operacional prévio de reatores de leito gotejante associado a

descrigdo do sistema através dos seus pardmetros representativos.
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L1 - APLICACAO E PROCESSAMENTO DE CARBOIDRATOS E SEUS
DERIVADOS

Processos de valorizagfo de sacarideos naturais solubilizados em fase liquida, que
recorrem, para as transformagdes destes carboidratos, as participagdes de catalisadores
homogéneos ¢ heterogéneos, t€ém destacado desenvolvimentos recentes atraves das reagoes
de esterificacdo (DESCOTES, 1993, THEVENET er al., 1999) e eterificagio (QUENEAU
et al., 1999) em meio homogéneo aquoso e hidrogenacdo (GALLEZOT et al., 1998) e
oxidagdo (TAHRAQUI, 1990; ABBADI e BEKKUM, 1995) com catalisadores solidos.

Biomassas vegetais de origens natural ou agricola t€m em suas estruturas, bases
lignocelulosicas e/ou amildceas com macrocomposicdes em celulose, ligninas,
hemiceluloses € amidos. Nestas macromoléculas os sacarideos estdo presentes em suas
formas poliméricas constituindo as formacgdes celuldsicas e amilaceas, compostas
principalmente pelas unidades monoméricas glicose € xilose. Em graus de polimerizagéo
menores, nas formas de oligossacarideos, a celulose pode reduzir-se até a celobiose € o
amido pode formar a maltose. Estes oligossacarideos, assim como as pentosanas das
hemiceluloses, podem ser hidrolisados em meios acido ou enzimatico, transformando-se
em unidades de menores graus de polimerizagdo (di e monossacarideos). A
disponibilizagdo destes sacarideos da biomassa vegetal, para processamentos posteriores,
ocorre com suas solubiliza¢des, através de reagdes hidroliticas, que fornecem mono e
dissacarideos soltveis em meio aquoso. Nestas condigdes, acdes cataliticas homogéneas ou

heterogéneas permitem a produgédo de derivados de maior valor agregado do ponto de vista

industrial.

Carboidratos, compostos orginicos de férmula C.H,,0,, sdo formados, na
natureza, via reagdes de fotossintese que ocorrem nas plantas, pela agdo catalitica da
clorofila. Estruturalmente, os carboidratos podem ser vistos como aldeidos
poli-hidroxilados, ou ainda, compostos que pela hidrdlise, podem se transformar nestas
substancias. Sdo classificados em monossacarideos, dissacarideos, oligossacarideos e

polissacarideos, de acordo com o numero de unidades de agucar em suas moléculas. As
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hexoses, pentoses € tetroses constituem os monossacarideos, sdo os aglcares simples, 0s
subsequentes sdo formados por moléculas que possuem duas ou mais unidades destas. A
glicose, a frutose ¢ a galactose sdo 0s monossacarideos mais comuns na natureza, estio em
frutas, no mel e no leite. O agucar mais presente na natureza é a sacarose que é um
dissacarideo composto por uma unidade de glicose e uma de frutose. Sdo também de
grande importdncia os polissacarideos amido e celulose, com intensas aplicagdes
industriais. Na industria alimenticia, os sacarideos s3o essenciais na composi¢do € na
fungdo de agentes emulsificantes, espessantes e estalilizantes, enquanto no setor
farmacéutico, uma de suas aplicagdes estd na producdo de antibioticos, como a

estreptomicina, na qual os carboidratos séo precursores.

A glicose ¢ o monossacarideo mais abundante na natureza. A glicose (+) € um
aldeido penta-hidroxilado, com seis atomos de carbono, de cadeia ndo ramificada, isto &,
uma aldo-hexose. A glicose apresenta 16 estereo-isdmeros ou oito pares de enantidmeros.
Destes apenas a glicose (+), a manose(+) e a galactose (+) existem em maior escala na
natureza. A glicose(-) € o enantidmero do composto existente na natureza. Os outros 14 sdo
diasteredmeros da glicose(+) e apresentam comportamento quimico semelhante a ela. Na

Figura 1.1 sdo apresentadas as estruturas quimicas de alguns destes agucares.

OH
OH o P on
10~\ El .,
- A’ﬁg [./ -\f‘q—/
HO # "Tf’ “eoH HO® q\;’ﬁ “NoH
OH OH
GLICOSE FRUTOSE
OH
o, -0,
HO YT\ _OH
HO~M~ '&l oxt
N0
SACAROSE —OH
OH

Figura I.1 — Estrutura quimica de carboidratos: glicose, frutose e sacarose.
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A vpartir de reacdes quimicas, podem ser obtidos produtos derivados de
importancia igual ou diversas vezes maior do que os aglcares mais comuns. Da oxidagdo
da glicose podem ser obtidos os acidos gliconico (ABBADI e BEKKUM, 1995) e glicarico,
dependendo do direcionamento da reacdo, e em alguns casos o acido glucurénico, de
cadeia ciclica. O acido tartarico e o acido glicolico sdo produzidos a partir da oxidacgdo da
frutose. A formacgdo de tridcidos carboxilicos a partir da oxidagio de dissacarideos foi
comprovada por SCHIWECK et al. (1988) com a oxidacdo da sacarose sendo processada
em presenga de catalisador de platina suportado em carvéo ativado. Nestes processos

podem também ser obtidos mono ou didcidos, dependendo das condi¢des operacionais

aplicadas.

Produtos obtidos da hidrogenagdo de sacarideos, os polidis, chamados alcoois de
agucar, sdo de grande importancia na industria alimenticia, de cosméticos e farmacéutica,
sendo sorbitol, manitol e xilitol os de maior aplicagdo. Sorbitol € manitol contém teor
calorico semelhante ao da sacarose (4 calorias por grama) e seu uso € permitido a
diabéticos, substituindo a sacarose em produtos dietéticos. O xilitol, proveniente da xilose,
tem como caracteristica seu efeito ndo-cariogénico (formador de caries), sendo assim
utilizado na manufatura de gomas de mascar e produtos dietéticos. O sorbitol, produto da
hidrogenagdo da glicose, pode ocorrer na natureza, sendo extraido de muitas frutas,
principalmente da familia das Rosaceae, e ¢ produzido industrialmente em grande escala.
Dentre os polidis, o sorbitol € aquele que encontra maior gama de aplicagdes em diversas
areas, devido a variedade de processos quimicos e fisicos que o utilizam. Além de sua
utilizagdo como adogante, ja citada, ¢ também adotado como emulsificante, estabilizante,
umectante e como camada de revestimento de protecdo. Na industria farmacéutica, sua
mais importante contribuicdo ¢ como substrato na fermentag@o pelo Bacillus suboxydant
para producdo da vitamina C, compde ainda pastas dentais como agente espessante.
Adicionalmente podem ser citados seus usos nas industrias téxteis, de cosméticos, de fumo
e curtumes. Em escala industrial, sua produgiio € proveniente da reagdo catalitica de
hidrogenacgo da glicose derivada do amido de milho, em presen¢a de um catalisador do

tipo niquel-Raney. A produgdo de sorbitol via rea¢do de hidrogenagdo da glicose esta

esquematizada na Figura 1.2.
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Figura 1.2 — Reacdo de hidrogenagdo catalitica da glicose produzindo sorbitol.

1.1.1 - Sistemas cataliticos para hidrogenacio de sacarideos

Catalisadores de niquel s3o, tradicionalmente, os mais utilizados industrialmente
para estes processos, devido ao seu baixo custo, apesar de apresentarem desvantagens
como instabilidade, e pouca atividade. Mais recentemente, a liga niquel-Raney também foi
testada como catalisador na hidrogenacdo de cetonas (CHANG et al., 2000). Muitos
autores t€ém pesquisado novos catalisadores de niquel e ruténio para hidrogenacdo de
compostos organicos. Niquel suportado em silica (TUREK et al., 1983), niquel suportado
em carvdo ativado (DECHAMP et al., 1995) e ruténio suportado em carvio ativado
(GALLEZOT, 1998 ¢ VAN GORP et al., 1999) sdo exemplos destas aplicagdes associadas
as transformagdes de sacarideos. O uso de promotores em catalisadores de niquel também
tem sido objeto de estudos, tendo LI er a/.(2001) avaliado a possibilidade de adicionar
promotores como tungsténio e cromo aos catalisadores de niquel suportados ou nio, para
lhes conceder maior estabilidade. Catalisadores de ligas amorfas como Ni-B e Co-B
também foram testados pelos autores para hidrogenagdo de glicose a sorbitol. Este altimo

apresentou uma boa atividade catalitica para a reagfio de hidrogenag@o da glicose, a qual se
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acentuou com a adi¢do dos promotores, desde que as concentragdes destes ndo excedessem
4% em peso, 0 que provocaria uma cobertura total dos sitios ativos pelo metal adicionado.
O catalisador Ni-B apresentou uma atividade catalitica maior que a tradicional liga de
Ni-Raney, sendo o promotor cobalto aquele com a maior capacidade de adsorver os atomos
de hidrogénio dissociados durante os processos hidrogenantes. Em alguns casos
(PAWELEC et al., 2001) o niquel atua como promotor em catalisadores de tungsténio

suportados em carvdo com atividade para as reagdoes de hidrodessulfurizagiio e de

hidrogenacao.

De importancia fundamental para o desempenho do catalisador, o suporte
promove a dispersdo do metal da fase ativa, podendo participar do processo, dispondo suas
propriedades superficiais e de composi¢do. Mais usados frequentemente os ¢xidos alumina
¢ silica tém proporcionado a formulagdo de catalisadores metalicos ativos. Concorrendo
com estes usos a utilizagdo de carvdes ativados como suporte catalitico e como catalisador
tem sido sugerida em trabalhos recentes (SILVA, 1999). Bons resultados em diversos
processos de hidrogenac@o de compostos organicos tém sido obtidos, € suas aplicagdes em
processos industriais como a sintese de amonia, a purificagfo catalitica do 4cido tereftalico,
a sintese do tetrahidrofurano, a epoxidagdo de olefinas e a producgio de HCFCs. Os carvdes
apresentam elevadas capacidades de adsorcdo e tém estrutura microporosa formulada
segundo seus precursores. As vantagens mais importantes, que recomendam seu uso como
suporte, indicam como determinantes suas propriedades texturais (4rea especifica e
distribui¢dio porosa) e propriedades quimicas de superficie (tipos de grupos funcionais e
natureza da interacdo metal/suporte). O carvdo ativado apresenta ainda facilidade de
modificac¢io de acordo com a necessidade de sua aplicagdo, tanto na sua estrutura porosa,
como na natureza quimica da sua superficie, onde se situam sitios ativos adsortivos e/ou
reativos, relacionadas a sua atividade e a capacidade de dispersio do metal. A sua
estabilidade apresentada tanto em meio acido como basico € favoravel a sua utilizagdo em
diversos tipos de reag@o. A Figura 1.3 apresenta estruturas de carvéo ativado de origens

diversas vista por microscopia eletrénica.
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GOREP et al. (1999) avaliaram a viabilidade da utilizagdo de catalisador de metais
nobres como cobalto, platina, paladio, rédio e ruténio suportados em carvdo, em
substituicdo ao niquel puro na reagdo de hidrogenacdo de carboidratos. Os experimentos
demonstraram atividade do niquel para a hidrogenac¢éo da glicose. O carvio foi selecionado
como suporte devido a sua estabilidade como tal, mantendo suas caracteristicas em meios
acido ou basico, diferentemente dos suportes tradicionais alumina e silica, que em meios de
pH muito alto ou muito baixo, sdo afetados. Foram testados pelos autores varios
catalisadores de ruténio sobre carvdo, utilizando-se dois tipos de suportes, de madeira ou
turfa, dois precursores de ruténio diferentes, mais de uma forma de preparagdo do
catalisador, que levaram a diferentes distribuicdes do metal sobre o suporte. Os resultados
experimentais foram comparados com aqueles obtidos para a reagdo com niquel. O
material processado era composto de glicose (99,6%) e maltose (0,4%), resultando em
producdo de sorbitol. Outra mistura composta de maltose (70%), glicose (4%), maltotriose
(18%) e outros oligossacarideos (8%), foi processada e conduziu a produgéo,
principalmente, de maltitol e maltotriol. Foram realizadas reagles nas temperaturas de
373K e 393K e a pressoes de 40bar e 60bar. Além dos efeitos ja esperados devido aos
aumentos da temperatura e da pressdo sobre o rendimento da reacéo, foi também observada
a influéncia do precursor de ruténio, do tipo de suporte utilizado e da distribui¢do do metal

na superficie do suporte, relativo ao processo de hidrogenagao.

1.1.2 — Avaliacio cinético-operacional de processos de hidrogenacéo de sacarideos

Sistemas cataliticos trifdsicos sdo aplicados nos processamentos de sacarideos
soluveis, destacando-se as operagdes em batelada em reatores cataliticos de leito de lama
(TUREK et al., 1983). Mais recentemente algumas iniciativas (DECHAMP et al., 1995;
GALLEZOT et al., 1998) tém procurado realizar estas opera¢des em sistemas continuos de
leito fixo. Em ambos os modos operacionais a participagdo dos catalisadores em presenga

das fases liquida aquosa e gasosa hidrogenante implica em ocorréncias de fendmenos
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hidrodindmicos, de transferéncia de massa e interativos fluido-sé6lido de adsorgédo e reagdo

quimica.

Efeitos cinéticos inerentes as evolucdes das transformacdes hidrogenantes estdo
relacionados as variaveis operacionais (temperatura, pressdo, velocidades de agitagdo e

escoamento), as quais influenciam diretamente as etapas fisicas e quimicas do processo.

Medidas de cinética de reagdo e difusdo intraparticular foram feitas em quatro
tipos de reatores trifasicos, em escala de laboratorio, por TUREK er al. (1983), para a
hidrogenagdo de glicose a sorbitol em presenca de catalisadores de niquel suportado em
silica. Reatores dos tipos tanque agitado com catalisador em suspensdo, cesto giratorio,
pistdo com reciclagem e leito gotejante foram utilizados, com diferentes tamanhos de
particulas cataliticas, com a finalidade de demonstrar a aplicabilidade de um modelo
cinético para a reacdo, considerando as difusividades efetivas dos reagentes. Da operacéo
realizada em reator de tanque agitado, foram quantificados os pardmetros cinéticos
adotando-se um modelo cinético heterogéneo do tipo Langmuir-Hinshelwood expresso pela
equagdo da velocidade (Equacgdo 1.1), que considera a adsor¢do dos reagentes em sitios
ativos de distintos tipos. Observaram que a atividade catalitica diminuia fortemente no
estagio inicial e apés um tempo de reagdo de cerca de 20 horas se estabilizava. Mantiveram
o meio neutro pela adi¢do de uma solug@o tampdo (Na,HPO, e acido citrico), eliminando a

influéncia do pH da solugdo do reagente.

= kKHzKGliCHZCGli

- @1
(I + KH2 CH2 )(1 + KGliCGli)

Da avalia¢do cinética resultaram as quantificacdes dos seguintes pardmetros, em
funcdo da  temperatura: a constante ~ de  velocidade @ da  reacdo
(k=1,62exp(-38500/RT)mol/g.s), a constante de equilibrio de adsor¢do do hidrogénio
(KH2==2,8exp(+l1798/RT)1/mol) e a constante de equilibrio de adsor¢do da glicose

(Kgii=1,7exp(+3850/RT)l/mol). Para se avaliar os efeitos da difusdo intraparticular, os

quais sO chegaram a ser eliminados no caso de particulas muito pequenas (d,<100um),
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foram processadas reagdes de hidrogenacéo de glicose em reatores do tipo cesto giratorio e
pistdo com reciclagem com tamanhos diferentes de grios. Os resultados obtidos estdo
apresentados na Tabela 1.1, e foram comparados, em termos de fator de efetividade,

aqueles obtidos no reator de mistura, considerados sem resisténcia a difusfo intraparticular.

Tabela 1.1 — Valores experimentais e calculados de difusividades efetivas e fatores de
tortuosidade para hidrogenacdo de glicose a sorbitol com um catalisador de niquel-silica

(reator de cesto giratorio). (TUREK er al., 1983)

T (K) d, (mm) |r(molkgh) |meg @ ©=K,Cy, | Der (cm?/s) | =Dy &/Dg
393 5,0 0,80 0,15 27 0,69 6,2x10° |24
413 5,0 0,84 0,12 31 0,48 6,8x10° |29
393 2,8 1,82 0,34 11,5 0,69 5,8x10° 12,6
413 2,8 2,09 0,30 12 0,48 7,6x10° 2,6

Para os experimentos realizados no reator pistdo com reciclo, nas temperaturas de
393K e 413K, foram encontrados difusividades efetivas para a glicose da ordem de
5,6x107 cm?/s e 7,6x10°cm?/s, e fatores de tortuosidade de 2,7 e 2.8, respectivamente. Os
resultados foram de mesma ordem de grandeza, podendo-se concluir que o meétodo
utilizado é adequado nas condig¢des praticadas. Os dados experimentais obtidos relativos a
rea¢do de hidrogenacdo no reator de leito gotejante foram computados com a ajuda de um
modelo heterogéneo, através do emprego dos pardmetros cin€ticos obtidos. Foi possivel
mostrar que a cinética de reagio e as difusividades efetivas determinadas
experimentalmente sdo aplicaveis em outras condigdes operacionais. Foram assumidos
molhamento completo do leito e condigdo hidrodindmica uniforme da fase liquida.
Concluiram os autores, comparando os resultados computados com os medidos, que houve
uma boa concordincia e que a cinética de reacfo poderia ser facilmente convertida para

outras condigdes operacionais € geométricas.
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DECHAMP et al. (1995) utilizando niquel suportado em silica-alumina como
catalisador, procedeu a reagdo de hidrogenacdo da glicose em reator continuo trifasico,
operando em regime gotejante sob alta press@o. O catalisador comercial foi adquirido da
Harshaw (N1-3266E 1/16 pol), sendo formado de particulas extrudadas de forma cilindrica,
6,3mm de comprimento ¢ 1,6mm de didmetro, resistente ao atrito (48N), de area superficial
baixa (140m?/g), volume poroso total de 0,48cm’/g e densidade aparente de 0,80g/cm’.
Objetivou-se realizar uma avaliago cinética em reator continuo, o que ndo é comum neste
tipo de estudo, que quase sempre € feito em reator de mistura perfeita, operando-se em
batelada. O reator de escala micro-piloto de 330mm de comprimento ¢ 15, 8mmde didmetro
interno, com volume de 60cm® (VINCI LCT 570) foi operado sob pressdes de 4MPa, 8MPa
e 12MPa, temperaturas de 303K e 403K. A vazdo da fase liquida (solugdo de glicose de
2,61moles/l) variou de 30ml/h a 800ml/h, alimentada por uma bomba de alta pressio,
enquanto a fase gasosa proveniente de um cilindro pressurizado foi controlada por um
medidor de vazdo massica na faixa de 10l/h a 100l/h. O aquecimento foi feito por um forno
tipo abragadeira. Na Tabela 1.2 sdo mostrados os resultados obtidos da variacdo da massa
de catalisador e do tamanho da particula sobre a conversdo da glicose nas condigdes

selecionadas.

Tabela 1.2 — Influéncia da massa do catalisador na reagéo de hidrogenagdo da glicose a
403K, 8MPa, 500ml/h de vazdo da fase liquida e 20l/h de vazdo da fase gasosa.
(DECHAMP et al., 1995)

Ni - 3266E extrudado Ni — 3266E moido
Massa de catalisador (g) 5 15 5 15
Massa de niquel (gy;) 2,5 7.5 25 7.5
Conversdo da glicose (%) 5,5 11 10,5 19
Taxa de reacio (mmol/h) 72 143 136 248
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No procedimento foram mantidas a vazdo de liquido alta e baixo tempo de
residéncia, para que a conversdo nio excedesse os 20%, podendo-se obter uma velocidade
de reagio inicial mais precisa. A massa de catalisador foi aumentada trés vezes, no entanto
a formag#o da glicose s6 foi aumentada duas vezes, o que leva a deducio de que a difusdo
externa limita parcialmente a reacdo. Comparando-se os resultados das operagdes com
catalisadores extrudado e moido, para uma mesma carga, observa-se que a operagdo com a
segunda granulometria aumenta com muito mais intensidade a taxa de hidrogenacio da
glicose, concluindo-se que isto deve-se ao fato de que ocorre limitagdo pela difusdo interna.
Avaliando-se o processo reativo em duas temperaturas, com granulometria reduzida, foi
obtido uma energia de ativagdo de 67kJ/mol, que comparada a energia de ativagdo de
difusdo em liquidos, da ordem de 12kJ/mol a 21kJ/mol, permite concluir que a taxa de
reagdo é controlada pela cinética na superficie do catalisador. A Equagéo 1.2 foi sugerida
para representar a lei de velocidade da reagdo, recorrendo-se a um modelo do tipo

Langmuir-Hinshelwood:

KGliCGliKHzPHz

I =K - 12)
1+ KGliCGIi + KHZPHZ )

O termo relativo a participacdo do produto sorbitol foi desprezado por terem os
autores concluido ser bastante fraca a adsor¢do do sorbitol em relagdo a adsor¢do dos
reagentes. Foram adicionados diferentes quantidades de sorbitol, que ndo causaram efeitos
visiveis na conversdo da glicose. Os resultados obtidos, nestas condicdes foram de

k=497mmol/hgy;, Kg;=0,8654L/mol e KH2=O,0723MPa'1. Confrontando-se os resultados

experimentais, em trés concentragdes iniciais diferentes, com a lei de velocidade proposta,
foi possivel se observar um ajuste razoavel para valores até¢ 50% de conversdo do reagente,
sendo que acima disto ocorreram desvios entre experiéncia € modelo que podem ser devido

4 influéncia da difusio externa.

GALLEZOT et al. (1998) processaram a reagdo de hidrogenagdo de glicose em

reator trifasico de leito fixo operando em regime gotejante para obtencdo de sorbitol,
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utilizando como leito catalitico diferentes catalisadores de ruténio suportados em carvio
ativado. Os catalisadores foram preparados de duas formas, por troca catibnica e por
adsor¢do anidnica. O reator de escala micro-piloto de 330mm de comprimento ¢ 15,8mm
de didmetro interno, com volume de 60cm’ foi preenchido com massa de 825g de
catalisador de ruténio (1,6%), em forma de cilindros, com 0,8mm de didmetro. A operagio
do reator utilizou inicialmente, o catalisador preparado por troca catidnica, vazio de
hidrogénio de 20mL/h e uma solugdo de 2,6 moles/L de glicose com uma vazio de 36mL/h,
pressdo de 8MPa e temperatura de 373K. A vazio do hidrogénio teve que ser alterada para
100mL/h ap6s um certo tempo de operagdo devido a ocorréncia da desativacdo do
catalisador quando em baixas concentragdes de hidrogénio. A conversio da glicose atingiu
98.6% com 99.,2% de seletividade em sorbitol nestas condigdes. O tempo de residéncia
definido pelos autores como sendo a razdo entre a massa de ruténio presente no leito
catalitico e a vazdo da fase liquida, funcionou como variavel operacional, variando-se para
isso, a vazdo da fase liquida. Os resultados obtidos estdo demonstrados na Figura 1.4, que

apresenta a conversdo da glicose em fungio do tempo de residéncia.

Y —

s0 L /

40 - .
30 F / J
20 k- .

1Y 2SI TSR TIPUNT U NPUUPIUUN AU EEU S
0 2 4 6 8 10 12 14

conversdo (%)

tempo de residéncia (g, h mL™) x 10*

Figura 1.4 — Conversdo da glicose em tempos de residéncia curtos, com catalisador de

ruténio (1,6%) sobre carvdo ativado.(GALLEZOT et al., 1998)
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Com o objetivo de se avaliar os efeitos da preparacdo do catalisador, a reacdo de
hidrogenagdo da glicose foi repetida nas mesmas condigdes operacionais, com oS
catalisadores preparados por adsor¢do anidnica (15,25g 1,8%Ruw/C e 16,1g 1,7%Ru/C). Os
resultados experimentais obtidos ndo apresentaram diferenca significativa para os dois

sistemas como pode ser verificado na Figura L.5.
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Figura 1.5 — Converséo da glicose em fungio do tempo de residéncia, comparagio de quatro
experimentos; 8,25g de 1,6% Rw/C,, (e); 15,25g de 1,8% Ruw/C (0); 10,7g de 1,8% Ru/C
(m); 16.1g de 1,7% Ru/C (a) (GALLEZOT et al., 1998).

Os catalisadores avaliados apresentaram também boa seletividade para o sorbitol,
superiores em mais de 99,5% em relagdo ao manitol ao atingirem 98% de conversdo em
tempos de residéncia menores que 50x10™gg,VmL. Quando o tempo de contato aumenta
muito, a seletividade em sorbitol cai, devido a epimerizagdo do sorbitol com formagdo de
manitol. A estabilidade do catalisador ¢ também uma vantagem apresentada e
adicionalmente dois outros fatores contribuem nesta dire¢do: ndo ocorréncia de lixiviagdo

como acontece com o niquel, e seu suporte, carvdo ativado, ndo ser afetado pelo pH do
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meio de reacdo. Quanto & sua atividade catalitica, foi quantificada em torno de
1100mmol/h gRu, cerca de 50 vezes aquela obtida com catalisador de niquel sobre
silica-alumina em trabalho anterior (DECHAMP er al., 1995). E possivel enfatizar que a
operagdo em reator continuo deve ter tempo de residéncia tal que favoreca a conversdo do

sorbitol, mas ndo proporcione a formagido do manitol.

1.1.3 — Adsorcao em catalisadores com suportes porosos

Os processos cataliticos de hidrogenacdo de carboidratos envolvem varios
fendmenos de transporte de massa € adsorcdo. A dissolugdo do gas hidrogénio na fase
liquida e seu transporte até a fase s6lida constituem etapas importantes na modelagem da
cinética da reagdo. A adsorcdo dos acucares nos sitios ativos dos catalisadores porosos € 0s

mecanismos de quebra das ligagdes quimicas e interagdes entre os radicais presentes

devem ser estudados.

Os carvdes ativados tém uma boa afinidade com os agucares e compostos com
multiplos grupamentos —OH e sdo adequadamente regeneraveis e também de baixo custo.
O mecanismo de adsorgdo de glicdis, agucares e compostos com multiplos grupos —OH
sobre carvao ativado sdo caracterizados por interages de dispersdo atrativa entre soluto e
superficie, ndo-idealidade da fase solugdo e secundariamente, interagdes competitivas dos
grupos —OH dos solutos ou dos grupos de oxigénio de superficie com a agua. Medidas
demostraram que peso molecular alto levam a interagdes mais fortes com superficie e a
presenga de grupamentos —OH no soluto levam a interagbes mais fracas. No estudo
realizado por CHIN e KING (1999) a respeito da adsorcdo de aglicares sobre carvdo
quimicamente ativado, proveniente de madeira, foi observado que as isotermas de adsorgéo
de glicose, sacarose ¢ sorbitol apresentam uma tendéncia a estabilizagdo em altas
concentragdes. Compostos com mais alto coeficiente de atividade de diluigio infinita, isto

¢, desvios positivos mais fortes da solugo ideal, tem uma maior afinidade com o carbono.
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L2 - IMPORTANCIA DO ESTUDO DA HIDRODINAMICA DO REATOR DE
LEITO GOTEJANTE

A elaboragdo de modelos matematicos, que sejam mais representativos € que
possam ser preditivos relativamente aos processos que ocorrem em reatores de leito
gotejante, requer estudo detalhado dos fendmenos hidrodindmicos presentes nestes
escoamentos bifésicos em leito poroso. Leva-se em conta que estes fendmenos tém
influéncia direta ou indireta sobre o desempenho do reator. O reator trifasico de leito fixo
operando com as fases fluidas de modo descendente concorrente funciona com baixas
velocidades de escoamento, tanto da fase liquida como da fase gasosa, em relagdo a outros
reatores continuos. A fase gasosa preenche a maior parte dos espagos vazios da coluna
vertical, enquanto o liquido escoa laminarmente entre as particulas do leito. Este modo de
operagdo provoca o aparecimento do fendmeno de molhamento parcial, isto ¢, a cada
instante as particulas de catalisador sdo parcialmente molhadas, ficando algumas areas em
determinados espacos de tempo, ou durante todo o processo sem serem contatadas pelo
liquido. Os pardmetros representativos dos fendmenos hidrodindmicos estdo
interrelacionados neste processo. O molhamento parcial, a retengéo liquida, os efeitos de
transferéncia de massa, a perda de carga e a dispersdo axial sdo dependentes diretos da
vazdo da fase liquida. As propriedades das fases fluidas, sua constitui¢do (componente puro
ou solu¢do), a solubilidade do gas, seu peso molecular, e ainda o tipo de solucéo a ser
processada, orginica ou ndo, com propriedades espumantes ou ndo, assim como as
caracteristicas do leito catalitico, seu potencial de adsor¢do e sua afinidade com liquidos

(hidrofilia), constituem conjunto de propriedades ¢ fatores que interferem no desempenho

do reator.

Reatores industriais, sob operagdo em regime gotejante, podem alcangar 3m de
diametro e até 8m de altura. Apesar da grande importancia destes reatores, muito pouco ¢
compreendido a respeito dos mecanismos de escoamento gas-liquido € na pratica os seus

projetos se baseiam em conclusdes com bases empiricas.
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Operagdo, controle e projetos de sistemas de leito gotejante em processos reativos,
requerem o conhecimento das etapas de interago fluido-s6lido, dos efeitos hidrodindmicos
e do transporte de massa interfases. A correta avaliagdo dos mecanismos que governam a
fenomenologia envolvida nestas etapas conduz a uma melhor eficiéncia do processo,

considerando um bom desempenho global do catalisador utilizado.

1.2.1 — Tipos de escoamento presentes em reatores de leito gotejante

As variagdes das vazdes de liquido e de gas além de determinadas faixas podem
causar mudancas nos regimes de escoamento durante a operagdo em reator de leito fixo
trifasico. Estes sistemas operam numa faixa de velocidade superficial de liquido entre
0,01cm/s e 0,30cm/s em reatores de plantas-piloto e entre 0,10cm/s € 2,00cm/s em reatores
comerciais. Quanto a velocidade superficial do gas encontram-se os valores de 2cm/s a
45cm/s para plantas-piloto e 15cm/s a 300cm/s para reatores comerciais. SATO et al.
(1973) foram alguns dos primeiros pesquisadores a observarem estas mudangas, tendo
estabelecido uma classificacdo, segundo as faixas de vazio, em trés tipos de regimes,
utilizando um reator trifasico de leito fixo com recheio inerte de pérolas de vidro ¢ ar e
agua como fases fluidas. A classificagdo estd identificada através dos tipos de regime

seguintes:

- regime gotejante, no qual em vazdes baixas, o liquido percola o leito fixo em
escoamento laminar, em contato com o gas, havendo poucas interagdes entre as fases,

podendo também ser chamado de regime de baixa interagdo ou gas-continuo;

- regime pulsante, ocorrendo em altas vazdes de gas e/ou liquido, regime

identificado como de alta interagdo entre as fases liquida e gasosa;

- regime de bolhas dispersas, no qual ocorrem altas vazdes de liquido € baixas
vazdes de gas; o liquido ¢ a fase continua e o gas ¢ a fase dispersa, também se classifica

como de alta interagio e é também conhecido como regime liquido-continuo .
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O regime gotejante caracteriza-se pela fraca atividade interfacial, sendo a corrente
liquida praticamente orientada pela forga gravitacional. Com o aumento da velocidade
superficial de uma ou de ambas as fases, ocorre a mudancga no regime e segundo MIDOUX
et al. (1976), em fungdo dessas velocidades, seria possivel incluir mais dois regimes.
Baixas vazdes de gas e suficientemente altas vazdes de liquido, levam ao regime de bolhas,
sendo a fase liquida continua e o gas, em pequenas bolhas, disperso nela. Se a vazio da fase
gasosa for aumentada, as bolhas comegam a aumentar, sofrendo coalescéncia,
deformando-se, atingindo o regime de bolhas dispersas. E além do regime pulsante, ja
identificado anteriormente, ainda pode haver mais um regime, identificado como regime
neblina, que ocorre quando a vazdo da fase liquida € baixa e a do gas alta, o suficiente para
voltar a ser a fase continua, e o liquido esta disperso em forma de goticulas. Uma
classificagdo mais geral ¢ sugerida por SPECCHIA ¢ BALDI (1977), a qual divide os
regimes em dois grandes grupos situados em de baixa e de alta interagdes. No primeiro
grupo sé o regime gotejante se enquadra, enquanto todos os outros compdem o segundo. O
diagrama de Charpentier (CHARPENTIER e FAVIER, 1975) relaciona as velocidades
massicas das fases fluidas e leva em consideragio suas propriedades fisico-quimicas, na
definicdo dos limites entre as trés regides, onde ocorrem os diferentes tipos de escoamento

(Figura 1.6). As coordenadas propostas no diagrama estabelecem relacdes de (L/G)/lt//
versus G/A, sendo A e y pardmetros definidos pelas Equagdes 1.3 e 1.4.
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Figura 1.6 - Diagrama de Charpentier para regime de escoamento em reator de leito
gotejante. CHARPENTIER e FAVIER (1975)

As operagdes ¢ projetos de reatores trifasicos de leito fixo t€ém como importancia
fundamental a identificacdo precisa do regime de escoamento da operagdo do processo
avaliado. Tem-se em conta que a transicdo de regime interfere consideravelmente sobre o
comportamento hidrodindmico do reator provocando alteragdes no desempenho do sistema.
Para identificar as faixas de transicdo de regime hidrodindmico, a maioria dos trabalhos
atuais relatam que o fazem através de técnicas visuais (TOYE et al., 1994; REINECKE e
MEWES, 1997).

O controle destes regimes estd diretamente relacionado com a distribui¢do de
liquido no reator, com o molhamento parcial e consequentemente com a transferéncia de
massa interfases. A escolha do regime depende da natureza da reag@o envolvida e das
condi¢bes de processo. No regime de baixa interagdo, ocorre molhamento parcial do leito
catalitico, enquanto nos regimes pulsante e de bolhas dispersas, de alta interag@o, ha um

molhamento quase total do recheio catalitico.
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Outra descri¢do de limites de transi¢@o entre os regimes gotejante ¢ pulsante foi
apresentada por DANKWORTH e SUNDARESAN (1990), que relacionaram as velocidades

massicas das fases fluidas na fronteira entre os dois referidos regimes (Figura 1.7).
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Figura 1.7 — Regides-limite entre os regimes gotejante e pulsante no reator de leito fixo
trifasico (DANKWORTH e SUNDARESAN, 1990).

1.2.2 - Efeitos da pressio de operacio sobre o comportamento hidrodinimico do
reator de leito gotejante

A pressdo de operag@o no reator de leito gotejante pode ter influéncia sobre as
propriedades fisico-quimicas dos fluidos e consequentemente afetar a dindmica das fases
liquida e gasosa, assim como o transporte de massa entre estas fases. Dentre as diversas
propriedades influenciadas, destacam-se a densidade, a difusividade molecular, a
solubilidade gas-liquido, como as que sofrem varia¢des significantes diante de uma
mudangca relevante na pressdo de trabalho. Nestes casos, obviamente, a fase gasosa € mais

sensivel que a fase liquida. WAMMES et al.(1990) estudaram o efeito da pressdo sobre a
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hidrodindmica do reator e constataram que sob pressdes mais altas, a faixa de operacdo do

regime gotejante se torna mais extensa.

Prevendo-se aplicagBes aos processos trifasicos de hidrogenacgio em reator de leito
gotejante, representa-se a influéncia da pressdo sobre as propriedades fisico-quimicas do
gas hidrogénio a uma temperatura de 410K, segundo AL-DAHHAN et al.(1997) (Figura
1.8). Observa-se que o aumento da pressdo, eleva a densidade do hidrogénio, reduz a sua
difusividade molecular, assim como reduz sua solubilidade na agua. Influéncia significativa

sobre a sua viscosidade dindmica nio ¢ identificada.
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Figura 1.8 — Influéncia da pressdo sobre as propriedades fisico-quimicas do gas hidrogénio.
A — difusividade molecular (cmz/s) x 10% B — densidade (kg/m®); C — viscosidade dinamica

(Pa.s x 10°); D — constante de Henry (AL-DAHHAN et al., 1997).

1.2.3 — Perda de carga em reator de leito gotejante

As perdas de carga relativas as fases gasosa e liquida em reatores de leito fixo t€m

sido avaliadas com base em balangos de quantidade de movimento, de energia ou via
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correlagdes. O consumo de energia no reator de leito fixo esta diretamente relacionado com
a perda de carga. Pode-se avaliar as perdas de carga a partir de correlagdes que levam em
consideracdo porosidade do leito, fator de atrito, nameros de Reynolds para cada fase e o
regime hidrodindmico. H4 equagdes que abrangem toda a faixa de vazbes de operagdo,
enquanto outras definem uma correlagio para cada regime distinto. CHARPENTIER et al.
(1971) mostraram que, exceto em vazdes muito baixas de liquido, as correlacdes baseadas
em balancos de energia ndo diferem significativamente daquelas baseadas em balangos de
quantidade de movimento. A maior parte das correlagdes encontradas na literatura

referem-se a experimentos em condigGes atmosféricas e leitos inertes.

A equagdo de Ergun (ERGUN, 1958) é largamente utilizada, referindo-se as

perdas de carga nas fases liquida e gasosa independentes (Equagio 1.5), em escoamento

monofasico.

AP 150(I-¢) up . 175(1-&)u’ p
A &’ d: g’ d

14 14

)

A perda de carga aumenta com a diminui¢cdo do tamanho da particula do leito.
Para uma dada razdo didmetro do reator(Dr)/ didmetro da particula (d,), a perda de carga
aumenta com a vazdo da fase liquida e também com o comprimento do leito. Na operagdo
em regime pulsante, por exemplo, o pulso de gas ndo ¢ completamente isento de liquido,

assim também como o pulso de liquido contém minusculas gotas de gas.

Na operacdo com escoamento concorrente de duas fases, em baixas vazdes de
alimentacdo do gas, a perda de carga assume, aproximadamente, 0 mesmo valor que para
uma tUnica fase, podendo-se utilizar a equagdo de Ergun ou uma de suas modificagdes
(BRAUER, 1957). No entanto, quando essa vazido aumenta, as relagdes citadas ndo podem
mais ser utilizadas. Mantendo-se constante a vazio de liquido, ocorre uma modifica¢io na
textura do liquido, devido ao atrito maior com o gas, o que leva a um aumento na perda de

carga e também da retenc¢io liquida na transi¢fo para o regime pulsante.
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FUNK et al. (1990) operaram um mesmo sistema mantendo as mesmas condi¢des
e variando somente a altura do leito e por conseqiiéncia a massa do catalisador, € mantendo
a pressdo de entrada constante igual a 1,6 atm. Consideraram que o distribuidor gas-liquido
utilizado era perfeitamente uniforme e relacionaram as perdas de carga devidas ao

escoamento bifasico pela correlagdo de SATO er al. (1973):

0,5 -0.425
AP, ) AP, (16)
=130+185
AP, AP,

sendo que AP e APg sdo respectivamente as perdas de carga em sistemas monofasicos para

as fases liquida e gasosa e sdo estimadas individualmente pela correlagdo de TALLNADGE
(1970):

5/6

p.d u; AP dle’

150+4.2 =—
H(1-¢) Z wu(l-¢)
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Na direcdo das aplicacdes reativas em sistemas trifasicos, observa-se que a perda
de carga tem influéncia direta sobre a taxa global de reagdo. Quando a pressdo diminui, a
quantidade de reagente gasoso dissolvida no liquido também diminui, e entfio a taxa de
reagdo é reduzida. Um aumento na vazio de liquido, aumenta a perda de carga por atrito,
logo, reduz a taxa de reagdo. Um aumento na altura do leito faz com que esta influéncia se
torne mais evidente. A presséo constante que ¢ assumida ao longo do reator, ¢ na verdade
uma aproximacdo, naturalmente, a pressdo cai ao longo do reator. Desprezando a influéncia
da forc¢a gravitacional, a pressdo cai, principalmente, devido ao atrito e o fato do reagente
gasoso ser consumido durante o processo ndo representa uma parcela muito significativa do
fendmeno. Numa reagdo de hidrogenacdo, HERSKOWITZ er al. (1979) concluiram que
pelo menos 1% do hidrogénio foi consumido no sistema reacional nio representando

alteragdo na pressdo ao longo do reator.
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Aumentos da densidade do gas conduzem a acréscimos nas interagdes gas-liquido e
por conseqii€ncia provocam ocorréncia de maiores perdas de carga ao longo do leito
catalitico. Assim, considerando os efeitos da pressdo nos pardmetros operacionais e de
projeto do reator de leito gotejante, AL-DAHHAN et al. (1997) estabeleceram conclusoes
relativas a transicio de regime de escoamento, a perda de carga, a reteng@o liquida, ao fator
de molhabilidade, a area interfacial gas-liquido e a transferéncia de massa. Concluiram que
se a velocidade do gas esta abaixo de 2cm/s, os efeitos da pressdo sdo minimos, assim um
reator pressurizado se comporta como se estivesse a 1 atm. Para as condi¢des de operagio
nas quais o gas tem inércia suficiente (psug” > 1% prur?), a perda de carga em operagdes
de alta pressdo € igual a perda de carga sob pressdo atmosférica. Contudo sob altas pressdes
e altas vazdes de gas, a perda de carga aumenta consideravelmente, fazendo com que a
reten¢do liquida sofra forte redugdo, enquanto o molhamento do catalisador se eleva,
proporcionando maiores areas interfaciais gas-liquido. Nestas situagdes, o ponto de
transi¢do do regime gotejante para o regime pulsante se movimenta na direcéio de vazdes
maiores de liquido, isto é, a faixa hidrodindmica de operacio do regime gotejante se
amplia. Quando se opera com velocidades de liquido de modo a ter-se bolhas dispersas, €
necessario velocidades de gas maiores, para se atingir o regime pulsante, tendo-se pressoes
elevadas, superiores aquelas praticadas sob pressdo atmosférica. Para uma determinada
densidade do gas a perda de carga ocasionada pelo escoamento bifasico aumenta com a

vazdo massica do gas e do liquido e se eleva quando a viscosidade do liquido € acrescida.

LATIFI et al. (1997) utilizaram técnicas visuais associadas as medidas de

flutuagdes das perdas de carga para separar as faixas de regime distintas.
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1.2.4. - Fatores que influenciam a retencio liquida em reator de leito gotejante

Em reatores trifasicos de leito fixo, a retengdo liquida, representativa do fendémeno
de acumulagdo da fase liquida nas proximidades e no interior do solido catalitico, merece
destaque entre os pardmetros hidrodindmicos. Relaciona-se com o regime hidrodindmico
do reator e por conseqiiéncia, com o transporte global de massa em direcdo a superficie do
catalisador, interferindo na eficiéncia do reator. Sofre influéncia das vazdes das fases
fluidas e esta diretamente ligada a perda de carga no leito. Adicionalmente, observa-se que
propriedades fisico-quimicas das fases fluidas, natureza, forma e dimensdes do leito podem

ter efeitos significativos sobre a retencéo liquida.

Pode-se repartir a retengéo liquida total em duas parcelas: a retengdo dindmica e
retencio estatica. Aquela que se refere a quantidade relativa de liquido retido nos poros do
catalisador, devido ao fendmeno da capilaridade (retencdo capilar), ¢ denominada de
reten¢do estatica. A reteng@o dindmica estd associada ao liquido retido nos espagos
interparticulares e € fungio direta das vazdes das fases liquida e gasosa, bem como das
caracteristicas do catalisador (MORSI et al., 1978). Para estimacdo da retengdo liquida, a
correlagdo proposta por MIDOUX et al. (1976), leva em consideragdo os efeitos da perda

de carga (Equagéo 1.8), através do pardmetro de Lochart-Martinelli (y):

h; 0,66 y"%

£ ) 1+0,66 "% @)
na qual,
0.5
AP
7= APL (L9)
G

sendo AP; e AP; as perdas de carga das fases liquida e gasosa, calculadas individualmente

a partir da equacdo de Ergun (ERGUN, 1958).
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A retenc¢do liquida total, no escoamento bifasico, aumenta diretamente com o
aumento da velocidade do liquido e pode diminuir com o aumento da velocidade do gas.
Este efeito € frequentemente de baixa intensidade, tornando-se mais evidente nas altas
velocidades de liquido, sob regimes de alta interagdo. Para operagdo sob regimes de baixa
intera¢do, pode ocorrer uma multiplicidade de valores para uma mesma velocidade de
liquido (ILIUTA ef al., 1997). A fra¢do dindmica do liquido (de 0,52 a 0,70 para regime
gotejante), cresce com o aumento da velocidade do liquido no reator sob operagdes
descendentes para a fase liquida, mas ¢ independente dela na operagdo ascendente
concorrente. ILIUTA et al. (1997) observaram que a distribuigdio do liquido, considerada
sua particdo em filetes, ¢ influenciada pelos regimes de operagdo do reator. Se a vazio do
liquido, ¢ lentamente diminuida, o numero de ramifica¢gdes dos filetes sera maior. A
comparagio entre os valores encontrados mostra que a retengio liquida total ¢ sempre
maior na operagdo em modo ascendente que na operagdo em modo descendente
funcionando em concorrente ou contracorrente, € se equivalem para a operagdo em modo
descendente funcionando em contracorrente. No desenvolvimento experimental executado
pelos pesquisadores, a retencdo liquida dinidmica foi medida pela técnica de drenagem
aplicada por 15min, apo6s o fechamento simultineo de valvulas situadas antes e depois do
leito, seguida de interrupgio da alimentacdo. De outra maneira, através da técnica dindmica
de distribuicdo de tempos de residéncia, foi determinada a retengdo liquida total e
comparada com correlagdes da literatura. Os autores observaram que a correlagdo que

melhor se ajustou aos seus dados foi a proposta por RAO ef al. (1983) (Equacgéo 1.10).

hy, = 045¢(a, ) (Re, [Re ) (1.10)

A partir dos resultados obtidos no presente trabalho foi possivel expressar a
influéncia das vazdes das fases fluidas sobre a retengfio, o que esta demonstrado na Figura

1.9 para o regime gotejante.



I- Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 32

028 T 1] ] 1 T ¥
026 o
*
+
0.24 |- o X
- =
2ot © * 4
=] * §
*
< x
= 020k o % -
- *
=) *
= ous b % d 4
2 =
S ° .
2 016 b % 4
@
2
51 .4
& 014 - . -
012 b % 4
0.10 13 1 1 1 i 1

0004 0006 0008 0010 0012 0014 0016 0018
u, (m/s)

Figura 1.9 — Variagdo da retenc¢do liquida total com as velocidades de liquido e gis (o)
us=0,028m/s, (*) ug=0,056m/s, (+)ug=0,140m/s, (x) ug=0,230m/s, (®) us=0,380m/s, ()
ug=0,550m/s, (ILIUTA et al., 1997).

BURGHARDT et al. (1995) mediram a retencdo liquida dindmica em dois
sistemas, agua-ar € n-hexano-nitrogénio, utilizando o mesmo reator medindo 0,895m de
altura e com didmetro de 0,040m, a temperatura e pressdo ambientes (10°C-15°C e 1 atm).
A retengdo liquida dindmica foi determinada pelo método tensiométrico, que permite tomar
medidas durante o escoamento continuo das fases. Com o objetivo de estudar os efeitos do
distribuidor sobre a retengdo liquida foram utilizados quatro distribuidores do tipo agulha,
com diferentes numeros de orificios. Observaram que a densidade de distribuigdo do
liquido tem efeito importante sobre a retengdo liquida dindmica e que as propriedades
fisicas das fases tém efeito principalmente sobre a retencdo liquida estatica. Foi possivel
observar também o efeito das velocidades massicas das fases liquida e gasosa sobre a

retengdo liquida.
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a.d _ -
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na qual,
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P R (L12)
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Em reacOes altamente exotérmicas, € essencial que se consiga avaliar bem a
retengdo liquida para que se possa evitar o aparecimento de pontos quentes no reator. A
retencdo liquida afeta diretamente o molhamento parcial do catalisador, € por conseqiéncia
a seletividade da reacdo, segundo sua localizag¢do, ocorrendo na zona molhada ou nio.
WAMMES e WESTERTEP (1990a) investigaram tanto a retengdo liquida estatica ou
capilar como a ndo-capilar ou dindmica, pela técnica de drenagem do leito. Os
pesquisadores relataram que a retengdo liquida diminui quando a pressdo se eleva para
dadas velocidades superficiais de liquido e gas. Tal reducgdo € interpretada como sendo
devida a uma mudanga dindmica de condi¢des submetidas apenas a forca da gravidade para

um estado controlado por tensdo gas-liquido (ou perda de carga).

A correlagio de SPECCHIA e BALDI (1977) para regime de baixa interagdo

descreve corretamente seus dados de retencdo liquida para duas fases (Equagdo 1.13).

hyp = 3.868 Re™ Ga'**(ag d , ) (L13)

na qual,

d3 3
Ga' = ”pLg[u— AP] (L14)

7 p.8Z
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TUREK et al. (1979) em seus estudos para baixos numeros de Reynolds das fases

liquida e gasosa em reator de leito gotejante, prop0s a seguinte correlagdo (Equagio 1.15):

by, =213Ga™* Rey, 56 X (1.15)

tendo-se,

X;=1-032Rel” paraRes<1 ¢ X,;=068 paraReg>1 (L16)

LARACHI et al. (1990) e WILD et al. (1991) usaram a técnica de impulso de
tragador para investigar as retencdes liquidas totais. Encontraram que a mesma ¢ insensivel
a pressdo em velocidades superficiais de gas menores que lcm/s-2cm/s. AL-DAHHAN e
DUDUKOVIC (1994) mediram as retengdes liquidas usando a técnica de interrupgdo da
vazdo e drenagem do leito, em regime gotejante, e concluiram que a evolucdo da retengio

liquida ¢ fungdo da densidade do gas.

AL-DAHHAN et al. (1997) em seus estudos sobre hidrodindmica de reatores de
leito gotejante sob altas pressdes, avaliaram o comportamento da perda de carga e da
retencdo liquida em diferentes vazbes das fases liquida e gasosa, constatando que o
principal efeito € sobre a densidade do gas. Puderam assim simular operagdes sob altas
pressdes, usando gases com pesos moleculares maiores sob pressdes mais baixas. O mesmo
comportamento para baixas pressdes foi constatado com relacdo ao aumento da vazio
massica de liquido, fazendo a retengdio liquida aumentar (0,17 a 0,21). Constatou-se ainda
que o aumento da vazdo mdssica do gas provoca uma diminui¢do na retencdo liquida, esta
variando de 0,17 a 0,095. Quanto ao aumento da pressdo, sua influéncia sobre a retengdo
liquida ndo produz efeito em baixas velocidades superficiais de gas (ug<lcm/s-2cm/s),
permanecendo praticamente a mesma que aquela obtida sob condi¢bes atmosféricas. Em
uma dada velocidade de gas, quando a densidade do gas se eleva, a retencdo liquida

diminui devido ao aumento da perda de carga (0,21 a 0,13). A correlagdo proposta por
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AL-DAHHAN e DUDUKOVIC (1994) (Equagdo 1.17) relaciona a retengdo liquida com

perda de carga, densidade e viscosidade, além da vazéo da fase liquida.

3 — 2
AP +]=(£_J { EIReL + EzReL (1117)
pL8Z h ) | (1-€)Ga, (1-¢) Ga,
na qual,
d3 2 83
Ga:—f-’ffi? (1.18)
#(1-¢)

em que E, ¢ E; sdo as constante de Ergun.

Experimentalmente PIRONTI ef al. (1999) determinaram a retenc¢do liquida
dinamica em fun¢do das velocidades superficiais das fases liquida e gasosa em reator de
leito gotejante. Os autores observaram igualmente, o aumento da medida com o aumento
do numero de Reynolds do liquido € um decréscimo quase desprezivel da retencdo com o

aumento do niimero de Reynolds para o gas, o que esta quantificado pela Equacédo 1.19.

hy, = 0,048 Re)*” Re"” (1.19)

tendo-se,

J1<Re, <904 9<Rey, <110
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1.2.5. Distribuicio das fases fluidas e molhamento parcial em reatores de leito

gotejante

A distribuigdo uniforme do escoamento da fase liquida em um reator de leito
gotejante constitui-se um dos maiores desafios no projeto e operagdo deste tipo de reator. J4
¢ estabelecida a ocorréncia do molhamento parcial do leito catalitico, principalmente se o
reator estd operando em regime gotejante, no qual as vazdes das fases fluidas s@o muito
baixas. Este modo de operagdo pode levar ao aparecimento de regides escassamente
irrigadas e por consequéncia a uma ndo utilizagdo completa do catalisador, podendo reduzir
o desempenho e a produtividade do reator, particularmente em reagdes limitadas pela
interagdo com o reagente da fase liquida. A Figura 1.10 fornece uma representagdo da
ocorréncia de molhamento parcial do leito fixo catalitico pela fase liquida no regime

gotejante.

Liqudo
Gas j
.’
/‘ /YLJ
\T’ Leitol
i ;\; catalitico
SOy
Y {f " f*f
TXX X

Figura 1.10 — Representagdo do fenomeno de molhamento parcial do leito em reator de leito

gotejante.

Quando a a¢do do componente do gas ¢ o fator limitante, o contato direto da fase
gasosa com o solido catalitico, pode até aumentar a efetividade, resultando em um maior

rendimento da rea¢do. Associado a este fendmeno define-se um pardmetro hidrodindmico
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que quantifica o grau de molhamento atingido no reator, chamado de fator de
molhabilidade (CANDIDO, 1994) ou de eficiéncia de molhabilidade (BURGHARDT er al.,
1995), f., que relaciona em um dado instante, em determinadas vazdes de liquido e gas, a
area da superficie externa do catalisador molhada com a area superficial total do leito

catalitico.

A distribuicdo uniforme das fases fluidas no topo do leito ¢ de importincia
decisiva para que se obtenha boa propagacdo de seus contatos com o catalisador pelo
restante do leito. O projeto adequado de um distribuidor de liquido o posicionado acima do
leito, a operagdo com um leito que assegure uma perda de carga minima necessaria € outros
dispositivos para manter a redistribui¢cdo do liquido ao longo do leito, sdo procedimentos
que podem melhorar a uniformidade do escoamento da fase liquida no reator. BUGHARDT
et al. (1995) afirmaram que sdo necessarios no distribuidor no minimo 5.000 pontos de
alimentagdo/m” de area transversal do reator para que se possa ter uma distribuigio
razoavel da fase liquida. Também se mostrou importante o posicionamento correto do
distribuidor € o método de preenchimento do leito. Neste trabalho os autores compararam
distribuidores com diversas taxas de distribuicdo, segundo o numero de pontos de

alimentag¢do, quantificando o desempenho do reator.

Adicionalmente, sobre a técnica de preenchimento do leito, AL DAHHAN et al.
(1995) relataram que esta deve ser a mais reprodutiva possivel, pois mesmo que o
distribuidor assegure uniformidade, € preciso que a disposi¢do das particulas no leito ndo
favorecam a formacdo de canais preferenciais. Ocorre também uma tendéncia do liquido a
escoar junto a parede do reator, j& que neste ponto encontra-se a maior fragdo de vazios, o
que leva inevitavelmente a uma perda de rendimento da reacdo, devido ao fato do contato
se dar com um soOlido inativo, em vez de o fazer com o catalisador. A razdo entre o
didmetro do reator e o da particula aumentando, diminui o0 escoamento pela parede.
HERSKOWITZ ¢ SMITH (1978) sugeriram um valor minimo para esta razido de 18 e
observaram que particulas granulares alcangam maior uniformidade do que esferas ou
cilindros. Segundo AL DAHHAN e DUDUKOVIC (1994) a razdo minima recomendada

deveria ser 20.
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Ultimamente, as técnicas de tomografia tém sido constantemente utilizadas
(TOYE et al., 1995; REINECK et al., 1998), visando identificar os diversos regimes de
escoamento, para a quantificagio do molhamento parcial e para proceder observagio da
distribuicdo da fase liquida. Visualmente, JIANG et @/.(1999) demonstraram que sendo o
leito pré-umedecido para a operagdo, a distribuicdo tende a ser mais uniforme (Figura 1.11).

Para tal fim utilizaram um sistema de ar € 4gua com corante, em reator transparente.

Figura I.11 — Fotografia demonstrando a distribuigdo do escoamento da fase liquida em um
reator com leito de particulas de vidro e agua contendo um corante preto € nitrogénio. (a)

leito seco e (b) leito pré-umedecido, alimentagdo em um ponto (JIANG ez al., 1999).

A quantificagio do molhamento parcial das particulas do catalisador € de
fundamental importincia na determinagio do grau de utilizagido do catalisador no reator de
leito gotejante. MILLS e DUDUKOVIC (1981) propuseram com esta finalidade, a seguinte
correlacdo ( Equagdo 1.20) para a estimagéo do fator de molhabilidade (f2):
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AL DAHHAN e¢ DUDUKOVIC (1994), referindo-se a reatores de leito gotejante

operando sob altas pressdes, sugerem o envolvimento da perda de carga na determinagio do
fator de molhabilidade (Equagdo 1.21).

%
£, :]’]04}%;4{ i +1]/&L} 121)
PLEZ

- d . 3 2.3
Re; = P, Ga; = w (1.22)
m(1-¢) pi(1-ef

na qual,

O fator de molhabilidade ¢ fungéo direta da vazio de liquido e pouco influenciado
pela velocidade do gas, sendo assim, esta associado ao regime de escoamento chegando
proximo a4 unidade em regime pulsante e entre 0,30 e 0,80 para o regime gotejante.
RAJASHEKHARAM et al.(1998) processando a hidrogenag@io de 2,4-dinitrotolueno em
um reator de 30 cm de comprimento com didmetro interno de 1,5 cm e as particulas de
tamanho entre 1mm e 2mm, mediram o fator de molhabilidade de 0,2 para uma velocidade
superficial de liquido de 1 x 10°m/s. Observaram quando esta passou para 2 X 10™*m/s o

fator de molhabilidade elevou-se para 0,6.

O fator de efetividade do catalisador no regime gotejante ¢ fortemente afetado pelo
molhamento parcial, quando o méodulo de Thiele € elevado, isto pode ocorrer em reagles
quimicas muito rapidas, sob regime de funcionamento difusivo. Para reagdes muito lentas,
onde a resisténcia a transferéncia de massa pode ser desprezada, a influéncia do fator de

molhabilidade sobre a efetividade pode ser insignificante (KORSTEN ¢ HOFFMAN,
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1996). Sugestdes para modificagdo do modulo de Thiele, considerando os efeitos da
molhabilidade parcial, sdo dadas a seguir por COLOMBO et al. (1976):

¢
9. = "’ (123)
e por SICARDI et al. (1980):
7
V |k
AL sara ] 124)
A, Dy
P2
V |k 1.25
¢=—1 W para f, <I (1.25)
4, Defgp
F)
’ 26)
f. = T sendo 0,6<f,<1 (I
D,

nas quais ¢ € Dy, 30 0 modulo de Thiele ¢ a difusividade efetiva aparente.

SAKORNWIMON e SYLVESTER (1982) dividiram o fendmeno de molhamento
parcial do leito em trés casos, e sugerem correlagdes para o fator de efetividade segundo

cada um deles:
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- poros preenchidos com liquido e reagdo na fase liquida;

. = Je/bleoth34: 1.)-(f. /36, (127)
1+(¢y [Shy Yeoth(34, /1.)-(1. /34, )]

Shy === (1.28)

- poros preenchidos com liquido e reag@o na fase gasosa,

oo Ml n.-1.) (1.29)

1+(pim/sh,) 1+ (82n, Sh)

7, = —J—(COth3¢L —--3-] (.30)
¢L 3¢L

- poros preenchidos com liquido e reagfio na fase liquida e gasosa;

o f Hng(1-1,) (131)
7, = e
1+(gfn, Sny) 1+(92ng /She)
Mo =——-]-—(coth 3és -—g—-} (132)
P 39

nas quais Me, Nt € Ne sdo os fatores de efetividade modificado pelo molhamento parcial, na

fase liquida e na fase gasosa.
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1.2.6 - Dispersao axial em reator a leito gotejante

Os processos de mistura auto-induzidos que ocorrem em escoamentos de fluidos
em reatores do tipo tubulares, sdo quantificados através do pardmetro denominado
coeficiente de dispersdo axial. Os efeitos de mistura sdo particularmente importantes nos
reatores de leito fixo, sofrendo influéncia do tipo de regime de escoamento das fases

liquida e gasosa, da forma do recipiente, do recheio ¢ do comportamento da difusdo

molecular.

A investigagdo sobre dispersdo axial em reatores de leito fixo com escoamento
bifasico concorrente € descendente ndo é frequente na literatura. HOFMANN (1961)
determinou o coeficiente de dispersdo axial na fase liquida para um reator de leito
gotejante, operando em regime hidrodindmico de bolhas dispersas, utilizando um sistema
ar-agua e anéis de Raschig como recheio. Em regime gotejante, utilizando a metodologia
de distribuigdo de tempos de residéncia (DTR), HOOGENDOORN E LIPS (1965)
calcularam os coeficientes de dispersdo axial e sua dependéncia com as vazdes das fases

liquida e gasosa para o reator de leito fixo em operagdo contracorrente € concorrente

descendente.

A partir da técnica dindmica de DTR, ACHWAL E STEPANEK (1979) estudaram
os efeitos da dispersdo axial, observando que o numero de Peclet que estd relacionado
inversamente ao coeficiente de dispersdo, D,y , aumentava com a vazao de liquido tanto em
escoamento monofasico, como no bifasico (escoamento em leito gotejante). Os valores
obtidos na operagdo com duas fases foram 6 a 8 vezes menores que na operagéo do reator

com uma so fase fluida escoando, sugerindo uma mistura mais intensa no caso bifasico.

O modelo pistdo com dispersdo axial foi adotado em trabalhos recentes, onde a
técnica de distribuicdo de tempos de residéncia foi usada em reator de leito gotejante, para
quantificar a dispersdo axial entre outros parametros (CANDIDO, 1994). Os valores
obtidos estavam entre 5,13 x 10°m%s a 9,75 x 10°m%/s e se ajustaram bem a seguinte

correlagdo proposta por DEMETRIS e PAPAYANNAKOS (1994):



1 - Processos reativos de carboidratos em sistemas trifasicos 43

eD,, =-37571x107 In(u, )~ 1,966398x107° (1.33)

A dispers@o axial sofre reducdo com o aumento da vazdo da fase liquida e pode
receber influéncia da velocidade superficial da fase gasosa, em regimes de escoamento de
baixa interagd@o. Sob baixas vazdes de gas o efeito da velocidade do liquido se acentua. As
correlagdes estabelecidas para previsdo do coeficiente de dispersdo axial existentes na
literatura nem sempre sdo adequadas para qualquer sistema em escoamento. ILIUTA et al.
(1997) apresentaram uma correlacdo para quantificar o numero de Peclet em reatores de
leito gotejante (Equagdo 1.34), e encontraram valores médios do numero de Peclet de 0,3
para o regime gotejante e de 1,9 para o pulsante, a partir de aplicagbes em um sistema
trifasico de leito fixo. A Figura I.12 apresenta a variagdo da dispersdo axial da fase liquida
com as velocidades das fases liquida e gasosa no sistema de ILIUTA et al. (1997) e

segundo a presente correlagio.

Pe, =c, Ref 10%% (134)

na qual constantes assumem os seguintes valores:
- para regime de baixa interacdo:

c=0,012; ¢,=0,77;  ¢5=0,0011

- para regime de alta interagio:

¢=0,021; ¢,=097; ¢3=0,0
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Figura 1.12 — Dispersdo axial variando com as velocidades das fases liquida e gasosa (&)
u;=0,002m/s; (m ) u =0,004m/s; (@ ) u =0,006m/s; (x) v =0,008m/s; (+)u;=0,010m/s; (o)
u;=0,012m/s ILIUTA et al. (1997).

1.2.7 - Modelos fenomenoldégicos para reatores de leito gotejante

A pesquisa que visa melhorar o desempenho dos reatores de leito gotejante tem
sido estimulada principalmente pela necessidade do mercado em desenvolvimento
demandando maiores cargas de produtos de fragdes leves de petroleo em refinarias. Mais
recentemente, na linha das novas aplicacdes destes reatores, tem-se buscado maior

producdo de compostos quimicos, de maior valor agregado, nas industrias quimicas,

farmacéuticas e alimenticias.

Projetos e operag@o de reatores trifasicos industriais para os fins citados requerem
etapas de desenvolvimento que incluem previsdes segundo modelagem e simulagdo

fenomenologicas dos sistemas reacionais envolvidos. Resultam deste procedimento
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dimensionamentos, estabelecimento de condigdes operacionais e estimagdes de conversdes,

rendimentos e seletividades dos processos.

O desempenho do reator de leito gotejante, dentre outros fatores, depende do
modo de contato entre as fases no sistema reacional utilizado. Segundo WU et al.(1996), a
taxa de reacdo em reator de leito gotejante no qual o contato do liquido com o catalisador é
parcial, num determinado instante de tempo, pode ser maior ou menor que a taxa de reagdo
no mesmo reator operando em regime de molhamento completo. O posicionamento do
reagente limitante da reacdo ¢ determinante na eficiéncia do reator, dependendo de como
se encontra nas fases fluidas em contato, e se esta presente s6 na fase liquida ou em ambas
as fases liquida e gasosa. A reacdo sendo limitada por um reagente ndo volatil presente na
fase liquida, como ocorre em muitos processos de hidrogenagdo, estando sujeito a um
menor contato liquido-sélido, sera reduzida a superficie efetiva para transferéncia de massa
causando uma queda na taxa de reacdo. O reagente estando presente nas duas fases, usufrui
de um contato com o catalisador tanto nas areas cobertas pelo filme liquido como nas areas
ndo-molhadas. Neste caso existem mais possibilidades de acesso aos poros cataliticos,

ocorrendo um aumento na taxa global de reagdo observada (DUDUKOVIC e MILLS, 1986;
BEAUDRY et al., 1987).

RAMACHANDRAN e SMITH (1979) sugeriram dois modelos prevendo a
descri¢do de reatores trifasicos de leito fixo operando em regime gotejante. Procederam
uma andlise dindmica a partir de modelos heterogéneos em regime transiente. No primeiro
modelo, descrito pelas Equagdes 1.35 a 138, admitiram que o processo interativo
fluido-solido acontecia em duas etapas, com adsorcdo reversivel, seguida de reacdo
irreversivel. A outra forma alternativa seria considerar uma unica etapa de reacgdo
irreversivel. Varios gases foram utilizados (SO,, NO, O, e H,S) para serem adsorvidos e
processados sobre carvdo, servindo como reagentes adsorbatos-modelo. As equagdes de
balango de massa do reagente nas fases fluidas sdo apresentadas a seguir, para um
componente gasoso, considerando escoamento pistdo para a fase gasosa e dispersivo axial

para a fase liquida. Nos poros da particula catalitica foram consideradas difusdo

intraparticular, adsor¢do € reagéo.
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Um modelo dindmico descrevendo o processo de transferéncia de massa
liquido-solido transiente foi formulado por BUGHARDT er al. (1995). Para os autores a
retengdo liquida se qualifica como um pardmetro hidrodindmico importante no processo €
se associa ao grau de molhamento das particulas cataliticas. Isto se torna mais relevante
quando a difusdo intraparticular € a etapa controladora do processo. Considerando adsor¢do
reversivel e linear, os autores formularam um balanco de massa para um componente da

fase liquida no reator, obtendo as equagdes do modelo seguintes:

-m'=0 (139)

tratando-se de equagdo aplicada a fase liquida em escoamento e incluindo a transferéncia

de massa na interface com o catalisador (m ), assim representada:
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sendo equagdo referente a fase liquida no interior da estrutura porosa do sélido catalitico.

A presenga de liquido estagnado no reator de leito fixo operando em regime
gotejante € um fator que possivelmente pode gerar desvios em resultados de estimagio de
pardmetros. RAJASHEKHARAM er al. (1998), buscando minimizar tais desvios,
incorporaram ao seu modelo as contribuigdes do molhamento parcial e os efeitos da
retengdo liquida estatica em adigdo as resisténcias as transferéncias de massa externa e
intraparticular. Uma lei cinética do tipo Langmuir-Hinshelwood para um sistema complexo
de reagdes consecutivas/paralelas também foi acrescentada prevendo reacdio e interagdes
adsortivas. Dados experimentais com diferentes tamanhos de particula e variando
velocidades de liquido e gis numa faixa de temperatura de 318K a 328K foram
comparados com as previsdes do modelo (Figura 1.13). Foi constatado, nestas condigdes,
que a inclusio da presenga de uma zona estagnada de liquido no modelo ndo causa efeito
significante nas previsdes decorrentes. Concluiu-se que o molhamento parcial € suficiente

para explicar o comportamento especifico do reator de leito gotejante.



1 - Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 48

1,0

0.8}

Conversio, X
Low)
<N
1

SO
~—
0.4 |-
0,2 l | ! 1
0 5 10 15 20 25
ux 10°mfs

Figura 113 — Comparagdo entre modelos com molhamento completo (—), com

molhamento parcial (—-—) e considerando as zonas estagnadas de liquido (——-).

RAJASHEKHARAM et al. (1998).

ILIUTA et al. (1999) propuseram um modelo dindmico para descrever o
comportamento experimental do reator de leito gotejante operando com molhamento
completo ou parcial. Os autores admitiram a fase liquida escoando através do leito dividida
em trés zonas distintas que interagem entre si. Uma zona dindmica onde prevalece um tipo
de escoamento com dispersdo axial, uma zona externa com liquido estagnado contigua a
ambas, a zona dindmica e uma terceira zona que constitui as particulas parcialmente
molhadas. O modelo incorpora transferéncia de massa entre as zonas e difusdo
intraparticular. Na Figura 1.14 estdo representadas a descrigdo segundo o modelo e os
resultados experimentais obtidos em termos de concentragdo de tragador na saida do reator,
considerando a resposta a um pulso de concentragdo do tragador na alimentagdo da fase

liquida.



I - Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 49

0,03

0,025 1

0,02 A

1)

0,015 4

Cd {x

0,01 o

0,005 A

0 50 100 150 200 250 300
~t(s)

Figura 1.14 —Perfil da concentragdo do tragador na zona liquida dinidmica, previsdo do

modelo comparado com os pontos experimentais obtidos (ILIUTA et al., 1999).

A descricdo hidrodindmica do escoamento concorrente gas-liquido através do
reator de leito gotejante foi desenvolvida fisicamente por ATTOU et al. (1999). O regime
de escoamento gotejante foi modelado segundo um escoamento anular, no qual as fases gas
e liquido sdo separadas por uma interface suave ¢ estavel. A fundamentagdo do modelo esta
nas equagdes de balango macroscopico de massa e momento linear aplicadas para cada
fase. Neste modelo o molhamento parcial e os efeitos de distribuig¢do nfo foram
considerados e cada fase se comporta como um meio continuo. Observou-se que para uma
razdio de Dg/d, menor que 15, os desvios do modelo relativamente a reatividade

experimental foram evidenciados.
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1.3 - TRANSFERENCIA DE MASSA EM REATORES TRIFASICOS

Os processos reativos trifisicos que ocorrem em presenga de sélidos porosos
destacam aspectos de complexidade devido a presenca e interagdo dos componentes nas
trés fases gasosa, liquida e sélida. Nos processos cataliticos, as reagdes acontecem na
superficie do catalisador e envolvem fenomenos de transporte que tém importincia
fundamental sobre a velocidade global do processo. O sistema reativo compreendendo as
trés fases distintas, gas, liquido e so6lido, envolve um maior conjunto de fendmenos,
implicando no aparecimento de mais pardmetros, 0s quais representam ou estdo
relacionados ao transporte de fluidos e solidos, e de calor, as energias dissipadas, aos
tamanhos e formas dos solidos, as caracteristicas fisicas das fases e ainda a interago entre
as mesmas. A transferéncia de massa em geral esta correlacionada com todos estes fatores

e também com as caracteristicas geométricas dos reatores onde se opera 0 processo.

No presente trabalho os efeitos de transferéncia de massa compdem 0 processo,
associado as interacdes reativas, justificando a necessidade de suas quantificagdes através
dos respectivos pardmetros representativos. Diferentes técnicas de determinagio de valores
de parimetros de transferéncia de massa sdo aplicadas. Metodologias estacionarias e

dindmicas compdem o atual acervo de técnicas utilizadas (BURGHARDT e SMITH, 1979).

1.3.1 - Area interfacial e transferéncia de massa em reacbes heterogénas com a
- presenca de trés fases

Os processos reativos polifasicos t€m as velocidades de suas reagdes expressas em
fungfio da composi¢io e da temperatura, ¢ incluem também os efeitos dos fendmenos de
transferéncia de massa e dos graus de mistura das fases. O processo global de transferéncia
de massa em sistemas trifasicos pode ser dividido em diversas etapas, as quais podem estar

esquematizadas segundo o diagrama da Figura 1.15. Representa-se que o reagente presente
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na fase gasosa se desloca até a interface gas-liquido, onde se dissolve na fase liquida, nela
transferindo-se € seguindo para a interface liquido-solido, a partir de onde atinge a
superficie do solido. Ainda pode ocorrer o fendmeno de transporte intraparticular, onde o

reagente se desloca para dentro do poro. Na sequéncia ocorrem difusdo intraparticular e

interagdes superficiais de adsor¢do e reacio.

Gas Catalisador

Liqudo

Figura I.15- Etapas de transferéncia de massa em sistemas trifasicos.

As etapas de transferéncia de massa de um reagente gasoso 4 nas fases fluidas sdo

quantificadas segundo seus fluxos massicos assim €xpressos:

Noo) = arkag (Cap = Cay,)) (142)
Ny, = ek, Cay = Cayy) (143)
Ny, =aisky, (o =Cy) (144)

No interior da estrutura porosa do solido catalitico, ocorre transferéncia de massa
difusiva e interacdes nas superficies dos poros, envolvendo adsor¢do e reacdo.

Considerando estes efeitos, representa-se a velocidade de reacdo por,
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ro =nCy,, . Cay, ) (145)

em que Nycrs € a taxa de transferéncia de massa de 4 em cada etapa, Cyrs € a
concentragdo do componente gasoso A, a. s S30 as areas interfaciais entre as fases,
kacrs sdo os coeficientes de transferéncia de massa para cada fase € & € a constante de

velocidade de reagdo.

Para as etapas em série € sob estado estacionario, tém-se:

NA NA(L) = NA(LS) =ry ::)’Aap (1.46)

)

sendo Thgp @ velocidade aparente do processo.

Introduzindo a condi¢do de equilibrio de solubilidade entre gas e liquido na

interface e segundo a lei de Henry: PA«@) =HC A, representa-se a taxa de reacdo aparente

pela expressdo seguinte:

P,

(L47)
LS N SR i

agk,, agky, auk,, nk(c S),CB(S))

A presente formulagdo destaca os efeitos de transferéncia de massa e interagdo
fluido-solido através dos pardmetros representativos correspondentes. Transferéncias de
massa gas-liquido-solido externas, equilibrio de solubilidade e difusdo intraparticular
destacam o carater fisico do sistema os quais associados as reagdes superficiais garantem o

processamento catalitico.
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1.3.2 - Transferéncia de massa em reator trifisico de mistura com agitacio mecinica

Processos cataliticos trifasicos descontinuos sfo tradicionalmente, aplicados em
processos em pequena € média escalas industriais. Em niveis investigativos estes processos
recorrem ao uso de reatores de leito de lama, sob agitagdo mecénica, com borbulhamento
de gas. Sistemas trifasicos sob operacdo em reatores de leito de lama, nos quais gas e
liquido entram em contato com um solido finamente dividido, sdo frequentemente usados
na inddstria e constituem processos complexos, nos quais sistemas fluidos bifasicos,
interagem com uma fase solida exercendo efeitos sobre o comportamento do processo.
Neste tipo de reator, parametros de operagdio (geometria do reator, presenga de chicanas,
tipo e tamanho do agitador e velocidade de agitagfio), e parametros fisicos (densidade e
viscosidade das fases fluidas, difusividade molecular dos reagentes, densidade, forma,

tamanho e concentracdo das particulas cataliticas) exercem influéncias sobre os fendmenos

de transferéncia de massa.

Em reatores de leito de lama, o reagente gasoso, geralmente, estd presente em
consideravel excesso estequiométrico durante as reagdes ou constitui uma fragdo molar
relativamente alta na fase gasosa. Condicdes como estas podem conduzir a rapidos
processos de transporte no filme gasoso, caracterizando esta etapa como nfo limitante.
BARTOS e SATTERFIELD (1986) estudaram a influéncia da concentragdo de solidos, da
sua densidade, tamanho e composi¢do sobre coeficiente de transferéncia de massa
gas-liquido, utilizando uma mistura de tolueno e isopropanol em presenga de particulas
solidas inertes. Observaram a variacéo linear de 4;a com a velocidade de agitag@o na faixa

de 300rpm a 1750 rpm.

A identificacdo de etapas controladoras nos processos trifasicos em reatores de
leito de lama requer a quantificagfio dos coeficientes de transferéncia de massa interfases e
suas comparagdes, em ordem de grandeza, com os pardmetros de interagdo no catalisador
envolvendo adsor¢do e reagdo. As correlagdes apresentadas na literatura para célculo dos

coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido e liquido-solido para os reatores



I — Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 54

trifasicos mecanicamente agitados sfo, na sua maioria, para sistemas alimentados

continuamente pela fase gasosa, ditos sistemas aerados continuamente.

L.3.2.1 — Coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido em reatores de mistura com

agitacio mecinica

Efeitos devidos a vazdo de gas, ao volume da fase liquida e a agitagdo do meio
reacional, podem interferir sobre a etapa de transferéncia de massa do gas no liquido. A
resisténcia a transferéncia de massa do componente reagente da fase gasosa no liquido €
representada pela ordem de grandeza do coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido.
Uma correlagdo sugerida por JOSHI e SHARMA (1977), fungdo da velocidade superficial
do gas (Equagdo 1.48), expressa o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa

gas-liquido.

0,53 a= 0,5 e K= 0,0068; ug < 5 mm/s
ka=K|—| ul (L48)
Vi a= 0,25 e K= 0,00326; uc > 5 mm/s

em que P € a poténcia de agitac@o, //; ¢ o volume do liquido e u; a velocidade superficial

do gas.

A correlagdo proposta por ALBAL et al. (1983) pode ser utilizada para sistemas
aerados pela superficie, isto €, que ndo sdo continuamente alimentados pelo gas (Equag@o

1.49).

0.5 5 0.67 , 5 1,29
— 147x10] 4 Dnp, |, pn D™ (L49)
D pD Hp oy

kag D’
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sendo 27 a difusividade molecular do gas na solugfo, D o didmetro da hélice do agitador,

ag, a area interfacial gas-liquido, £ a viscosidade da solugdo, p; a densidade do liquido,
o;. a tensdo superficial do liquido e 7 a velocidade de agitagdo. Em termos adimensionais,

esta correlagao assim se apresenta:
Sh=141x1078c" Re®Y we'? (1.50)

Poucas correlacdes tomam a velocidade de agitagdo como um dos pardmetros
mais importantes na quantificagdo do coeficiente de transferéncia de massa do gas no

liquido. CALDERBANK (1958) tem como proposta para tal fim a seguinte relagio:

k, =0,592D7% (o v)" (L51)

definindo v como a viscosidade cinematica do liquido e o como a taxa de energia dissipada

por unidade de massa de liquido (erg/s.g), expressa pela Equagéo 1.52:

IS
o= Vpp” D7 (152)

M

em que A/ representa a massa de liquido presente na lama de catalisador (g), Np € o

namero de poténcia, adimensional e depende do agitador € nimero de chicanas.

1.3.2.2 — Coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido em reator de mistura com

agitacdo mecanica

Em um reator de leito de lama mecanicamente agitado normalmente sdo utilizadas

particulas de tamanhos bem reduzidos o que leva a fase solida a se mover juntamente com
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o liquido. Assim para a medida do coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido, a
velocidade de agitacdo interfere fortemente, procurando-se no processo atingir uma
velocidade que mantenha os s6lidos em suspensdo. Esta velocidade critica de agitacéo (#)
¢ definida como sendo a velocidade na qual nenhuma particula sélida permanece além de
2s em repouso na base do reator (ZWIETERING, 1958). JADHAV ¢ PANGARKAR
(1991), sugeriram, para a estimacao do coeficiente de transferéncia de massa liquido-soélido
em reatores de leito de lama, uma correlagdo expressa em fungdo dos pardmetros

identificados por ZWIETERING (1958), para sistemas sem aeracio continua:

k.o =172x107 (n/ng )"°(Sc )™ (1.53)
LS A

na qual, para se calcular a velocidade critica de agitacdo, pode-se recorrer a correlagdo

proposta por ZWIETERING (1958):

o Sv1d®(gap/ p, )'* B* L5
s D0,85 )

sendo ng (rps), S a constante de Zwietering, v a viscosidade cinematica (m’s™), Ap a
diferenga de densidade entre solido e liquido, B a raziio massica solidoliquido € d, € o

tamanho da particula sélida.

Para sistemas aerados KUSHALKAR e PANGARKAR (1994), baseados na

correlacdo anterior (Equagdo 1.55), sugeriram:

kg = 1,19x107 (nfng; )" (Sc) " (155)

sendo ngg a velocidade critica de agitagdo na presenca de corrente gasosa.
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Assim como acontece para o coeficiente de transferéncia gas-liquido, a maioria
das correlagdes encontradas em trabalhos publicados também expressam o coeficiente de
transferéncia de massa em fungdo da vazio de gas. Tipicamente a correlacdo de

SCHLUTER e DECKWER (1992) assim coloca:

k s =885x10"n"°Q%* (1.56)

O diagrama (Figura 1.16) proposto por SMITH (1981) baseado em dados
experimentais relaciona o namero de Sherwood ao nimero de Reynolds definido pelas
Equagdes 1.57 e 158, nas faixas que relacionam energia dissipada (o), viscosidade

cinematica (V) e tamanho da particula (d,):

10

Sh/(wp, D)

0.1

0.1 1 10 100
Re

Figura .16 — Diagrama para calculo de &5 segundo SMITH (1981).

od? %
Re:( p} ; o d, (157)
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Re=|—2 ; £<d, (1.58)

=l (159)

1.3.3 - Transferéncia de massa e efeitos relacionades a drea interfacial em reator de

leito gotejante

Nos processos trifasicos continuos em reatores de leito gotejante, onde reagentes
liquidos e gasosos se combinam fluindo através de um leito fixo de particulas cataliticas,
procedendo uma reacdo heterogénea, as moléculas do reagente fluido sofrem resisténcia
para acessar 0s sitios ativos do catalisador. Isto se passa por difusdo, primeiramente através
da camada fluida, ao redor das particulas (difusdo externa), em seguida através da rede
porosa, dentro da particula (difusdo interna) quando os reagentes sdo adsorvidos, € se da a
reacdo. Com os produtos formados ocorre dessorgéo para suas liberagdes nas correntes de

fluidos.

Em reatores de leito gotejante, o reagente gasoso esta sempre em consideravel
excesso € o catalisador nem sempre estd em completo contato com a fase liquida. Estes
efeitos exercem influéncia sobre o fendmeno de transferéncia de massa liquido-solido ¢
estdo diretamente relacionados as areas interfaciais de contato fluido-solido. A Figura 1.17
mostra um representacdo de um possivel comportamento das fases que pode ser encontrado

em um reator de leito gotejante, com escoamento aleatorio e molhamento parcial.



I — Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 59

Ligudo ~ Gas

l

Sélido j

0ol

DO
OO

Figura 1.17 — Representagdo de perfis de escoamento € molhamento parcial em uma

operagdo em reator de leito gotejante (ATTOU et al., 1999).

1.3.3.1 Transferéncia de massa gas-liquido em reator de leito gotejante

Trabalhos de destaque (GIANETTO et al., 1970; FUKUSHIMA ¢ KUSAKA,
1977) tém procurado prever efeitos de transferéncia de massa e de contato interfacial
gas-liquido nas operagdes em reatores de leito fixo com escoamentos bifdsicos
concorrentes descendentes envolvendo processos de adsorgdo e dessorgdo, que utilizam
leitos de pérolas de vidro e anéis de Raschig. Trabalhos que envolvem a presenca de reagéo
na quantificacdo da transferéncia de massa vém sendo implementados mais recentemente
(MIDOUX et al., 1984). Quando o componente transferido ¢ removido por uma reagdo
quimica, a taxa de transferéncia do componente gasoso da reagdo para o seio do liquido

pode influenciar a conversdo global, especialmente quando a taxa de reagdo intrinseca for

relativamente alta (WAMMES et al., 1991).

Além do fato de que geralmente se trabalha com gases puros em reatores de leito
gotejante, as baixas solubilidades destes gases (por exemplo, hidrogénio), cujos valores da
constante de Henry sdo demasiado altos, conduzem a valores insignificantes de resisténcia

a transferéncia de massa do lado do gas, conduzindo a um controle do processo pela
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resisténcia do lado do liquido (//k;a). No regime gotejante, as resisténcias a transferéncia
de massa sdo maiores que nos regimes pulsante e de bolhas dispersas, nos quais também
pode operar o reator trifasico. As taxas de transferéncia de massa s3o afetadas pelas vazdes
das fases fluidas, pela forma e pelo tamanho do leito, assim como pelas propriedades do

liquido e pelas suas caracteristicas espumantes.

De uma maneira geral, a area interfacial e o coeficiente de transferéncia de massa
aumentam sempre com a vazdo do liquido. No entanto, outros efeitos devem ser
considerados, MIDOUX et al. (1984) observaram um aumento do k;a com o aumento da
viscosidade do liquido. TUREK e LANGE (1981) identificaram igualmente variacdo de k;a
com vazdo do gas somente em baixos nimeros de Reynolds, para ug <0,2 m/s. Neste caso
mediram os valores de k;a por absor¢do, na auséncia € na presenga de reacgio, e verificaram
uma diferenca consideravel entre eles, sendo as condi¢Ges reacionais favoraveis a
transferéncia de massa. Em consequéncia destas conclusdes os autores propuseram uma

correlagdo assim expressa:

K18 _ 16,8Ga;? Re™ et (L60)
DL

na qual kza € o coeficiente de transferéncia de massa gas-liquido e D, € a difuséo

molecular.

Comparou-se o coeficiente de transferéncia de massa medido para o processo de
hidrogenac¢do do a-metilestireno sobre paladio, com o previsto pela correlagédo, obtendo-se
valores maiores. A influéncia do molhamento parcial sobre a transferéncia de massa foi

colocada como justificativa.

WAMMES et al. (1991) realizaram experimentos sob condigdes atmosféricas e
sob elevadas pressdes, observando a influéncia destas sobre os efeitos de transferéncia de
massa. Areas interfaciais foram medidas em operagdo concorrente descendente, para

processo de reagdo da dietanolamina aquosa com didxido de carbono, em leito de pérolas
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de vidro sob altas pressdes. Os pesquisadores concluiram que em elevadas densidades de
gas, a area interfacial aumenta com o aumento das velocidades de gas e do liquido. Para
velocidades fixas das fases fluidas um aumento da densidade do gas produz uma
diminuig@o na area interfacial. Nesta mesma linha, segundo LARACHI et al. (1992), até
velocidades de 0,03 m/s para a fase gasosa, a area interfacial gas-liquido independe da
variagdo da pressdo. Acima desta faixa ocorre aumento da area com o aumento da
densidade do gas pelo aumento da presséo. Com este mesmo proposito, LARA MARQUEZ
et al. (1992) propuseram o uso da correlagdo apresentada por MIDOUX et al. (1984), para
pressdes atmosféricas, visando o calculo de areas interfaciais sob elevadas pressdes, em
velocidades da fase gasosa menores que 0,0/ m/s, assegurando que hd uma concordincia

em torno de 60% com seus dados experimentais.

Areas interfaciais estio previstas nas correlagdes apresentadas por WILD et al.
(1992) (Equagdes 1.61 e 1.62) para regimes de baixa interagdo. Estas apresentaram bons
ajustes aos dados experimentais testados por ILLIUTA et al. (1999):

025734
Sh, = 2,8x10’4[Xg’5 Rel? Weg’zch’{%@g—’L) } (L61)
- &
15 0,7
£ =10 X, Re;” WeL(a”d") (1.62)
a I1-¢

nas quais g ¢ area interfacial gas-liquido, a;5 € a 4rea externa das particulas e parede por

unidade de volume do reator (a,; =6(1~¢)/¢d, +4/dy), dr € 0 didmetro do reator, dj, 0

diametro hidraulico ( 4, =d, {/ 168° / 9n(l - &)’ ), X5 é o parametro de Lockart-Martinelli

(X, =ugpy’ /u,p;’) e £é a porosidade externa do leito ou coeficiente de vazios.
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1.3.3.2 — Transferéncia de massa liquido-sélido em reator de leito gotejante

Devido ao fendmeno de molhamento parcial do sélido catalitico pela fase liquida,
os efeitos de transferéncia de massa liquido-sélido no reator de leito gotejante constituem
fenomenologia determinante no processo reativo. E também constatada a influéncia do
tamanho da particula, de forma inversa, isto €, aumentando-se a particula diminui-se a
transferéncia. Para nimeros de Reynolds menores que 20, a transferéncia ¢ menor que no
caso do leito inundado. Para DELAUNAY (1982), no regime de baixa interagdo, a vazéo de
gas ndo tem nenhuma influéncia mesmo em baixas vazbes de liquido. Contrariamente,
SPECCHIA et al. (1978) diz que a vazio de gas afeta a transferéncia, s6 em regime de
baixa interagdo, gas-continuo. Segundo SATTERFIELD et al. (1978), CHOU et al. (1979)
e RUETHER et al. (1980), no regime pulsante, ou de alta interagéo, as duas fases podem

fazer variar o coeficiente de transferéncia de massa.

O coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido em escoamento gotejante
foi inicialmente medido por métodos que recorriam a quantificagdo da taxa de dissolugdo
de sélidos ligeiramente soliveis, como o acido benzoico, em uma corrente de liquido sob
condi¢des de regime estacionario para a fase gasosa (VAN KREVELEN e KREKELS,
1948). Outros métodos utilizam uma reagdo limitada pela difusdo na interface
liquido-solido (MORITA e SMITH, 1978). O primeiro método destaca-se pela sua
simplicidade, contudo subestima o valor do coeficiente de transferéncia de massa por ndo
levar em conta 0 molhamento parcial. A operacgdo do reator a leito fixo trifasico em regime
inundado (SATTERFIELD e VAN EEK, 1978) ¢ também comumente usada para
determinacdo do coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido, visando sua
comparagdo com as determinagdes realizadas pelo processo de leito gotejante. Em todos os
trabalhos os resultados diferem consideravelmente quando se muda o regime

hidrodindmico.

SATTERFIELD (1978) estabeleceu uma condigdo expressa pela Equagdo 1.63,
necessaria para que a resisténcia a transferéncia de massa liquido-sélido seja significante

em reatores de leito gotejante.
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10d,

*

Cy

r(1—&)>ky (163)

, . A . ’ . rqr *® ~

na qual k;5 é o coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido, C4 ¢ a concentragéo
do soluto gasoso na saturacdo na fase liquida, » ¢ a taxa de reag@io por unidade de volume
do reator e ¢ € a porosidade externa do leito. Assim para reagdes rapidas e/ou particulas

relativamente grandes, o filme liquido prové uma maior resisténcia.

De um modo geral o coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido (k.s)
aumenta com a vazdo de liquido, sendo este aumento maior em regime de alta interagdo
(RAO e DRINKENBURG, 1985). Por outro lado, o efeito da vazdo de gis sobre a
transferéncia de massa liquido-solido ainda ndo ¢ muito claro. HIROSE ezt al. (1986)
encontraram efeitos na diregdo de aumento para o regime gotejante e nenhuma alteragdo

para o regime pulsante.

GOTO e SMITH (1975) propuseram a seguinte correlagdo para o calculo do

coeficiente de transferéncia de massa liquido-sdlido (k.s) em reator a leito gotejante:

ng 173

P _ PLl; Hi (1.64)
D, 27 pD;

com os valores das constantes ¢, e n, dependendo da natureza e forma das particulas.

FUKUSHIMA e KUSAKA (1977) propuseram a seguinte correlagdo para a
estimagio do coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido em escoamento

gotejante:
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0,2

: 0,5 0,2

kgagd’ S d
—E2r a2 R Reg'z(—-————ﬂL J [-—-—"J (165)
D (I~ [e) d, LD, d

r

em que S, € a area superficial e a razdo S, / d j ¢ igual a 7 para particulas esféricas. Para o

regime de escoamento do tipo pulsante a correlagéo se apresenta:
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No estudo desenvolvido por SATTERFIELD er al. (1978), o coeficiente de
transferéncia de massa liquido-sélido foi determinado em um larga faixa de vazdo tanto
para gas como para liquido, variando portanto o tipo de regime de escoamento, €
observando-se a influéncia destes regimes sobre a taxa de transferéncia de massa.
Concluindo que a densidade do gas ndo tem efeito sobre este pardmetro, foi proposta a

correlagdo seguinte para o calculo do coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido:

P

Sdp a

0,333
Im 0,815 Re2*? (—ﬁé—] (L67)
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sendo a,, ¢ a area da particula que esta molhada pela fase liquida. No caso do escoamento

sob regime pulsante, tem-se a seguinte correlagdo:
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em que K, ¢ o naimero de Kolmogoroffs na fase liquida definido como:



1 — Processos reativos de carboidratos em sistemas trifdsicos 65

Y
e, p;d
, =" (L69)
hyy;

RUETHER et al. (1980) correlacionaram os valores medidos experimentalmente
de k;sag em regime de gas-continuo em termos do numero de Sherwood modificado como

uma fung¢do do niimero de Reynolds modificado, fornecendo a seguinte correlagéo:

&Sh, = 0,0819(Re

o )0,777

Sci3 Re; <55 (L.70)

na qual tem-se:
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Shy =—— @71)
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A transicdo do regime gotejante para o pulsante causa um aumento abrupto no
coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido como foi relatado por SATTERFIELD

et al.(1978), CHOU et al. (1979) e RUETHER et al. (1980).

Nos estudos apresentados por BURGHARDT et al. (1995), foram comparados os
resultados obtidos por diversos autores em relagéo ao k;s. Apds proceder experimentos sem
vazdo de gas, em regime de gas-continuo, € em regime pulsante, observando a influéncia
das dimensdes da particula e propriedades fisico-quimicas do meio, os pesquisadores
concluiram a ocorréncia limitada de efeitos sobre o coeficiente. Com base nestes resultados

foram sugeridas as seguintes correlagdes como melhor ajustadas,

para o regime gotejante:
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para o regime pulsante, tem-se:
Sh~ 0,494 0,178 -0,276
i =2269Re.”” Re.;” Ga™ (L75)
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1.3.4 — Difusio molecular em liquides

Desde que a teoria para difusdo em liquidos ainda ndo estd bem estabelecida, os

calculos de difusividades de solutos em liquidos sdo determinados por equagdes

semi-empiricas. A correlagdo de WILKE e CHANG (1955) ¢ a mais comumente usada para

este fim:

o M7wo (CuoMuo )T

0.6
V' tuo

(176)

em que {y,o € um pardmetro de associagdo do solvente, Mpy,0 € 0 peso molecular do

solvente, 7' a temperatura, /4,0 ¢ a viscosidade dindmica do solvente € V; é o volume

molar do soluto, que pode ser determinado através de volumes atomicos tabelados.
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II - PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL E MATERIAIS

O desenvolvimento operacional da pesquisa de implantagdo do processo trifasico
de hidrogena¢do de sacarideos € descrito obedecendo a ordem das etapas realizadas em
laboratorio. A aplicacdo de uma metodologia dindmica do tipo distribui¢do dos tempos de
residéncia ao processo operado em reator trifasico continuo de leito fixo constituiu a
primeira etapa do estudo sistematico. A etapa seguinte consistiu na preparagio de
catalisadores para aplicagdo no processo. Suas avaliacles e selegdes recorreram as reagdes
de hidrogenac¢do da glicose, da frutose e da sacarose em reator de leito de lama sob
operagdes em batelada. A partir dos dados obtidos foram quantificados pardmetros
cinéticos, prevendo-se a operagdo em reator de leito gotejante. A etapa final compreendeu a
operagdo do reator trifasico de leito fixo, processando a hidrogenagdo da glicose € da
sacarose em temperaturas de 373K, 393K e 413K, mantendo-se fixas as vazdes de gas e

variando-se as vazdes de liquido.

IL1 - APLICACAO DA METODOLOGIA DINAMICA NO REATOR TRIFASICO
CONTINUO DE LEITO FIXO

Prevendo-se a estimagdo de pardmetros representativos dos efeitos
hidrodindmicos, de transferéncia de massa e de interacdo fluido-solido ndo reativa,
aplicou-se uma metodologia dindmica sobre a fase liquida em escoamento no reator
tubular. O sistema para tal fim, construido em ago inoxidavel 316, foi preenchido com leito
formado de carvdo ativado granulado, tendo operado com alimentacdo das fases fluidas no
topo. Na secgdo acima do leito, localiza-se um distribuidor gas-liquido constituido de uma
placa de ago contendo 13 orificios de didmetro interno de 2,00mm para passagem do
liquido e 6 tubos de mesmo didmetro com 20,00mm de altura para passagem do gas. Um
anel de vedagio de borracha impede a ocorréncia de escoamento pela parede do reator. Na
Figura I1.1, onde est4 descrito o sistema trifasico utilizado na avalia¢do dindmica do reator,
o distribuidor esta em detalhe, destacando um dispositivo que garante maior uniformidade

na distribuico das fases fluidas através do leito.
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Figura ILI - Esquema do reator de leito fixo trifasico utilizado para aplicagdo da metodologia dindmica.
Distribuidor das fases fluidas no detalhe. Operagfo sob regime de leito gotejante.
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Para fins de operagdo do sistema sob condigdes ndo reativas, a fase liquida aquosa
¢ alimentada no topo do leito, por meio de uma bomba dosadora, passando através do
distribuidor, com o tracador sendo introduzido na corrente liquida, previamente a
alimentagdo do reator. Foram utilizados no processo dindmico-experimental dois
tragadores, um sal organico proveniente da glicose (gluconato de sédio) e cloreto de
potassio. A fase gasosa nitrogénio, sob pressdo de 2atm, foi mantida em vazdo constante
para cada operagdo, com duas vazbes diferentes de gas, quando aplicaram-se diversas
vazdes da fase liquida. Um condutivimetro elétrico ligado a um microcomputador foi
utilizado como sistema de detec¢do do tragador na fase liquida. As amostragens foram
realizadas de forma continua, a partir de um microrreator de mistura, posicionado nos
pontos de coleta das amostras. As correntes de amostragem tiveram vazdes de cerca de 5%
da vazdo total da fase liquida. Um funil perfurado lateralmente, localizado logo abaixo do
distribuidor, acumulava o liquido que era retirado para amostragem na entrada do leito.
Para a coleta na saida do leito era utilizado o mesmo funil, abaixo do leito. Nos dois casos
foram mantidas as condi¢des de distribuicdo uniformes da fase liquida no reator. O efluente
do reator seguia para um recipiente, na saida do sistema, onde as fases eram separadas.

As propriedades das fases envolvidas, as condi¢bes operacionais e a descrigdo dos

materiais utilizados nesta etapa estfio apresentadas nas Tabelas I1.1, I1.2, I1.3 e 11.4.

Tabela II.1 — Propriedades das fases liquida aquosa e gasosa nitrogénio.

densidade da 4gua 997,08 kg/m’

densidade do nitrogénio 125,07 x 107 kg/m® (N)
viscosidade dindmica da 4gua 79.75 x 10 Pa.s

tensdo superficial da agua 72,79 x 107 N/m
viscosidade dindmica do nitrogénio 1,77 x 10° Pas
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Tabela I1.2 - Caracteristicas da fase sélida composta por carvio ativo granulado

diadmetro médio da particula 4,57x10°m
porosidade externa 047
porosidade interna 0,33
didmetro interno do reator 420x 107 m

area transversal do reator

1,39 X 10°m>

comprimento do leito

0,80 m

densidade do leito

1105,31 kg/m®

Tabela I1.3 — Condigdes operacionais do reator de leito fixo trifasico aplicadas para

obten¢do da distribuicio de tempos de residéncia (DTR). Operagdo sob regime de leito

gotejante.
Fase liquida Fase gasosa
Vazdo Velocidade Vazio Velocidade
Qv x 10° (m*/s) u x 10%(m/s) Qg x 10° (m%/s) ug x 10? (m/s)
1,39 2,13
2,09 3,20 2,78 4,26
2,78 4,26
3,47 5,33 8,34 12,78
4,17 6,39
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Tabela I1.4 — Especificagdes dos materiais e equipamentos utilizados quando da aplicaggo
da técnica de DTR.

Bomba dosadora Omel - DMP10
Condutivimetro Mettler — Toledo MC 226
Microcomputador PC Pentium I

Controlador de temperatura Coel — UWH 2000
Indicador de temperatura Coel — UL 1480

Termopar Coel —tipo J

Gas Nitrogénio White Martins — ONU 1066
Carvio ativado granulado Carbomafra 119

I1.2 - PREPARACAO DE CATALISADORES

Tendo em vista o desenvolvimento do processo reativo de hidrogenagdo de
sacarideos em reator continuo de leito gotejante, foram preparadas cargas de catalisador de
niquel suportado em carvéo ativado. O catalisador de niquel foi preparado em laboratério
utilizando-se como suporte um carvio ativado granulado com dimensdes médias em torno
de 4,57 x 10°m, o qual foi reduzido & granulometria de 76um a 105um para o estudo
cinético em reator trifasico descontinuo de leito de lama, e na sua forma original para a
operagdo continua em reator de leito gotejante. O suporte catalitico carvdo ativado foi
previamente lavado com agua destilada em corrente continua por 6 horas antes da sua
utilizagio. Aplicou-se 0 método de impregnacdo umida com excesso de solvente, feita a
partir de uma solugdo a 20% do sal precursor (nitrato de niquel), durante 48horas em mesa

agitadora. Ap0s este periodo, o material foi submetido a secagem lenta em estufa a 333K
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por 72 horas € a 373K por 12 horas. Para cada opera¢do em processos descontinuos e
continuos, realizou-se um procedimento de calcinagdo de cada carga de material a ser
utilizada, em reator cilindrico de ago inoxidavel a 773K por 5 horas em atmosfera de
argdnio na vazio de 1,33 cm’/min.g de suporte. Na sequéncia procedeu-se a uma redugiio a
773K por 3 horas em atmosfera de hidrogénio e argonio na proporgéo de 1:1 e vazdo total
de 2,66 cm’/min.g de suporte. O catalisador apos a redugio permaneceu em atmosfera
inerte, sendo retirado quando da sua utilizagdo imediata. Na Tabela II.5 os materiais

utilizados para a preparagéo dos catalisadores estdo identificados.

Tabela I1.5 — Especificagdes dos materiais necessarios para a preparagdo dos catalisadores.

Nitrato de niquel [Ni(NO3),.6H,O] Vetec

Carvio ativado granulado Carbomafra - 119

Argonio White Martins — ONU 1006
Hidrogénio White Martins — ONU 1049

IL3. AVALIACAO DAS ATIVIDADES DOS CATALISADORES PREPARADOS E
DA CINETICA OPERACIONAL DO PROCESSO DE HIDROGENACAO

Os catalisadores de niquel preparados foram avaliados em reator de leito de lama
descontinuo, tendo em vista a identificagdo de suas atividades hidrogenantes.
Adicionalmente procedeu-se a quantificagfio dos efeitos cinéticos do processo atraves da
avaliagdo dos efeitos de temperatura e do tempo de operagdo. Processou-se a reagdo de
hidrogenagdo da glicose em reator trifasico descontinuo tipo Parr, de volume 1L. As
condi¢des operacionais selecionadas foram as seguintes: 700rpm de velocidade de agitagdo,

granulometria do catalisador entre 74um e 105um, hidrogénio puro em excesso, sob
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pressdo de 24atm, concentrag@o da solugéo de glicose de 100g/L, volume liquido reacional
de 0,50L e 10g de catalisador de Ni(14,75%)/C. As experiéncias tiveram duragdo de 3
horas, com amostras da fase liquida coletadas a cada meia hora. Foram processadas reagdes
de hidrogenagdo nas temperaturas de 373K, 393K e 413K. As andlises das amostras
coletadas, em termos da composi¢éo da fase liquida, foram feitas por cromatografia liquida
de alta eficiéncia. Foram também realizadas reagGes de hidrogenacdo da frutose e da
sacarose nas mesmas condi¢des operacionais utilizadas para a reagdo da glicose no reator
de leito de lama. As amostras coletadas durante as reagdes eram mantidas sob refrigeragio

até serem procedidas as andlises cromatograficas.

A Figura I1.2 mostra um esquema do reator de leito de lama utilizado nas
experiéncias de hidrogenag@o da glicose. A Tabela I1.6 apresenta a especificagdo dos

equipamentos constantes do sistema trifasico descontinuo.

Pressogtato

Tacoémsetro {\)"‘“““““‘ Caﬂlﬂ!lt

Figura I1.2 — Reator trifasico de leito de lama utilizado para avaliagdo dos catalisadores de

niquel e desenvolvimento da cinética do processo de hidrogenagéo.
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Tabela I1.6 — Especificacdo dos materiais e equipamentos da operagio em reator trifisico de
leito de lama descontinuo.

Reator Parr Instruments 4843
Controlador PID Watlow — série 981
Agitador magnético Parr Instruments A1120HC
Transdutor de pressao Ashcroft

Valvula solendide Asca RED HAT II
Termopar Watlow tipo J

IL4 - PROCESSO DE HIDROGENACAO DE SACARIDEOS EM REATOR DE
LEITO GOTEJANTE

O reator trifasico de leito fixo, descrito anteriormente no item II.1, foi operado sob
regime de leito gotejante, processando as reagdes de hidrogenagéo da glicose € da sacarose
em presenga do catalisador de niquel suportado sobre carvido ativado granulado. A solugdo
de sacarideo foi alimentada a partir de um reservatorio de capacidade de 50 L, garantindo
um tempo de operagdo continua de 7 horas. O hidrogénio fornecido ao sistema no topo do
reator era suprido a partir de um cilindro pressurizado, mantendo no reator uma pressdo de
10atm. O aquecimento do reator era feito externamente, por meio de resisténcias elétricas
mantidas sob acionamento de um controlador do tipo PID. Um condensador tipo serpentina,
propiciava a retirada de amostras na saida do leito 4 temperatura ambiente. A operagio do
reator era iniciada com a alimentagdo da fase gasosa e em seguida da fase liquida, que era
introduzida no sistema sob pressdo. O liquido se acumulava no distribuidor, mantendo um
nivel constante, enquanto gotejava sobre o leito. Apds meia hora era retirada uma amostra

na entrada e na saida do leito, e repetia-se esta operagdo até que a analise cromatografica
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apresentasse resultados reprodutivos de convers@o do carboidrato, indicando ocorréncia de
regime estacionario de conversdo no sistema. Em seguida, novas condi¢des eram impostas
e os procedimentos entdo, repetidos. A Tabela I1.7 apresenta as propriedades das fases
fluidas e a Tabela I1.8 as condigdes praticadas no processo reativo. O sistema trifasico de

leito gotejante esta representado como montagem experimental na Figura I1.3.

Distnbuidor

\

Valvulas de

amostragem

Solugo de
carboidrato

ondensador

C
‘
— Fase gasosa

L Fase liquida

Figura IL.3 — Reator de leito gotejante utilizado para os processos de hidrogenagéo catalitica

da glicose e da sacarose.



II — Procedimento experimental e materiais 77

Tabela 11.7 — Propriedades das fases liquida e gasosa compostas de solugdo de glicose ou

sacarose e hidrogénio.

densidade da solug@o de glicose 1035,94 kg/m’
densidade da solucdo de sacarose 1020,10 kg/m3
densidade do hidrogénio 81,50 x 10” kg/m’

viscosidade dinimica da solugdo de glicose | 103,20 x 10” Pa.s

viscosidade dinimica da solugio de sacarose {91,63 x 107 Pa.s

viscosidade dindmica do hidrogénio 8,81 x 10 Pas

tensdo superficial da solugdo de sacarose 66,08 x 10> N/m

tensdo superficial da solugdo de sacarose 69,67 x 10° N/m

Tabela I1.8 — Condi¢des operacionais do processo de hidrogenacdo em reator de leito

gotejante.
Fase liquida Fase gasosa
Vazdo Velocidade Vazdo Velocidade
Q. x 10°% (m’/s) w_ x 10°(m/s) Qg x 10° (m%/s) ug x 107 (m/s)
1,39 2,13 2,78 4,26
4,17 6,39 8,34
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IL5 - TECNICAS ANALITICAS

Propriedades das fases fluidas e solidas e analises dos meios de reagdo permitiram
a caracterizagdo dos materiais, reagentes € produtos constituintes do processo trifasico de
hidrogenag¢@o de sacarideos. Foram determinadas em laboratorio as propriedades fisicas das
solugdes utilizadas. A viscosidade dindmica foi medida utilizando-se um viscosimetro de
Ostwald (WH 2800/75), cuja técnica se baseia em medidas relacionadas a pardmetros de

substincias ja conhecidas como a da 4gua, a partir da Equagdo I1.1.

L L
H, Pty

(L1

em que W € M sdo as viscosidades dindmicas da agua e da solugfo, p; e p; s30 as suas

densidades e t; e t; seus respectivos tempos de escoamento.

A densidade das solugdes de carboidratos foram quantificadas a partir de um
picnémetro e suas tensdes superficiais foram determinadas em um tensidmetro/gonidmetro

Sigma 70.

As medidas de concentragdo de reagentes e produtos foram avaliadas por
cromatografia liquida utilizando um vazdo da fase movel de 0,6mL/min e temperatura da

coluna de 453K e a descrigdo dos equipamentos utilizados encontra-se na Tabela I1.9.

Tabela I1.9 — Instrumentagdo utilizada para analise das amostras durante a reagdo de

hidrogenac¢do de sacarideos.

Cromatografo a liquido CG480C
Detetor de indice de refragdo CG 410
Colunas para analise de agtcares Shodex SC— 1011/ Aminex 87 P(300mm x 7,8mm)

Interface analdgica — digital - analdgica Microquimica
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I - AVALIACAO DINAMICA EXPERIMENTAL DO REATOR DE LEITO
GOTEJANTE

Produgdes industriais em grande escala, utilizam em sua maioria processos
continuos em substituicdo aos tradicionais processos em batelada ou semi-batelada. No
entanto, muitos processos ainda sdo realizados de modo descontinuo, devido a fatores
como custos, complexidade de operagdo ou mesmo impossibilidade de execugido em modo
continuo. A decisdo sobre que tipo de operagdo € a mais adequada ao processo
desenvolvido envolve uma série de consideragcdes como natureza do processo, escala de
produgdo, balanco econdémico, tempo de reagfo, flexibilidade de produgdo e tipo de
produto, sugerem DONATI e PALUDETTO (1999). Geralmente, produgdes em pequenas
escalas sdo operadas em reatores do tipo batelada ou semi-batelada. Uma desvantagem
apresentada por estes processos € com relacdo a sua operagdo que requer interrupgdes
constantes, limpeza de equipamentos para recarga, deixando de produzir neste tempo,
gerando maiores custos de energia que nas operagdes continuas. A flexibilizagdo de
utilizagdo do reator, permitindo alternancia de processos e condigdes operacionais, € uma
de suas vantagens. Muitas reagdes sdo primeiramente investigadas em reatores de batelada

em escala de laboratorio, para depois ser feito um aumento de escala em reator continuo.

Os reatores trifasicos continuos sdo reatores que permitem processar grandes
quantidades de reagentes com relativamente baixas ou moderadas concentragdes durante
longos periodos de tempo, conduzindo a elevadas produgdes (BURGHARDT ez al., 1995).
Pode-se dividir em duas categorias estes reatores, os que tém solidos fixos e aqueles em
que os solidos estdo em suspensdo. Estes Giltimos incluem reatores do tipo fluidizado, leito
de lama e colunas de borbulhamento. Reatores com leito catalitico fixo, com particulas de
granulometrias maiores (> 1,00mm), podem ser classificados de acordo com o escoamento
das fases fluidas em concorrentes descendente e ascendente, e contracorrente. A Figura
III.1 apresenta os tipos de reatores de leito fixo, destacando-se o reator do tipo leito

gotejante (concorrente descendente) utilizado neste trabalho.
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Liguido Gas

Figura III.1 — Reatores de leito fixo em operagdo contracorrente (a), concorrente

ascendente (b) ¢ concorrente descendente (c), leito gotejante.

Os reatores continuos do tipo leito gotejante sdo sistemas de grande capacidade,
com pequenas retencdes liquidas e baixas razdes liquido/sdlido. A auséncia de partes

méveis acarreta um menor custo de manutencéo e possibilidade de operagdo em pressoes €

temperaturas bem elevadas.

A operacdo destes reatores quanto as velocidades das fases fluidas gera tipos de
escoamento diferentes, cujas identificacOes estdo diretamente relacionadas com a
distribuicdo do liquido através do leito e tendo consequentemente relagio com os efeitos de

transferéncia de massa, inerentes as interagdes na superficie do catalisador.

1.1 — IDENTIFICACAO DO REGIME DE ESCOAMENTO OPERACIONAL

A escolha do tipo de regime de operagio do reator trifasico de leito fixo, inerente
4 hidrodinamica das fases fluidas, depende da natureza da reagio envolvida ¢ das
condicdes do processo. Para tal fim, utilizou-se no presente trabalho o Diagrama de
Charpentier (Figura 1I1.2), tendo-se podido concluir que as condigdes representadas pelos

pontos selecionados () se encontram na faixa de regime gotejante.
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Figura I11.2 — Identificagdo do regime de escoamento do sistema trifasico em operagdo

neste trabalho. Diagrama de Charpentier (CHARPENTIER e FAVIER, 1975).

Tendo sido identificado o regime de escoamento (pontos no diagrama de
Charpentier, #), selecionou-se a metodologia dindmica de distribuigdo de tempos de
residéncia para se quantificar os pardmetros hidrodindmicos relativos a fase liquida que
passaram a Ser aplicados posteriormente ao modelo do reator trifasico utilizado para

previsdes de operacao do processo continuo de hidrogenacdo de sacarideos.

L 2 - METODOLOGIA DINAMICA DE DISTRIBUICAO DE TEMPOS DE
RESIDENCIA

A utilizagio da técnica de distribuigdo de tempos de residéncia (DTR) proporciona

uma das maneiras viaveis e bastante difundida de se determinar os pardmetros fisicos de
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um processo em operacdo em um reator de leito gotejante. Neste caso, principalmente,
devido as caracteristicas do reator de leito gotejante que se apresenta como um sistema
hidrodinamico de grande complexidade (ACHWAL e STEPANEK, 1979, BURGHARDT
et al., 1995; ILIUTA et al., 1997). As possiveis formagdes de canais preferenciais no leito,
de regides de estagnagdo ou a curto-circuitagem externa e subpassagens sdo alguns dos
problemas que podem afetar a hidrodindmica deste tipo de reator trifasico. A técnica
consiste em utilizar um componente tracador de concentracdo conhecida na alimentagdo da
fase de referéncia, € tomar medidas na entrada e saida do sistema. A representacdo deste
comportamento via um modelo fenomenoldgico permite a quantificagdo dos pardmetros
como retengdo liquida (SCHWARTZ er al., 1976), fator de molhabilidade (BURGHARDT
et al., 1995) e coeficiente de dispersdo axial (ILIUTA et al., 1999).

Com o objetivo de reproduzir as condigdes do processo de hidrogenagfo catalitica
de sacarideos, foram selecionados gluconato de sodio, sal organico derivado da glicose
como tragador principal, solivel na fase liquida, nitrogénio para a fase gasosa € 4gua como
solvente, visto que a reag@o seria processada em meio aquoso. O uso do carvdo ativado
(suporte catalitico) foi de fundamental importéncia, para se eliminar possiveis efeitos nos
parametros hidrodindmicos pelo uso de material de forma, tamanho e natureza diferentes

dos que seriam utilizados no processo reativo.

Através de um método de estimulo e resposta pode-se estimar o tempo de
residéncia no leito do fluido em escoamento. O método das duas medidas foi aplicado, para
a fase liquida aquosa, consistindo em se analisar os sinais de entrada e saida do leito apos a
introducdo de uma perturbagio na alimentagdo do reator, ¢ através da distribuigdo de

tempos de residéncia nos pontos afluente e efluente do leito vertical.

Uma alteragdo na alimentagio da fase liquida, modifica os sinais temporais
obtidos na entrada (Cr) e na saida (Cs) do leito, este ltimo devido as modificagSes
introduzidas no escoamento em razio da presenga do leito poroso. Afirma-se que Cs € a

convolugio de E (DTR) com Cg, assim se equacionando:



III — Avaliacdo dindmica experimental do reator de leito gotejante 34

Cs(t)=E=Cy(r) (IL1)

No dominio de Laplace, pode-se definir uma fungdo de transferéncia do sistema

G(s):

G(s)= %—% (IIL.2)

em que Cs(s) € Cg(s) sdo as transformadas de Laplace de Cg#) e Cgt), obtidas

experimentalmente.

A caracterizagdo do sistema constituido pelo escoamento poroso ¢é realizada

através de sua fungdo de transferéncia Gys), concebida segundo um modelo

fenomenologico.

I11.2.1 — Modelo aplicado ao regime de escoamento da fase liquida

A fenomenologia do processo ndo reativo em um reator de leito gotejante,
envolvendo etapas hidrodindmicas, de transferéncia de massa e interagdo adsortiva, através

da fase liquida, pode ser representada por um modelo referenciado a um componente desta

fase.

Recorrendo-se a representacio do sistema, segundo o comportamento de um
componente da fase liquida, adotou-se um modelo convectivo do tipo pistio heterogéneo

com dispersdo axial (PHDA), obtendo-se, a partir do balango de massa do componente

tracador, as equacdes seguintes:



11l - Avaliagdio dindmica experimental do reator de leito gotejante 85

- para a fase liquida sob escoamento dispersivo convectivo,

0 2 aw
oz’ Oz ot

na qual D, u; € Ay s@o respectivamente a dispersdo axial, a velocidade intersticial e a
retencdo liquida, enquanto que m’ € a transferéncia de massa para a superficie da particula,

assim expressa.

=g p,%ul , (ITL.4)
R or ‘ R
- para a fase liquida nos poros do catalisador com difusdo interna,
P %4, D@c.!__é’_(,,zé_%_}g (IIL5)
(1-¢)or ot r’ or or
- para a fase liquida na superficie do sélido sob adsorgdo,
(11L.6)

ad

nas quais C;, € ¢ S0 as concentragdes no liquido e sobre o solido € D, &, &, kug € Kaa, 580
respectivamente a difusividade efetiva, a porosidade do leito, a porosidade interna do

catalisador, a constante cinética de adsorc¢do e a constante de equilibrio de adsorg@o.
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As condigdes inicial e de contorno aplicadas s3o dadas a seguir:
t=0 C,=C=q=0 (I1L.7)
z=0 D, oC
C,=C, ——=— (11L.8)
u, Oz
z=Z oc _ (IIL9)
oz
r=0 C _g (IT1.10)
or
r=R ac,,
D, ~k(c-c.l,) (IL11)

ar R

Admitindo-se a transposi¢do do escoamento pistonado na alimentagdo do reator

(Cy) para o escoamento dispersivo (Cy+), no reator, interpretagdo segundo a condi¢do de

Danckerts (Equagdo II1.8), e molhamento parcial do leito através do fator de molhabilidade

(Equagao IIL.11).

A func¢do de transferéncia do sistema G(s) foi obtida via solug@o das Equagdes

1113 a II1.6, no dominio de Laplace, e esta assim expressa:

G(s) =—

Q
(%)
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na qual tem-se:

I i (1I.13)
3(/—-e 1
(,,:_,L;__)ks fil1- -
D
—iacoth(aR)+ 1-=Z
L ks ksR ) |
(1I1.14)
a= L(&‘Kad'*'gm)
D,\Il-¢

II1.2.2 — AquisicAo e tratamento de dades

Para obtengdo dos dados experimentais de caracterizagdo do escoamento da fase
liquida, esperou-se atingir o regime estacionario, adicionou-se o tragador na corrente
liquida, e mediu-se 0s sinais de entrada e saida do leito, segundo interrupgdo instantinea da
alimentac@o. O sistema experimental de aquisi¢do de dados anteriormente descrito no
Capitulo II, usou um condutivimetro acoplado a um microcomputador que executou
medidas continuamente em um coletor de amostras consistindo de um microrreator com
agitagio. A conduténcia do efluente do reator de leito gotejante foi medida em fungio do
tempo na entrada e saida do leito. Uma resposta em forma de degrau negativo de
concentracio do tracador foi registrada pelo programa computacional € armazenada. As
amostragens foram tomadas em vazdes da fase liquida efluente do reator da ordem de 5%

da vazio da corrente no reator, garantindo nao haver perturbacdo do escoamento.
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I11.2.3 — Metodologia de estimacio dos parimetros representativos das etapas fisicas

do processo

A representacdo do comportamento fenomenoldgico de um componente da fase
liquida no reator de leito gotejante estudado, através de um modelo heterogéneo, incluindo

os parametros representativos das etapas do processo, permite a quantificacdo destes

parametros, estimados de acordo com a seguinte metodologia:

- obten¢do da fungio de transferéncia do sistema, referenciada a fase liquida, a
partir do modelo PHDA;

- adequagdo da representacio do modelo, segundo a deconvolugdo da fungio
dinidmica de resposta na saida do reator, aos correspondentes resultados experimentais, com

otimizacéo dos pardmetros representativos;

- utilizagdo do método dos momentos da DTR experimental para estimag@o dos

valores de inicializag¢do dos parametros 4; € 15

- utilizag@io de correlagdes e equagdes de previsdo para estimagdo dos valores dos

parametros ks, Dax € Do,

- utilizac@o dos valores determinados experimentalmente de K,

A partir dos valores de inicializag@o de %, e f,, fixados os pardmetros ks € Dy,
procedeu-se uma otimiza¢do dos valores finais de h;, f. e Dy por adequagio de
c(¢)= L'[C.(s)*G(s)] a C5*(¢), aplicando-se uma subrotina BOX de busca sequencial
(BOX, 1954). Por este método foram confrontados os resultados experimentais obtidos com os

tedricos gerados através da fungdo de transferéncia (Equagdo II1.14), utilizando-se como

critério a minimizagdo da fungdo objetivo F,, =Y [x/° —x P, i=1,1024.
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I11.2.4 — Resultados experimentais e estimacio dos parametros

Com o objetivo de formular um sistema de equagdes que possibilite a avaliagdo de
parimetros que independam das caracteristicas fisico-quimicas do tragador, foram
utilizados gluconato de sddio e cloreto de potassio como tragadores em concentragdo de
0,50g/L. A equacdo do momento de ordem um da fungdo de transferéncia do sistema
(Equagdo II1.15), encontrada por BUGHARDT et al. (1995), foi aplicada duas vezes,
confrontada com os dados experimentais obtidos com dois diferentes tragadores, nas
mesmas condi¢des operacionais, propiciando a determinagdo de valores do fator de

molhabilidade (f;) e de retengdo liquida (/z;).

4 =ty = ZB{/@: +(1-8)f€( Prr g +8‘"H (IIL.15)
O l— &

Deste procedimento, resultaram 7, = 0,32 a 0,64 ¢ h; = 0,24 a 0,26, esta ultima
confirmada experimental ¢ diretamente com valores de #; = 0,23#0,01, obtidos pelo
método de drenagem por 15 minutos apoés fechamento simultdneo das valvulas antes e

depois do leito citado na segéo 1.2.4 do Capitulo L

Na sequéncia foram aplicadas correlagdes e métodos experimentais visando a
determinacio dos pardmetros restantes incluindo no modelo heterogéneo descritivo das
etapas fisicas do processo referentes aos efeitos de transferéncia de massa e interagdo

fluido-soélido.

A difusividade molecular foi determinada a partir da Equagéo 1.76 proposta por
WILKE e CHANG (1955) que esta citada no item 1.3.4 do Capitulo I, cujos valores foram
de 7,65 x 10’m?/s para o gluconato de sodio e de 1,87 x 10°m?/s para o cloreto de
potassio. As constantes de equilibrio de adsor¢do foram pré-determinadas em ensaios
experimentais no laboratério e sdo 8,20 x 10°m’/kg para o gluconato de sédio e 1,49 x

10™*m’/kg para o cloreto de potassio (Apéndice I). Para aplicagdo da correlagdo proposta
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por MIDOUX et al. (1976) para retengéo liquida (Equagio 1.8) em sistemas bifésicos,
foram determinadas as perdas de carga no leito de carvdo ativado a partir da equagéo de
Ergun (Equagdo 1.5), ja apresentada no item 1.2.3 do Capitulo I, para as fases liquida e

gasosa, estando os valores listados na Tabela II1.

Tabela 1II.1 — Perda de carga em reator de leito gotejante em fungdo da velocidade

superficial das fases liquida e gasosa.

u, x 10% (m/s) AP,/Z (Pa/m)
1,00 17,45

1,50 27,63

2,00 39,02

2,50 51,18

3,00 64,31

ug x 10% (m/s) AP/Z (Pa/m)
2,01 7,90

6,03 26,63

Para se obter os valores da dispersdo axial e aquele de inicializagdo da retengédo
liquida, recorreu-se a correlagdes da literatura (ILIUTA er al, 1997, MIDOUX et al,
1976), Equagdes 1.34 ¢ 1.8, inseridas nos itens 1.2.6 e 1.2.4 do Capitulo 1. O critério para
selecdo das correlagdes foi 0 mesmo que para o coeficiente de transferéncia de massa, o

qual levou em conta o efeito da velocidade do gas.

Para quantificar o coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido recorreu-se
a correlacdes da literatura, selecionando-se a Equagdo 1.73 , do item 1.3.3.2, do Capitulo I
que considera a influéncia da vazdo de gas (BURGHARDT et al., 1995). Na pratica esta

influéncia foi observada quando a operacdo do reator foi realizada em duas vazdes distintas
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(100L/h e 300L/h) da fase gasosa, visando-se o processo continuo de hidrogenagao, no qual
a presenca da fase gasosa t€m efeito determinante no rendimento do processo. A variagdo
do coeficiente de transferéncia de massa com as vazdes de liquido e gas € com o tipo de

tragador utilizado, estdo representadas nas Figuras I11.4 ¢ IILS.

Na Figura IIL3 estdo representadas as curvas de entrada e saida experimentais,

comparadas com a saida teorica obtida através da fungfo de transferéncia do sistema para

uma das condi¢des operacionais praticadas.
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Figura IIL.3 — Resultado da aplicagdo da metodologia dindmica de distribuigdo de tempos
de residéncia para uma vazdo da fase liquida de 10L/h e 100L/h da fase gasosa utilizando

gluconato de sodio como tracador, resultado experimental comparado com teorico.

A otimiza¢do dos resultados através da fungdo de transferéncia do sistema em
questiio, possibilitou a estimacio final otimizada dos pardmetros hidrodindmicos fator de
molhabilidade, reteng@o liquida e dispersdo axial. Os resultados obtidos foram comparados

com as previsdes fornecidas por correlagdes da literatura, nas condi¢des aplicadas neste

trabalho, e estdo apresentadas nas Figuras I11.6, 1117 ¢ IIL.8.
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Figura 114 — Coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido em fungdo da
velocidade superficial do liquido nas vazdes de 100L/h e 300L/h do gds em reator de leito

gotejante segundo correlagdo de ILIUTA er al. (1997), tragador gluconato de sédio.
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Figura IIL5 — Coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido variando com a
velocidade superficial do liquido para dois tragadores gluconato de sédio e cloreto de

potassio em reator de leito gotejante segundo correlagdo de ILIUTA et al. (1997), vazdo do

gas = 100L/h.
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A influéncia da vazdo do gas é realmente de pouca relevincia na quantificagdo do
coeficiente de transferéncia liquido-solido. Para o tragador gluconato de sodio, ocorre uma
maior resisténcia a transferéncia de massa, o que é de se esperar devido a sua menor

difusividade molecular comparativamente aquela do cloreto de sodio.

035 :
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Figura II1.6 — Retengo liquida na operacdo do reator de leito gotejante em fungio da
velocidade superficial do liquido, variando com a vazdo do gas, comparado com resultados

tedricos obtidos pela correlagdo de MIDOUX et al. (1976).

O aumento da reteng@o com a velocidade da fase liquida € confirmado e também a
sua reducdo com o aumento da vazdo da fase gasosa. Em maiores velocidades de liquido a
influéncia da vazdo de gas na retengdo liquida se mostra maior como ja havia sido
constatado por ILIUTA ef al. (1997). Na faixa de vazdes encontrada neste trabalho os
resultados se aproximam daqueles obtidos para um sistema semelhante operando em
regime gotejante. A ordem de grandeza € ligeiramente menor que os valores obtidos por
BUGHARDT et al. (1995), o que se justifica pelos tamanhos das particulas maiores, 0s

quais podem diminuir a retencéo.
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Figura I11.7 — Fator de molhabilidade na operagéo do reator de leito gotejante em fungdo da
velocidade superficial do liquido variando com a vaziio do gds e comparado com o

resultado tedrico obtido pela correlagio de BURGHARDT et al. (1995).

Assim como na retengdo liquida, o fator de molhabilidade sofre influéncia das
velocidades das fases fluidas. a influéncia do aumento da velocidade da fase liquida € de
elevagdio do fator de molhabilidade, enquanto elevagio da fase gasosa conduzem a efeitos
inversos, reduzindo os valores do fator. Os efeitos mais pronunciados acontecem em
maiores vazdes de gas. Os valores deste pardmetro representam importincia fundamental
em reatores de leito gotejante, nos quais o molhamento parcial t€m efeito drastico sobre o
desempenho do reator (HERSKOWITZ, 1978). Com esta finalidade a geometria do
distribuidor pode apresentar significante contribuicdo. Um distribuidor acima do leito
fornecendo 9380 pontos de alimentagdo por metro quadrado, como sugeriu BURGHARDT
et al. (1995), com mais de 5000 pontos deveria garantir uma distribui¢do uniforme por todo
o leito. Mesmo nestas condi¢des, a aplicagdo de razbes entre o didmetro do reator e da
particula inferiores a 20 (AL-DAHHAN e DUDUKOVIC, 1994), podem ser TeSpoONsaveis

pelo sistema ndo apresentar um molhamento maior.
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Nas condigdes praticadas no presente trabalho e segundo as propriedades fisicas €
quimicas das fases presentes foram quantificados os efeitos dispersivos através dos valores
da dispersdo axial. Recorrendo a dispers@o axial segundo a correlagdo de ILIUTA er al.
(1997) foram obtidos valores em fungdo da velocidade superficial da fase liquida em duas

velocidades da fase gasosa (Figura I11.8).
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Figura 1I1.8 — Dispersdo axial no reator de leito gotejante em fun¢do da velocidade
superficial do liquido, variando com a vazdo do gas comparada com resultados teoricos

obtidos pela correlag@o de ILIUTA e al. (1997).

Segundo ACHWAL e STEPANEK (1979), o numero de Peclet diminui com o
aumento da vazio da fase gasosa, como ¢ observado na Figura II1.8, a dispersdo axial
aumenta discretamente quando a vazio passa de 100L/h para 300L/h. Na sua maioria 0s
trabalhos relativos a escoamento bifasicos desprezam os efeitos da dispersdo axial, visto
que seus valores sdo de ordem bem baixas. Os resultados obtidos por ILIUTA et al. (1997)
estio numa faixa cinco vezes maior que os valores obtidos no presente trabalho em

condi¢gdes operacionais proximas. Observe-se no entanto, que o sistema em questdio €



1II - Avaliagdio dindmica experimental do reator de leito gotejante 96

composto de leito de anéis de Raschig, de didmetro maior que as particulas porosas de

carvio deste reator.

Os resultados obtidos por esta metodologia dindmica serdo utilizados na simulagéo
do processo de hidrogenagdo catalitica de sacarideos no Capitulo V. Nas Tabelas IIL.2 ¢
I11.3 estdo apresentados os resultados obtidos para os pardmetros hidrodinamicos retengdo
liquida, fator de molhabilidade e coeficiente de dispersdo axial nas diferentes vazdes de

liquido e gés.

Tabela I11.2 — Parametros obtidos por otimizagdo das curvas de distribui¢io de tempos de

residéncia para ug = 2,13 x 10° m/s

u x 10° (mv/s) I, hy, D, x 10* (m%5s)
1,00 0,38 0,17 3,52
1,50 0,42 0,19 3,35
2,00 0,48 0,21 2,98
2,50 0,54 0,24 2,73
3,00 0,56 0,25 2,42

Tabela IT1.3 — ParAmetros obtidos por otimizag¢do das curvas de distribui¢@io de tempos de

residéncia paraug = 14,613 x 10 m/s gluconato de sodio.

w x 10° (m/s) | f, hy, D,, x 10* (m*/s)
1,00 0,34 0,16 3,77
2,00 0,36 0,20 3,56
3,00 0,45 0,21 2,51
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IV - Avaliaglo cinética das reagdes de hidrogerniacdo de sacarideos 98

IV - AVALIACAO CINETICA DAS REACOES DE HIDROGENACAQO DE
SACARIDEOS EM SISTEMAS TRIFASICOS

Prevendo-se o processamento hidrogenante de sacarideos soluveis em reator
catalitico trifasico, tendo em vista operagdes continuas com produgdes de polidis,
procedeu-se & avaliagdo de atividade do catalisador de niquel suportado sobre o carvio
ativado e buscou-se quantificar 0 comportamento cinético-operacional das reagdes de
hidrogenagdo da glicose ¢ sacarose em reator do tipo leito de lama com agitagdo mecéanica.
A partir da aplicagio da metodologia experimental descrita no capitulo II foram obtidos
resultados que sdo avaliados e ajustados a modelos cinéticos propostos, relativos ao
comportamento reativo dos processos. Os modelos cinéticos, identificados e caracterizados
quantitativamente através dos pardmetros cinéticos e de adsorgdo, servem de base a
descricdo das operagbes continuas de hidrogenagdo de sacarideos em reator de leito
gotejante, quando transpostos aos modelos com escoamento e interagdo reativa. Os valores
dos citados pardmetros contribuem para as previsdes de produgdes continuas de sorbitol e

manitol.

IV.1 - CARACTERISTICAS DO CATALISADOR DE NiQUEL SUPORTADO EM
CARVAO ATIVADO

O catalisador utilizado Ni(14,75%)/C, teve duas de suas caracteristicas
determinadas, sendo o teor de niquel quantificado por espectrofotometria de absorcédo
atdmica (A.A.), CG-7000, correspondendo a 14,75% em peso no catalisador. Utilizando a
técnica de difracdo de raio-X (Difratdmetro de raio-X Siemens-5000), identificou-se a fase
metalica niquel (Figura IV.2), podendo-se observar picos de difragdo caracteristicos bem
definidos em 44,521% 51,829°% 76,287%; 92.991° ¢ 98,509° (26), os quais estio comparados
com o difratograma do suporte catalitico carvdo ativado (Figura IV.1) sem a presenga do

metal.
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Figura IV.1 — Difratograma de raio-X do suporte catalitico carvio ativado.
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IV.2 - HIDROGENACAO DA GLICOSE EM REATOR DE LEITO DE LAMA

IV.2.1 — Conversao da glicose sob influ€ncia da temperatura

As avaliagbes do catalisador de niquel e a analise cinético-operacional
experimental do processamento hidrogenante de sacarideos estdo evidenciadas segundo o
consumo da glicose e produgdo de sorbitol representados nas Figuras IV.3 e IV.4 para as
trés temperaturas de 373K, 393K e 413K, em fungéo do tempo de reago.

COlicosc (mOUL)

Figura IV.3 — Consumo da glicose em fungio do tempo para temperaturas de 373K, 393K e
413K.

Um cromatograma tipico das analises dos meios de reagdo da hidrogenacédo da

glicose com o catalisador de niquel estd representado na Figura AIL 1 no Anexo I
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Figura IV.4 — Producéo de sorbitol em fungdo do tempo em reagdo de hidrogenagéo da
glicose em reator de leito de lama nas temnperaturas de 373K, 393K e 413K.

Observou-s€ um bom rendimento em sorbitol, crescente com a evolugdo do
processo, com elevada seletividade (99,05%@) visto que formagdes de polimeros (caramelizagéo),
hidroximetilfurfural por desidratagio e manitol por isomerizagdo ocorreram em niveis
reduzidos. A partir da primeira hora ocorre uma queda acentuada na velocidade de
consumo da glicose, que atinge apos 3 horas de reagéio uma conversdo de 47,05% a 373K,
74,93% a 393K € 91,74% a 413K. Na temperatura mais baixa praticada (373K) ocorre a
maior seletividade, no entanto isto se passa a baixa conversdo. Por outro lado, a 413K a
conversio duplica, mas € observado que a produgio de sorbitol ¢ menor do que se espera,
em caso de seletividade elevada, fato que pode ser justificado por possivel ocorréncia de
degradacdo dos produtos, provavelmente, por hidrogendlise (ABREU e al., 1985), por
formaco de polimeros do reagente via caramelizagdo, isomerizagdo do produto sorbitol em
manitol ( GALLEZOT et al., 1998) ou reagdes laterais de desidratagdo da glicose com
formagdo de hidroximetilfurfural (WOLFROM et al., 1948). Os produtos das degradagdes,
mais leves, ndo foram detectados por cromatografia liquida, assim como aqueles

provenientes dos efeitos de caramelizag@o e desidratagdo. Tragos de manitol foram

detectados em algumas amostras.
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IV.2.2 — Critérios de regime de funcionamento do catalisador

A avaliagdo cinética procedida objetiva a formulacdo adequada de um modelo
representativo das interag3es reativas na superficie do catalisador. Para tal fim, procurou-se,
experimentalmente, convergir para condigdes operacionais que conduzissem ao
funcionamento do catalisador em regime cinético quimico. Visando a comparacdo de
funcionamento nas condigdes almejadas, procurou-se quantificar critérios relativos a

difusdo intraparticular e a transferéncia de massa externa.
Os critérios citados recorrem as estimagdes do modulo de Thiele (@) e da fragdo de
R J
resisténcia  externa  (f,), assimm  E€Xpressos: ¢= [(;*G,(S)L2 )/ (Defm Cq )}/’ €

for = (r% L)/(ksa CG,); tendo-se 761, a velocidade intrinseca de consumo da glicose; Der;,

e ks, , respectivamente a difusividade efetiva e o coeficiente de transferéncia de massa da

glicose e L= d,/6 a dimensdo caracteristica do catalisador.

Na presente avaliagdo foram adotados os seguintes procedimentos:

- estimagdo do modulo de Thiele modificado, ¢’ = (rG,@ r’ )/(Defa Cg,) (WEISZ ¢

HICKS, 1962), recorrendo as velocidades iniciais de consumo da glicose, tidas

inicialmente como velocidades aparentes;

- avaliacdo do regime de funcionamento do catalisador e calculo do moédulo de
Thiele verdadeiro, confirmando o regime de funcionamento previamente

estimado;

- estimagdo da fragdo de resisténcia externa com avaliagdo de sua importincia

(fex < 0,05; regime sem resisténcia).

Em consequéncia da adogdo destes procedimentos foram obtidos os valores
expressos na Tabela IV.1, que identificam as baixas resisténcias as transferéncias de massa

interna e externa aos graos de catalisador.
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Tabela IV.1 — Caracteristicas do regime de funcionamento da reacio de hidrogenagio.

Meat () ksg,x10° (m/s) | ¢ x 10° éx 10° foxx 10°
8,00 2,18 3,27 5,01 0,92
10,00 2,18 3,76 5,69 1,15

Confirmado o regime cinético-quimico de funcionamento do catalisador,

procede-se a formulagdo e adequagio de um modelo proposto para a hidrogenacdo
catalitica da glicose.

IV.3.2. Cinética de hidrogenacio da glicose

A reagdo de hidrogenagdo da glicose esta representada de forma global na equagéo

quimica abaixo:
H ) + GLICOSEq) —**——SORBITOLq,

Buscando-s¢ a formulagio de um modelo heterogéneo do tipo
Langmuir-Hinshelwood, com bases mecanisticas, propde-se um mecanismo tipico de
desidrogenagao-hidrogenacdo, composto de adsorgdo do hidrogénio em sitios basicos do
catalisador, adsorc@o da glicose em sitios metalicos do catalisador através do grupamento
aldeidico, interagdo hidrogénio grupamento aldeidico e dessor¢do do poliol formado. Na

sequéncia o mecanismo referenciado esta detalhado.
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IV.3.2.1 - Mecanismo heterogéneo de hidrogenacio catalitica de monossacarideos

As hipoteses formuladas estdo assim traduzidas: ocorréncia de sitios metalicos e de
sitios basicos (suporte) na superficie do catalisador; adsor¢do de sacarideos nos sitios

metalicos, através da ligagdo C=0, e do H, nos sitios basicos, com interagdo e consequente
formagcio de sorbitol.

G'\ C ~H
i H-H O o H H
O i H-
/ : Erl/
oo s — W s
Sx /
o H+
/ 65,  &°B — / SA‘ sBl
}' G.\ ~H
ﬁ - glicose
O
H—H - hidrogénio
s
= Sos H - sorbitel
TS
oHH

Figura IV.5 — Representagdo do mecanismo proposto para a hidrogenagdo catalitica de

monossacarideos.

Os resultados experimentais da conversdo da glicose em sorbitol, obtidos atraves
de medidas na fase liquida no reator de leito de lama, foram ajustados ao modelo proposto

(Equagdo IV.1), visando a representagdo da evolugdo cinética do processo. Considerando as
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diferentes intera¢oes superficiais adsortivas do hidrogénio ¢ da glicose, propostas pelo
mecanismo anteriormente detalhado, admitindo no catalisador a ocorréncia de sitios
distintos para a glicose, ¢ em relagdo ao hidrogénio, expressa-se a taxa de consumo da

glicose:

kK y K CHQ(S) CGI(S)
Tars =
(]"‘“ Ky, CHZ(S) X] +K GICGI(S) + K SarCSor(S))

(IV.1)

sendo , 7 a taxa de reagdo catalitica, k a constante cinética, Ku,, K, € Ksor as constantes
de equilibrio de adsorgéo do hidrogénio, da glicose e do sorbitol, respectivamente, € Cy, s
Cou € Csor/g, SUAS concentragdes na superficie do solido. Admitindo que o hidrogénio

presente na reacdo estd mantido na fase liquida sob pressdo do gas em excesso e ha forte
agitagio mecanica, aplica-se ao reator de leito de lama um balango de massa para o
reagente na fase liquida, sob condigdes de regime cinético-quimico, recorrendo-se a taxa de

consumo da glicose, reduzindo-se a representago do modelo para:

——MC k’CGI - VL dCG] (IV2)
(] + KGI CGI + KSorCSor) dt
em que, M, ¢ a massa de catalisador, V; € o volume de liquido reacional e,
kK y K1 Py,
k'= (Iv.3)
Hy, (1 +Ky,Ch, )

sendo Hp, a constante de Henry para o hidrogénio na fase liquida e Py, a sua pressdo

parcial.

Para resolug@o da equagdo do modelo, utilizou-se 0 método de Runge Kutta de
quarta ordem, procedendo-se 4 estimagdo dos parametros, confrontando-se a solugéo obtida

a0s dados cinéticos experimentais, associando-se uma otimizagao através da subrotina Box
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(Método do Complexo de Box). Nas Figuras IV.6 e IV.7 estdo confrontados os dados
experimentais as curvas tedricas obtidas pelo modelo.

Q.14

0.0

modelos
373K
393K
413K

1

0.0

0.5

1.0

1s
tempo (h)

Figura IV.6 — Consumo da glicose experimental e tedrico nas temperaturas de 373K, 393K

e 413K.

Figura IV.7 - Producdo de sorbitol experimental e teérica nas temperaturas de 373K, 393K

e 413K.
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A partir das concentragdes experimentais quantificadas da glicose e do sorbitol,
validou-se o0 modelo proposto, sendo obtidas as constantes de velocidade (k) e de adsorgdo
(K1 e Ksor). Na Tabela IV.2 estio apresentados os valores otimizados das constantes de

velocidade de reagdo ¢ de adsor¢do para a glicose e sorbitol.

Tabela IV.2 — Constantes de velocidade de reacdo de hidrogenagdo da glicose ¢ de adsorgdo
dos componentes glicose e sorbitol nas temperaturas de 373K, 393K e 413K.

373K 393K 413K

k (mol/g.h) 0,31+0,02 0,66 + 0,04 1,24 +0,08
Kg (L/mol) 2,4140,12 2,09 +0,11 1,88 + 0,09
Ksx I0° (L/mol) 7,06 £ 0,002 5,56 + 0,002 2,24 +0,001

As avaliagdes cinéticas quantificadas nas trés temperaturas praticadas conduziram
segundo as leis de Arrhenius ¢ Vant’Hoff (Figura IV.8), as ordens de grandeza da energia
de ativagdio para a hidrogenacio da glicose em sorbitol e aos calores da adsorgéo da glicose
(AH 4= 6,75kJ/mol) e do sorbitol (AH = 97,05kJ/mol)sobre o catalisador. Para a energia
de ativagdo, um valor de 37,37k]J/mol, revela-se comparavel aquele encontrado por TUREK
et al (1983) de 38,5kJ/mol, com catalisador de niquel suportado em silica. O elevado calor
de adsorgdo do sorbitol esta condizente com as evidéncias experimentais que o identificam
na fase liquida, resultado da sua relativamente rapida dessorgdo, processo identificado com

baixas energias de ativagdo.
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Figura IV.8 — Energia de ativagdo da hidrogenagio da glicose segundo a Equagdo de
Arrhenius, e entalpias de adsor¢@o segundo a Equagédo de Vant’Hoff.

IV.3 - HIDROGENACAO DA SACAROSE EM REATOR DE LEITO DE LAMA

IV.3.1 — Conversao da sacarose sob influéncia da temperatura

Na diregdo do objetivo proposto pelo presente trabalho no sentido da obtengéo de
poliois a partir de mono e dissacarideos, procedeu-se a aplicagdo do processo com
catalisador de niquel a hidrogenagio da sacarose. Recorreu-se, para tanto, ao uso do reator
de leito de lama nas temperaturas de 373K, 393K e 413K. Os resultados experimentais
obtidos nas duas ultimas temperaturas estio apresentados nas Figuras IV.9, IV.10 e IV.11,
segundo o consumo da sacarose, producZio e consumo da glicose e da frutose, ¢ producdo
de sorbitol e manitol. A reagdo de hidrogenagdo da sacarose na temperatura de 373K ndo

produziu polidis e apenas tracos de glicose e frutose.
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Figura IV.9 — Converso da sacarose em fungfo do tempo para temperaturas de 393K e
413K.

As evidéncias experimentais que identificam etapas consecutivas de formagio dos
monossacarideos € produgdes posteriores de poliodis, mostram a ocorréncia de uma primeira
etapa de hidrolise da sacarose e outra de hidrogenagio da glicose ¢ da frutose. Nas duas
temperaturas estdo evidenciadas maiores seletividades para o sorbitol relativamente aos

outros produtos. Justificam-se tais fatos pela formagdo de sorbitol a partir da glicose e da
frutose.

Um cromatograma tipico das analises dos meios de reagdo da hidrogenagdo da

frutose com o catalisador de niquel estd representado na Figura AIl.3 no Anexo II.
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Figura IV.10 — Produg8o e conversdo da glicose e frutose, ¢ produgéo de sorbitol e manitol
em funcdo do tempo para temperaturas de 393K.
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Figura I'V.11 — Produgdo e conversdo da glicose e frutose, e produgdo de sorbitol € manitol
em funcdo do tempo para temperaturas de 413K.
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IV.3.2 - Modelagem cinética da reacio de hidrogenacio da sacarose

Os efeitos hidrogenantes com o catalisador de niquel sobre a sacarose englobam
dois tipos de transformacgo quimica. Primeiramente ocorre a hidrolise catalitica da sacarose
formando glicose e frutose, seguindo-se a hidrogenagio destes monossacarideos que
produzem os polidis sorbitol e manitol. A representagdo da transformagéo quimica da

sacarose esta equacionada a seguir:

SACAROSE ) —H8 5 MONOSSACARIDEOS;) —#*: 5 POLIOIS,,

Observagbes experimentais indicando a necessidade de hidrogénio no meio
reacional para ocorréncia de hidrolise da sacarose servem de base a formulagdes de
hip6teses de existéncia de etapas heterog€neas durante a transformagéo do dissacarideo em
glicose e frutose. O cardter acido do catalisador e a adsor¢do do hidrogénio podem
contribuir para a cisdo da ligagdo glicosidica em presenga de dgua e para a hidrogenagdo
dos monossacarideos. Na sequéncia abaixo faz-se uma primeira tentativa de proposta de

mecanismo heterogéneo para a hidrdlise da sacarose.
IV.3.2.1 — Mecanismo heterogéneo de hidrdélise catalitica da sacarose

Com base em evidéncias experimentais tais como : ocorréncia de hidrélise da
sacarose somente quando da presenga de hidrogénio no meio liquido e processo sem

hidrogénio provocando caramelizacio, sa0o formuladas as hipodteses seguintes:
- o hidrogénio adsorve sobre os sitios basicos do suporte;

- o hidrogénio adsorvido age sobre a ligacio glicosidica rompendo-a.
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Figura IV.12 — Representagdo do mecanismo proposto para a hidrolise/hidrogenagao

catalitica da sacarose.

As consideragdes estabelecidas convergem para a aplicagio de um modelo do tipo
Langmuir-Hinshelwood, visando a representagdo da evolugdo cinética do processo
consecutivo de hidrolise e hidrogenagdo através das Equagdes IV.4 e IV.5, expressando-se

as taxas de consumo da sacarose ¢ dos monossacarideos, respectivamente.

kineKyy Ko Cy. C (IV.4)

Sac™ Hys) — Sacis)

rsaqs) (]-*-K C S))
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_ AJOKHJ KMoC _,(S)CMO(S) (IVS)
G+ KHQCHZ(S) X] + KMOCMO(S) )

rMO( s)

sendo , 7sa € Faro @S taxas das reagles cataliticas, ks, € & i as constantes cinéticas, Ky, €

Ki as constantes de equilibrio de adsorgdo do hidrogénio ¢ dos monossacarideos,

respectivamente, € CH2 s € Cuto ) Suas concentracdes na superficie € Cs,, o 2 concentracdo

da sacarose. Admitindo que a 4gua estd presente em excesso ¢ também o hidrogénio
presente na reag@o acessa a fase liquida sob pressido do gas e ha forte agitacdo mecénica,
aplica-se ao reator de leito de lama um balango de massa para os reagentes na fase liquida,
agrupando-os em monossacarideos (Mo) e polidis (Po). Reitera-se a ocorréncia de regime
cinético-quimico do catalisador e recorre-se as taxas de consumo da sacarose e dos

monossacarideos, reduzindo-se a representacio do modelo para o seguinte sistema de

equagoes:
dC
2 = ~KsacCsar IV.6)
dt
k OC O
Lo SacCsas) ™ e av.7)
dt (I + K 1oChtors

dC Po kPo CPO( )

= (—————) (IV.8)
d’t ] + KPOCPO(S)

nas quais tem-se:
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K Ky Cu M., (IV.9)
kSac = k:S'acKHz CH; Mcat/VL ou kSac = ° = HZ(S) :
(1+KH2CH2(S) i
k _ kMoKHz KMDCH;)(S)MCGI (IV 10)
Mo ™ .
(] +K, C B, )'/L
t=0 > CSac = C.gac > CMo = Cj?lo > CPo = Cgo (IV1]‘)

O método de Runge-Kutta de quarta ordem foi utilizado na solugiio deste sistema
de equagdes do modelo proposto para estimagdo dos seus pardmetros, confrontando-se a
solugdio obtida aos dados cinéticos experimentais, associando-se uma otimizagio através da
subrotina Box (Método do Complexo de Box). Nas Figuras IV.13, IV.14 ¢ IV.15 estdo

confrontados os dados experimentais as curvas teoricas obtidas pelo modelo.

0.4~

modelo
m exp4l13K

C,,, (mol/L)

0.0 Q0.5 1.0 15 2.0 2.5
tempo (h)

Figura I'V.13 — Consumo de sacarose experimental e tedrico na temperatura de 413K.
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Figura IV.14 — Produc¢dio de monossacarideos experimental e tedrica na temperatura de

413K.

Figura I'V.15 — Produgc@o de poliois experitnental ¢ tedrica na temperatura de 413K.
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O modelo proposto foi avaliado, confrontando-se as concentragdes experimentais
quantificadas da sacarose, da glicose, da frutose, do manitol € do sorbitol, com as curvas
teoricas geradas, obtendo-se assim as constantes de velocidade (ksq € 110) € de adsorgéo
(Kao) para a reagdo. Na Tabela IV.3 estdo apresentados os valores otimizados das

constantes de velocidade de reagdo e de adsorgdo para a sacarose e monossacarideos.

Tabela IV.3 — Constantes de velocidade de reagio e de equilibrio de adsorgdio para a

hidrogenag@o da sacarose na temperatura de 413K.

413K

sac (1) 1,56 £0.13
k1o /mol/g.h) 1,11+0.16
Kuto (L/mol) 2,00+ 0.09

IV.3 - HIDROGENACAO DA FRUTOSE EM REATOR DE LEITO DE LAMA

Observando-se a formacdo e conversdo dos monossacarideos durante a
hidrolise/hidrogenagdo da sacarose, complementou-se o desenvolvimento experimental

procedendo-se a reducdo da frutose a sorbitol € manitol com o catalisador de niquel.

A reacdo de hidrogenacdio da frutose foi realizada com o objetivo de avaliar
pardmetros cinéticos para subsequentes aplicagdes na modelagem cinética da hidrogenagao
da sacarose. Os resultados experimentais obtidos do consumo da frutose na reagdo de

hidrogenagao nas temperaturas de 393K e 413K estdo apresentados na Figura IV.16.

Um cromatograma tipico das analises dos meios de reagio da hidrogenacdo da

frutose com o catalisador de niquel estd representado na Figura AIl.2 no Anexo IL.
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Figura IV.16 — Hidrogenag&o da frutose em fungo do tempo de reagdo nas temperaturas de
393K e 413K.

A evolugdo cinética do processo evidencia a ocorréncia de produgdes de manitol €
sorbitol em proporg¢des diferentes nas duas temperaturas praticadas como se pode observar
na Figura IV.17. Rendimentos distintos de polidis, variando com a temperatura, podem ser
devido a diferentes interagdes adsortivas para o manitol e o sorbitol, assim como, existéncia

de isomerizagdo do sorbitol em manitol.

De uma maneira geral, comparando-se os processos hidrogenantes da glicose € da
frutose com o catalisador de niquel, observa-se maior reatividade da frutose, ao longo das
trés horas de reagdo. Inicialmente procura-se atribuir tal comportamento a possiveis
distintas interagdes das fungdes aldose (glicose) e cetose (frutose) com os sitios acidos da
fase metalica do catalisador. Posteriormente se procura identificar tais efeitos através do

mecanismo heterogéneo proposto (Figura IV.5).
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Figura IV.17 — Produgdo de manitol € sorbitol a partir da hidrogenagio da frutose em

funcgdo do tempo de reagdo nas temperaturas de 393K e 413K.

IV.3.1 — Cinética de hidrogenacio da frutose

A hidrogenacgio da frutose esta representada globalmente pela equagdo quimica

seguinte e com base em mecanismo heterogéneo semelhante ao representado para a glicose,

seguindo a mesma lei cinética utilizada para a hidrogenagio da glicose, segundo um

tratamento do tipo Langmuir-Hinshelwood, tem-se pela Equagdo IV .4, a taxa de consumo

correspondente:

Hy g+ FRUTOSE(L) —fa s MANITOL + SORB]TOL(L)

kK y K 5 Crr

C

2(s) " Frugs)

rFm(s)

N1+ K.Co N1+ K Co, + K5, Cor, )

(IV.12)
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sendo , 7y a taxa de reaglo catalitica, k a constante cinética, Ky, Krr, € Kp, as constantes
de equilibrio de adsorgdo do hidrogénio, da frutose e dos polidis, respectivamente, € Cy, ),
Crru © € Cpo 5 Suas concentragbes na superficie. As curvas tedricas obtidas para o consumo

da frutose e produgéo de polidis confrontadas aos dados experimentais, estdo representadas
nas Figuras IV.18 e IV.19.

Cree (mol/L)

tempo (h)

Figura IV.18 — Comparagdo da curva tedrica obtida pela otimiza¢do da reagio de

hidrogenagdo da frutose com os dados experimentais de converso.
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Figura IV.19 — Comparagio da curva tedrica obtida pela otimizagio da reacdo de

hidrogenagao da frutose com os dados experimentais de produgéo de polidis.

A partir da otimizagio dos resultados experimentais obtidos pdde-se quantificar as
constantes cinética de hidrogenag¢do da frutose, as constantes de equilibrio de adsor¢do da

frutose e dos monossacarideos nas temperatura de 393K e 413K. Os resultados
encontram-se na Tabela IV 4.

Tabela IV.4 — Constantes cinéticas e constantes de equilibrio de adsor¢do para a
hidrogenagio da frutose a 393K e 413K.

393K 413K

kg (Mmol/g.h) 0,68 + 0,04 2,56 + 0,07
K (L/mol) 1,61+0,10 1,48 + 0,04
Kpo x 107 (L/mol) 6,41 +0,41 2,13 +£0,06
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V - PROCESSO CONTINUO DE HIDROGENACAO CATALITICA DE SACARIDEOS

As valorizagbes de matérias-primas que contém teores de carboidratos como
celulose, glicose, xilose, etc., através de reagdes de hidrogenagio, hidrogendlise e oxidagio,
tém sido desenvolvidas em estudos realizados no Laboratorio de Processos Cataliticos e sdo
objeto de colaboragdes entre as equipes da UFPE e do DESQ/FEQ/UNICAMP. O
processamento de sacarideos em sistemas trifasicos do tipo reator de leito gotejante fornece
um meio de transposi¢do de processos trifasicos descontinuos hidrogenantes de sacarideos
para processos continuos. Visa-se a redugio de custos e aumento de produtividade desta
’classe de processo, que ¢ tradicionalmente operado em batelada. Recorrendo-se ao uso de
reatores de leito gotejante para reagdes de hidrogenagdo de glicose e sacarose, em presenga
de catalisador de niquel suportado em carvéo ativado, foi possivel a produgdo continua e
seletiva de poliois. Prevendo-se a descrigéo real do funcionamento foram confrontados os
resultados experimentais com as previsbes de um modelo do tipo pistéo

pseudo-heterogéneo com dispersdo axial para o escoamento da fase liquida.

V.1 - HIDROGENACAO DA GLICOSE EM REATOR TRIFASICO DE LEITO FIXO

V.1.1 — Resultados experimentais do_processo continuo de hidrogenacio da glicose

O processo reativo continuo de hidrogenagio da glicose em reator de leito
gotejante foi submetido a medidas em estado estacionario, as quais foram realizadas apos
uma hora de operagdo continua reativa. Pdode-se comprovar o atingimento do regime
permanente de processamento pela analise das amostras na saida do leito que reproduziam
o mesmo resultado seguidamente, em termos de concentracdo do reagente e produto. Uma
concentracdo inicial de 100,00g/L (0,56mol/L) foi utilizada para a solugdo de glicose com a
reagdo sendo processada por 7 horas. A variagdo da concentragdo de glicose, indicando sua
conversdo, e o aumento do teor de sorbitol sendo produzido durante o processo estdo

demonstradas nas Figuras V.1 e V.2, onde se pode observar as faixas relativas as condigdes

operacionais aplicadas a cada periodo de uma hora.
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Figura V.1 — Variagdo da concentragdo da glicose ao longo do tempo de reagdo com
variagdo das condi¢bes operacionais (T, Qg € Qu). Q= 5L/h [(A) 373K,100L/h; (B)
373K,300L/h; (C) 393K,100L/h; (D) 393K ,300L/h; (E) 413K, 100L/h; (F) 413K, 300L/h] e

Q.= 15L/h (G) 413K, 300L/h.
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Figura V.2 — Produgdo de sorbitol durante o processo continuo de hidrogenacdo da glicose
com variagdo das condi¢des de operagdo (T, Qs e Q) ao longo do tempo. [(A)
373K,1001/h; (B) 373K,300L/h; (C) 393K,100L/h; (D) 393K,300L/h; (E) 413K, 100L/h;
(F) 413K, 300L/h] e Q.= 15L/h (G) 413K, 300L/h.
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Nas temperaturas de 373K, 393K e 413K, a vazio da fase liquida de 5L/h foi
mantida e a vazdo da fase gasosa foi variada de 100L/h para 300L/h, a cada temperatura, o
que forneceu resultados de conversdo de até 45%, na saida do leito fixo. Na tltima etapa, as
ltimas condigdes foram mantidas, 413K e 300L/h de gas, e a velocidade da fase liquida foi
aumentada trés vezes. De uma maneira geral, ao longo do leito a conversio aumenta

acentuadamente com a temperatura € levemente com a vazéo da fase gasosa (Figura V.3).

T N T v T T T T T T
0.5 4

]| —=—Q=300L/h
sl | ——Qc=100L/h

0.3

Coia (MOVL)

0.0

T T v T 0.0
370 380 390 400 410 420

temperatura (K)

Figura V.3 — Influéncia da temperatura e da vazio da fase gasosa na produgéo de sorbitol

no processo continuo na vazio de SL/h da fase liquida.

A vazdo da fase liquida apresenta influéncia importante sobre a conversdo da
glicose, a qual se reduz em decorréncia de um menor tempo de contato fluido-catalisador
devido a um aumento da vaziio do fluido. Este efeito ja tinha sido demonstrado por
GALLEZOT et al. (1998) em experimento semelhante que esta citado no Capitulo I, secdo
1.1.2. Uma redugdo da conversdo da glicose foi verificada quando se aumentou de SL/h
para 15L/h, a alimentagdo da solucdo de sacarideo. Nas condigdes de 15L/h, 10atm, 413K e
300L/h de vazio da fase gasosa a producdo de sorbitol foi reduzida a menos de 5% na saida
do leito (Figura V.4), em consequéncia de um aumento importante no tempo de residéncia

da fase liquida.
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Figura V.4 — Influéncia da vazdo da fase liquida na produgdo de sorbitol em processo

continuo a 413K e 300L/h de vazio da fase gasosa.

Os perfis de conversio da glicose e de produgio de sorbitol ao longo do leito estdo
representados nas Figuras V.5 e V.6. A primeira parte do leito (L<0,2m) constitui-se em
uma zona de pré-aquecimento das fases fluidas (T<373K), considerada com pouco
processamento reativo. No Anexo III, estdo apresentados os resultados experimentais nas
Tabelas AIIL8 ¢ AIILY, para os perfis ao longo do reator nas diferentes condigdes

praticadas de temperatura e vazio da fase gasosa.

Moderadas pressdes de operagdo (10atm) em regime de leito gotejante, justificam
os citados resultados, os quais podem ewvoluir crescentemente para operagdes a pressoes
mais elevadas. Nestas condi¢des, incorreu-se em reduzidas solubilidades do hidrogénio na

fase liquida.

Longos tempos de processamento continuo t€ém conduzido a observagdes sobre a
estabilidade do catalisador. Possivel oxidac¢ado em contato com o ar, assim como efeitos de
lixiviagdo sofridos pelos catalisadores de niquel, j& foram igualmente observados por outros
autores (TUREK et al., 1983, DECHAMP et al.,1995). No presente trabalho, durante as 7

horas de processamento continuo, estes efeitos ndo se pronunciaram.
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Figura V.5 — Perfil de concentragio da glicose ao longo do leito nas temperaturas de 373K,
393K e 413K, em 5L/h de vazéo da fase liquida e 300L/h de vazdo da fase gasosa.
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Figura V.6 — Perfil da concentragdo do sorbitol ao longo do leito nas temperaturas de 373K,
393K e 413K, nas vazdes de SL/h e 300L/h das fases liquida e gasosa, respectivamente.
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V.1.2 - Modelagem do processo _de hidrogenacio da glicose em reator de leito
gotejante

Os reatores cataliticos polifdsicos operando continuamente sob condigdes reativas,
apresentam hidrodindmica e caracteristicas de transferéncia de massa complexas. O
desenvolvimento de um modelo generalizado para previsdes quantitativas de seus
comportamentos exige esforgo adicional, o qual foi empreendido buscando-se descrever a
hidrogenagdo continua de sacarideos. Na presente pesquisa, estabelecidos os parametros
cinéticos do processo de hidrogenagdo da glicose em presenga do catalisador Ni/C,
resultado das experiéncias realizadas em reator de leito de lama, procurou-se aplica-los as
condi¢des de operacdo em reator continuo, estabelecendo-se previsdes segundo um modelo
em escoamento. Recorreu-se para tal fim a introdugdo de efeitos dindmicos segundo a
analise dindmica experimental do reator de leito gotejante que proporcionou a quantificagdo
dos parametros hidrodinamicos e de transferéncia de massa (Capitulo Il e III), inerentes a

concepgio do modelo.

Adotando-se como primeira proposta um modelo pseudo-heterogéneo (pistdo
pseudo-heterogéneo com dispersdo axial — PHDA) linear, procurou-se descrever o processo
reativo, associado aos fendmenos hidrodindmicos e de transferéncia de massa no reator de
leito gotejante. Formulou-se uma equagdo de balango para o componente reagente (glicose)
de concentragio C na fase liquida percolando o leito de porosidade € na diregio z, operando

em regime permanente, que assim se apresenta:

ﬁ’g_._uLf?_g__ﬂk'C:o (Vl)

ax 2
dz* dz

na qual D, € u 80 respectivamente a disperséo axial ¢ a velocidade intersticial da fase
liquida. O ultimo termo da Equagdo V.1 expressa a taxa de reagdo de hidrogenagdo
supondo-se de pseudo primeira ordem, sendo k’, a pseudo-constante de velocidade de
reagdo aparente, a qual se origina da Equacdo de modelo IV.1, admitidas baixas

concentragdes de glicose no meio e fraca adsorgdo do produto sorbitol.
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x kK, KGIPHJ
HH2

(V.2)

cat

e n representa o fator de efetividade para reatores de leito gotejante, considerando

molhamento parcial do catalisador, dado pela Equagdo 128 (SAKORNWIMON e
SYLVESTER, 1982):

n= 1. /9, [cmh(3¢L /fe)“(f;» /3¢, )] (V.3)
1+(¢, /Shy Yeoth(38, / £.)— (f./3¢,)]

em que f. é o fator de molhabilidade, ¢, o modulo de Thiele definido no Capitulo IV, e
Sh, =Rk, [3D .

As condigdes de contorno aplicadas sdo dadas a seguir:

- considerando a condi¢do de Danckwerts na entrada:

Cop =Cp ——=— (V.4)

- supondo concentragdo fixa apds descarga do reator:

2=z dc _
dz

0 (V.5)

Admite-se a transposi¢io do escoamento pistonado na alimentagdo do reator (Cy.)
para o escoamento dispersivo (Cy+), mno reator, interpretagdo segundo a condigdo de

Danckerts (Equagdo V.3), ja citada no Capitulo IIL

Em termos adimensionais, a Equacéo V.1 torna-se:
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Lda70 28 go-y (V.6)

sendo as novas variaveis definidas por:

(V.7)

Co Y D U,

sabendo-se que Cp € a concentracdo inicial do reagente ¢ Z ¢ o comprimento do leito

catalitico, as condig¢des de contorno adimensionalizadas séo dadas por:

5=0 1 dé
8. =]+——-
0 Pods (V.8)
6=1 a0 _, (V.9)
as

A solu¢do da Equacdo V.6 foi obtida pelo software Maple VI, e expressa a

concentragio adimensional da glicose em fung&o do comprimento adimensional.

6=

1 exp[]— 1+4pB/ Pe 5] (V.10)
{]_(1- ]+4ﬂ/PeH 2/Pe

2

Com o objetivo de identificar um modelo mais representativo dos fendémenos de
interagdo fluido-solido de adsor¢do e reagdo na superficie do catalisador presentes no
processo, buscou-se incluir uma taxa de reagio segundo um modelo do tipo
Langmuir-Hinshelwood, admitindo-se um escoamento axial uniforme com molhamento

parcial do leito, obtendo-se o modelo representado por:
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d t,
D.. dC__uL__C;”_ nk'C
dz? dz I1+KC

=0 (V.11)

Em termos de varidveis adimensionais @e & definidas precedentemente, tem-se:

1 d’6 deo e

Peds® ds I+x6

=0 (V.12)

na qual «=K.Cp , sendo K a constante de equilibrio de adsorcdio do reagente ¢ Cp sua
concentragdo inicial. A solu¢iio da equagdo ndo-linear recorreu ao método numérico de
diferencas finitas, calculando-se concentragdes na direco axial em cada filete de liquido,
admitindo-se que represente uma meédia global do escoamento, definindo-se as derivadas

comao:

_4_6_)_ _ 0}+1 - 9}‘ d’o _ (0j+1 “gj)“"(gj - 91~1) (V.13)
ds 45 ds’ (48)

obtém-se a solugdo representada por:

_ ppe(45Y0, - (1+x6, J(4dPe -2, +6,.,] (V.14)
a (1+x6, X1 — AdPe)

A partir das condi¢des iniciais, admitindo-se as condigOes de Danckwerts, tem-se:

6 =0 ] 6.-0_
6, =l+——1—= (V.15)
Pe A6

O modulo de Thiele ¢ o fator de efetividade para leito gotejante calculado a cada
intervalo de posi¢do ao longo do leito se encontra na Tabela AIIL.11, no Anexo III, tendo
sido confirmados valores de mesma ordem de grandeza de valores obtidos para o modelo

de pseudo-primeira ordem.
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V.1.3 - Comparag¢ao dos resultados obtidos com as previsoes dos modelos propostos

A partir dos pardmetros de transferéncia de massa e hidrodindmicos obtidos na
analise dindmica experimental apresentada no Capitulo III, nas condi¢des praticadas no
processo reativo em reator continuo de leito gotejante situadas no Diagrama de Charpentier
(Figura 111.2), ou seja, vazo da fase liquida de 5L/h e vazio da fase gasosa de 100L/h e
300L/h , nas temperaturas de 373K, 393K, 413K, foram estimados valores, para os nimeros
adimensionais de Sherwood e Peclet € para o fator de molhabilidade (7;) (Equagio V.3). Os

resultados obtidos estdo apresentados na Tabela V.1, nas duas vazées da fase gasosa.

Tabela V.1 — Parametros adimensionais (S#, Pe e f.) relacionados a transferéncia de massa,

a dispersdo axial € ao molhamento parcial adotados para o sistema utilizado.

Vazdo da fase gasosa (L’h) | Sh Pe fe
100L/h 12,04 3,63 0,38
300L/h 12,40 3,39 0,34

Os parametros cinéticos foram quantificados para cada temperatura utilizada,
373K, 393K e 413K, a partir das constantes cinéticas de velocidade de reagéo avaliadas no

Capitulo IV, obtivemos entdo os resultados apresentados nas Tabela V.2.

Tabela V.2 - Resultados das avaliacbes dos pardmetros cinéticos utilizados na

quantificagdo do modelo para o reator continuo (Qg= 100L/h)

Temperatura k' (s7) x 10° & n (100L/R) 7 (300L/h)
373K 3,87 1,13 0,28 0,28
373K 5,84 1,52 0,21 0,19
373K 8,35 1,91 0,16 0,15
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Observam-se efeitos difusivos importantes, expressos pelos valores do modulo de
Thiele e enfatizados pelos correspondentes fatores de efetividade em regime de leito
gotejante. Valores de ordem de grandeza semelhante para o fator de efetividade foram
obtidos por TUREK er al. (1983), de 0,12 a 0,15, em um processo de hidrogenagio
catalitica de glicose em presenga de catalisador de niquel suportado em silica com

particulas de 5mm, em reator de cesto giratorio (Capitulo I).

Os resultados experimentais obtidos estdo confrontados com as previsdes dos
modelos pseudo-heterogéneos de primeira ordem e nio linear nas Figuras V.7, V.8 e V.9
respectivamente, nas temperaturas de 373K, 393K e 413K, para uma vazao da fase gasosa
de 300L/h.
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Figura V.7 — Comparagdo dos resultados experimentais em relagdo aos comportamentos
previstos pelos modelos de 12 ordem e ndo linear para a hidrogenagdo catalitica da glicose
em reator de leito gotejante ao longo da dire¢do axial operando com T = 373K, Q. =5L/h e

Qo =300L/h.
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Figura V.8 — Comparagdo dos resultados experimentais em relagdo aos comportamentos

previstos pelos modelos de 1* ordem e ndo linear para a hidrogenagdo catalitica da glicose

em reator de leito gotejante ao longo da direcdo axial operando com T =393K, Q. =5L/h e

Qg = 300L/h.
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Figura V.9 — Comparagdo dos resultados experimentais em relacdo aos comportamentos

previstos pelos modelos de 1* ordem e néio linear para a hidrogenagdo catalitica da glicose

em reator de leito gotejante ao longo da diregdo axial operando com T =413K, QL =5L/h e

Qg = 300L/h.
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Observa-se que o modelo pseudo-heterogéneo com termo reativo de
pseudo-primeira ordem ndo ¢ muito sensivel 4 mudanca de temperatura, os resultados
experimentais a 413K, nas duas vazOes da fase gasosa se adequam razoavelmente as
previsdes do modelo, no entanto em temperaturas mais baixas vai ocorrendo um
distanciamento entre o modelo e os resultados experimentais o que leva a crer que seria
necessario a consideragdo de outros fatores que sofressem influéncia da temperatura no
modelo. O modelo pseudo-heterogéneo com termo reativo segundo Langmuir-Hinshelwood
que considera adsorgdo e reagfo do reagente, na superficie do catalisador representa melhor
o comportamento experimentalmente verificado do processo reativo de hidrogenagio da

glicose em presenga do catalisador de niquel suportado em carvio ativado.

Comparando-se os resultados do processamento continuo da reagdo de
hidrogenagio da glicose com aqueles obtidos no reator de leito de lama pode-se observar
que apos 3 horas de reagdo na operagdo descontinua, obteve-se 488mmol de sorbitol, tendo
sido processados 500mL de solugdo de concentragdio inicial de 555mmol/L de glicose na
temperatura de 413K e pressdo de 24atm em presenga de 10g de catalisador. Na operagdo
continua em reator de leito gotejante, processou-se uma solugdo de mesma concentragdo
inicial em presenca de 800g de catalisador, na mesma temperatura e com pressdo de 10atm,
menor que a praticada no reator de leito de lama, decorrido 0 mesmo tempo de reagéo, 3
horas, tendo-se obtido um acumulado de 3.547mmol de sorbitol, trabalhando-se com uma
vazdo de 5L/h da fase liquida. No processo descontinuo, apds cada batelada o catalisador
precisa ser separado do meio reacional por filtrago, lavagem e secagem ocasionando uma
perda em tomno de 10% da massa total e sendo necessdria a sua reativagdo para uso
posterior. No processamento continuo em leito fixo pode-se operar durante muitas horas

seguidamente e ndo ha necessidade de separagéo do catalisador.
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V.2 HIDROLISE/HIDROGENACAO CATALITICA DA SACAROSE EM
PROCESSO CONTINUO

A sacarose, dissacarideo mais abundante na natureza pode ser matéria-prima para
muitos produtos de aplicagbes diversas na inddstria quimica, sendo por esta razio o
dissacarideo selecionado para ser processado continuamente em reator de leito gotejante,
nas mesmas condigdes praticadas com a glicose. Partindo-se de uma solugdo de sacarose
com concentracgio inicial de 100,00g/L (555mmol/L), operou-se o reator continuo na vaz&o
de 5L/h da fase liquida e 100L/h de vazao da fase gasosa nas temperaturas de 373K, 393K e
413K e 10atm por 3 horas. Amostras da fase liquida foram retiradas a intervalos de 15min,
sendo imediatamente analisadas por cromatografia liquida de alta eficiéncia na saida e ao
longo do leito. A Figura V.10 apresenta os resultados experimentais obtidos da conversdo

da sacarose na temperatura de 413K.
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Figura V.10 - Perfil de concentrago da sacarose, dos monossacarideos e dos poliois ao

longo do leito na temperatura de 413K, em 5L/h de vazdo da fase liquida e 300L/h de vazdo

da fase gasosa.
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Nio foi registrada qualquer reagfo a 373K e uma conversdo insignificante a 393K,
efeitos ja observados quando das avaliagbes em reator de leito de lama. Observam-se
conversdes da sacarose € produgdes crescentes dos monossacarideos glicose e frutose e dos
poliois sorbitol e manitol, ao longo do leito catalitico. Na saida do leito de 0,80m operou-se
continuamente em regime estacionario obtendo-se conversdes de sacarose de 40% e
produgdes 32,76g/L de monossacarideos e 7,28¢/L. de polidis, a 413K, 10atm, SL/h da fase
liquida e 100L/h da fase gasosa.

Baseando-se nos modelos cinéticos heterogéneos propostos pela avaliagio cinética
no Capitulo IV, concebeu-se um modelo pseudo-heterogéneo descrito pelo seguinte sistema

de equagdes, representando a modelagem do processo de hidrolise/hidrogenacdo da

sacarose em reator continuo:

d’C dc

D, d :ac e dS"C ~Ns5k'Cso. =0 (V.16)
2 ai ”

D, d"Cy, y Ciso i, | KCo. k"Cy,, _0 (V.17)
dz’ z I+xC,,
2 ”

p. ¢ Czpo 0% K (V.18)
dz dz I+xC,,

sendo Csa, Cuo € Cro as concentragdes da sacarose, dos monossacarideos € dos polidis ao

longo do leito de comprimento z € 775, 77as € 7Jp OS seus respectivos fatores de efetividade.

As condigdes de contorno correspondentes estio assim formuladas:

z=0 D, dCs,,
C'SacO‘ = CSaco" — e (Vlg)
uL Z

Coo = CMoo Cp, = Cpo,,
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z= Z dCSac
dz

=0 (V.20)

Utilizando o método de diferengas finitas para resolug@o das equagdes ndo lineares
do sistema, considerou-se, no regime de leito gotejante praticado, a fase gasosa como fase
continua e a fase liquida escoando com molhamento parcial do leito e admitindo fluxos em
forma de filmes liquidos distribuidos uniformemente na secg¢fio transversal do reator.
Assim, na dire¢do axial, tem-se uma evolugdo na fase liquida, idéntica para cada filme
liquido, na qual se varia de posi¢do em j de modo que j =0,1,2,....,n, ao longo do leito fixo

do reator com as concentragdes dos componentes variando como CSacj G=0,1,..4+1), CMOJ.

. . _ . C.,-C,

G = 0,1,..j*1) e Cpo ( = 0.1,.j+1). Aplicando-se as diferencas ac _SmTh
dz Az

e
d’C _ (C,u,; -C; )" (Cj _Cj-—l)
&z’ (4z)

concentragdes dos componentes:

sobre as equagdes do modelo, expressa-se as

c B (2“)'+7)Csacj —Ca, (V21
Sac,, -2
; i (V.22)
- e —E e, e,
I-4 1+ K 4,Cos,
N+ K, Co, 2-2)Cr,, = C, |- 7Cus, (V.23)

Po g

(1 +K1oCrso, XJ ~A)
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As condi¢Oes de contorno escritas segundo a nova metodologia de solugdo sdo:

Cs,..—C
zZ = 0 5 CSacJ_, o CSacg R’ CSacj = Csaco Dax ( Sac Sacj_]) (V24)
u; Az
Mot - CPOJ“I =0 CMOJ‘ = CM"O ; CP"j = C'Poa

As solugdes obtidas foram confrontadas com os resultados experimentais e estdo

apresentadas nas Figuras V.11, V.12 ¢ V. 13.

Figura
relacdo
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V.11 — Comparagido dos resultados experimentais do consumo da sacarose em

ao comportamento previsto pelo modelo pseudo-heterogéneo para a

hidrolise/hidrogenagdo catalitica em reator de leito gotejante ao longo da diregdo axial
operando com Q.= 5L/h, Qe=100L/h, T= 413K.
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Figura V.12 — Compara¢io dos resultados experimentais da evolugdo da concentragido dos

monossacarideos em relagio ao comportamento previsto pelo modelo para a

hidrolise/hidrogenacdo catalitica em reator de leito gotejante ao longo da diregdo axial
operando com Q1= 5L/h, Qz=100L/h, T= 413K.
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Figura V.13 — Comparacdo dos resultados experimentais da evolugdo da concentragdo de

polidis em relagdo ao comportamento previsto pelo modelo para a hidrélise/hidrogenagdo

catalitica em reator de leito gotejante ao longo da diregfio axial operando com Q= 5L/h,

Qc=100L/h, T=413K.
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Representando os diagramas de seletividades em forma de diagramas ternarios e
de barra, é possivel mostrar a evolugio das seletividades em monossacarideos € polidis em
funcdo do tempo para a operagdo em reator descontinuo (Figura V.14) e em fungdo da

posigio ao longo do leito para o reator de leito gotejante (Figura V.15).

[Polidis] ' ‘ ‘ ' ( ‘ '
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08
025 >\ } . 4131('
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X X XNz
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Figura V.14 — Seletividades em monossacarideos e polidis na hidrogenagio catalitica da

sacarose em reator de leito de lama em fungio do tempo de operagio. Cat. Ni/C; T = 413K,

P = 24atm.
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Figura V.15 - Seletividades em monossacarideos e poliois na hidrogenagao catalitica da

sacarose em reator de leito gotejante em fung¢do do comprimento do leito. Cat. N/C; T =

413K P = 10atm; Qv = 5L/h; Qg = 100L/h.
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VI - CONCLUSOES E SUGESTOES

Conduzida no contexto da linha de processos cataliticos, a presente pesquisa
recorreu a metodologia da engenharia da reagdo quimica no sentido de realizar o
desenvolvimento do processo de hidrogenagdo de sacarideos em operagdo continua tendo

em vista a produgéo de poliois.

Processos cataliticos trifasicos, tradicionalmente operados em bateladas, restritos a
produgdes em menores escalas, passam a ter, a partir dos resultados obtidos, op¢@o real de

operagdo continua, devendo constituir ponto de partida para produgdes industriais de

especialidades quimicas em maior escala.

Na diregéio da obtengfio de condigdes adequadas para se processar a hidrogenagdo
catalitica de sacarideos em operag@o continua em um reator de leito gotejante, recorreu-se
as avaliagdes experimentais quimicas e fisicas inerentes as reagdes € ao processo catalitico
sob regime de escoamento. Para cumprimento destas metas, procedeu-se ao estudo cinético
prévio da reagio em reator de leito de lama descontinuo e a analise dinimica experimental
em reator continuo, via técnica de distribui¢do de tempos de residéncia. Prevendo-se o
processamento de dissacarideos em reator continuo procedeu-se, igualmente & avaliagdo

cinética da hidrogenacio da sacarose, nas condi¢Oes praticadas para a glicose.

Resultante das avaliagGes cinéticas em reator trifasico de leito de lama ¢ possivel

ressaltar as seguintes conclusdes:

- em presenca de um catalisador de niquel, preparado em laboratorio com 14,75%
em peso suportado sobre carvdo ativado, concretizou-se o processamento de solugbes de
glicose de concentragdo 100,00g/L, fazendo-se contato de 10,00g do sélido com 500ml da
fase liquida, durante 3horas, em temperaturas de 373K, 393K e 413K, sob pressbes de
24atm;

- deste processamento obteve-se produgio seletiva de sorbitol, atingindo-se 85%

de rendimento neste poliol, a 413K, 24atm, ap6s 3 horas de operagdo do reator;
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- o comportamento cinético-reativo do processo de hidrogenacdo da glicose com
catalisador de niquel, pdde ser representado por um modelo cinético heterogéneo do tipo
Langmuir-Hinshelwood, com base em uma proposta elaborada de mecanismo, garantida as
condicdes experimentais de regime ciné€tico-quimico de funcionamento do sistema

catalitico;

- os pardmetros cinéticos ¢ de adsor¢ao, adotados pelo modelo proposto, foram
quantificados com precisdo sob erros inferiores a 10%, quando do ajuste da proposta aos
dados experimentais, significando os seguintes valores: sob pressdo de 24atm, entre 373K e
413K, constantes cineticas kg; = 0,31mol/L.h a 1,24 mol/L.h; constantes de equilibrio de
adsorcdo da glicose Kgi = 2,41 a 1,881./mol; constantes de equilibrio de adsorgdo do
sorbitol K,y = 7,06 x 10°L/mol a 5,56 x 1 OL/mol;

- com base nas quantificagGes dos parametros cinéticos e de adsorgdo,
pardmetros energéticos envolvidos nas etapas de interagdo na superficie do catalisador,
assumiram as seguintes ordens de grandeza: 37,37kJ/mol de energia de ativagdo para a
reagdio de hidrogenagdo da glicose; 6,75kJ/mol para o calor de adsorgdo da glicose ¢

97.05kJ/mol para o calor de adsorgio do sorbitol.

- nas condig¢des praticadas para a glicose (373K a 413K, 24atm) em presenga de
Ni(14,75%)/C, a sacarose foi processada por hidrogenagio produzindo os monossacarideos
glicose e frutose € 0s poliois sorbitol € 1manitol, atingindo-se rendimento em sorbitol de

52%., a 413K, apos 3 horas de reagdo;,

- um modelo cinético heterog€mneo, considerando etapas de hidrolise da sacarose
e hidrogenagdo dos monossacarideos foi capaz de descrever com relativa precisio

(er[‘0<10%) o comportamento do Processo .

- o modelo concebido de etapas consecutivas forneceu, segundo adequagio aos
resultados experimentais, os valores ajustados das constantes cinéticas e de equilibrio de
adsor¢do: constante cinética de consumo da sacarose ks, = 1,56h'1, constante cinética de
consumo dos monossacarideos ki, = 1,11 mol/g.h e constante de equilibrio de adsor¢do dos

monossacarideos Kgi = 2,00L/mol.
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Prevendo-se a necessidade de operagdes continuas para o processamento catalitico
trifasico da hidrogenagdo de sacarideos, foram estabelecidas condigdes hidrodindmicas
compativeis com o funcionamento do reator de leito fixo sob escoamento bifasico
gas-liquido, atingindo-se o regime de leito gotejante. Tendo-se operado com hidrogénio
(100L/h — 300L/h), fase aquosa (SL/h — 15L/h) e leito fixo de carvdo ativado (749,50g),
aplicou-se a técnica dindmica de estimulo e resposta quantificando-se a distribui¢do de
tempos de residéncia (DTR) do sistema, através de medidas de condutivimetria.
Procedendo-se a avaliagio dindmica do sistema, segundo os resultados das DTRs obtidas,

conclui-se que:

- o leito fixo de carvéio ativado, sob escoamento bifasico gas-liquido, em regime

de leito gotejante, introduziu perturbagdes dindmicas sobre a concentragdo de tragadores

soltiveis alimentados na entrada do leito;

- as perturbagdes observadas sofreram influéncia significante sob variagdo da

vazio da fase liquida e irrelevantes efeitos quando da mudancga da vazdo da fase gasosa;

- com base nas evidéncias experimentais foi formulado um modelo transiente
heterogéneo envolvendo dispersio axial e interagdo adsortiva liquido-sdlido, o qual
forneceu uma fungdo de transferéncia do sistema (G(s)) relativa ao comportamento da fase
liquida, contendo pardmetros representativos da disperséo axial (Da), molhabilidade parcial
do leito (f.), transferéncia de massa liquido-solido (ks), adsorgdo liquido-solido (Ka),

retengiio liquida (hy);

- nas condi¢Oes praticadas, segundo a adequagio da fungfo de transferéncia do
sistema (G(s)) as medidas dindmicas de DTR foram determinados: fator de molhabilidade
f. = 0,34 a 0,56; reteng@io liquida hy = 0,16 a 0,25; dispersdo axial Dux = 3,77 x 10*m%/s a
2,42 x 107 m’s.

Concretizadas as condi¢des quimicas de funcionamento do processo catalitico de
hidrogenagcdo de sacarideos, segundo a atividade do catalisador e condigdes operacionais
em sistema descontinuo, e verificadas possibilidades fisicas de operagdo de um sistema
continuo com leito fixo sob escoamento bifasico, empreendeu-se a transposi¢do do

processo. Da operagao sob condi¢des reativas em reator de leito de lama passou-se a
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operagio em reator continuo de leito gotejante. No processamento continuo de até 7 horas
de operagdo foram reproduzidas as conversdes da glicose € pode-se aplicar a experiéncia
adquirida a transformago do dissacarideo sacarose. Avaliagdes experimentais e previsdes
refletidas através de modelagem do processo permitiram o estabelecimento das seguintes

conclusdes:

- a hidrogenacdo de solugSes aquosas de glicose (100,00g/L) pdde ser
processada em reator de leito gotejante, operando com vazdo da fase liquida de 5L/h a
15L/h, da fase gasosa de 100L/h a 300L/h, com massa de catalisador de 800,00g, em
temperaturas de 373K a 413K, sob pressdo de hidrogénio de 10atm;

- nas condi¢des praticadas atinge-se até 44% de conversio da glicose com

produgdo de 49.95¢/L de sorbitol, na saida do reator;

- os efeitos ressaltados para a reagdo modelo de hidrogenagio da glicose foram
confirmados quando do processamento continuo da hidrogenagio da sacarose,
observando-se produgdes consecutivas de monossacarideos (glicose ¢ frutose) ¢ poliois
(sorbitol € manitol), atingindo-se rendimentos em sorbitol de 15% a 413K e 10 atm, durante

3 horas de regime estacionario;

- os comportamentos dos processos continuos de hidrogenacdo da glicose € da
sacarose sio descritos por modelos pseudo-heterogéneos com dispersdo axial, com
molhamento parcial do leito catalitico e segundo leis cinéticas do tipo
Langmuir—Hinshelwood previamente concebidas por avaliagdes em reator de leito de lama,

associadas aos parametros obtidos a partir da avaliagdo experimental,

- o modelo consegue realizar previsbes do comportamento praticado

experimentalmente com precisiio média da ordem de 7,40%.

Ciente da importincia dos processos continuos, € também de suas complexidades,

particularmente dos processos trifasicos, sugerimos:

- possibilitar que o reator de leito gotejante venha a ser operado em mais de um

regime, destacando uma avaliagdo em regime pulsante, bastante utilizado industrialmente;
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- viabilizar operagdes com tempos de residéncia da fase liquida o maior
possivel, mantendo o regime de leito gotejante e garantindo maiores conversdes finais do

reagente, nio comprometendo a seletividade em polidis;

- introduzir teores baixos de ruténio ou outro metal ativo para hidrogenacdo,

para que a atividade do catalisador de niquel possa ser aumentada, mantendo o baixo custo

de sua utilizagdo;

- processar em reator continuo outras reagdes com sacarideos (hidrogenagio,

oxidacdo) com potencial para gerar produtos de maior valor agregado;

- empreender aplicagdes inovadoras de reatores de leito gotejante

multitubulares, prevendo aumentos maiores de produgéo de especialidades quimicas;

- proceder a avaliagio energética do processo continuo, quantificando e

otimizando os efeitos das operagdes isotérmicas.
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I— CURVAS DE RESPOSTA DA DISTRIBUICAO DE TEMPO DE RESIDENCIA

Na avalia¢do dindmica experimental foram obtidas curvas de resposta na entrada e
saida do leito fixo medidas pela condutividade elétrica do tragador utilizado, tendo sido
selecionados o gluconato de sodio e o cloreto de potassio. As vazdes das fases liquida e
gasosa também foram variadas de 5SL/h a 15L/h, e 100L/h e 300L/h, respectivamente. As
Figuras AL 1, AL2 e AL3 representam exemplos destas curvas obtidas.
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Figura AI1 — Curvas obtidas na saida do leito fixo com o tragador gluconato de sodio, com

100L/h de vazdo da fase gasosa, variando a vazio da fase liquida de 5L/h a 15L/h.
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Figura AL2 — Curvas obtidas na saida do leito fixo com o tragador gluconato de sodio, com

5L/h de vazio da fase liquida, variando a vazdo da fase gasosa de 100L/h para 300L/h.
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Figura AlL3 — Curvas obtidas na saida do leito fixo com 100L/h de vazéo da fase gasosa,

vazdo da fase liquida de 5L/h, variando o tragador, gluconato de sodio e cloreto de potassio.
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Il - CROMATOGRAMAS DAS ANAIISES DAS REACOES DE HIDROGENACAO
DE GLICOSE, FRUTOSE E SACAROSE

Os meios de reagfio das fases liquidas dos processos de avaliagdo cinética, em
reator batelada de leito de lama, e em operagdo continua em reator de leito do tipo
gotejante, foram caracterizados por analises em cromatografia liquida de alta eficiéncia.

Nas Figuras AIL1, AIL2 e AIL3 os cromatogramas caracteristicos destas avaliagdes estdo

representados.
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Figura AIL1 — Cromatograma tipico de analise em cromatografia liquida (CLAE/HPLC) do
meio de reagdo da hidrogenacdo da glicose. Catalisador = Ni(14,75%)/C; P = 24atm; T=
393K; Coluna = Shodex.
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Figura AIL.2 — Cromatograma tipico de analise em cromatografia liquida (CLAE/HPLC) do
meio de reagdo da hidrogenagdo da frutose. Catalisador = Ni(14,75%)/C; P = 24atm; T=
413K; Coluna = Aminex.
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Figura AIl 3 — Cromatograma tipico de andlise em cromatografia liquida (CLAE/HPLC) do
meio de reacdo da hidrogenagio da sacarose. Catalisador = Ni(14,75%)/C; P = 24atm; T=
413K; Coluna = Aminex.
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Il - TABELAS DOS RESULTADOS DAS ANALISES DOS EXPERIMENTOS

Tabela AIIL1 — Resultados experimentais do consumo da glicose nas reagdes de

hidrogenagdo em reator de leito de lama nas temperaturas de 373K, 393K e 413K.

Caii (mol/L)
tempo(h) 373K 393K 413K
0 0,447 0,430 0,403
0.5 0,380 0,341 0,269
1 0,331 0,255 0,198
1,5 0,296 0,203 0,136
2 0,276 0,164 0,089
2,5 0,256 0,131 0,058
3 0,236 0,102 0,028

Tabela AIIL.2 - Resultados experimentais da producdo de sorbitol nas reagdes de
hidrogenagdo da glicose em reator de leito de lama nas temperaturas de 373K, 393K e
413K.

Csor (mol/L)
tempo(h) 373K 393K 413K
0 0,041 0,078 0,120
0,5 0,113 0,181 0,251
1 0,165 0,256 0,321
15 0,206 0,323 0,382
> 0,233 0,366 0,428
2,5 0,253 0,394 0,459
3 0,277 0,418 0,488
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Tabela AIIL3 — Resultados experimentais da reagdo de hidrogenagio da glicose em reator

de leito de lama na temperatura de 393K e 8g de massa de catalisador.

tempo (h) Coi (mol/L) Csor (mol/L)
0 0,495 0,019
0,5 0,403 0,117
1 0,351 0,143
1,5 0,312 0,183
2 0,275 0,227
25 0,243 0,269
3 0,217 0,302

Tabela AIllL4 — Resultados experimentais do consumo da frutose nas reagdes de

hidrogenagdo em reator de leito de lama nas temperaturas de 393K e 413K.

Crru(mol/L)
tempo(h) 393K 413K
0 0,460 0,305
0.5 0,354 0,163
1 0,294 0,072
15 0,261 0,030
> 0,232 0,015
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Tabela AIIL.5 — Resultados experimentais do produgio de polidis (sorbitol € manitol) nas

reagdes de hidrogenagdo da frutose em reator de leito de lama nas temperaturas de 373K,

393K ¢ 413K.
393K 413K

tempo(h) Csor(mol/L) Cri(mol/L) | Cso(mol/L) | Cypan(mol/L)
0 0,041 0,031 0,126 0,109

05 0,102 0,081 0,178 0,179

1 0,144 0,103 0,216 0,234

1.5 0,159 0,123 0,249 0,248

2 0,178 0,137 0,250 0,251

Tabela AIIlL.6 — Resultados experimentais nas reagdes de hidrolise/hidrogenacdo da

sacarose em reator de leito de lama na temperatura de 393K.

tempo(h) | CsemOVL)  |Coi(molL) | Cr(molL) | Csof(molL) | Crgan(mol/L)
0 0,281 0,002 0,002 0,0 0,0

0,5 0,274 0,009 0,006 0,001 0,001

1 0,269 0,012 0,009 0,003 0,002

15 0,262 0,018 0,014 0,006 0,002

2 0,255 0,021 0,015 0,007 0,003

25 0,244 0,033 0,020 0,011 0,004

3 0,239 0,035 0,024 0,016 0,005
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Tabela AIIl.7 — Resultados experimentais nas reagdes de hidrdlise/hidrogenagdo da

sacarose em reator de leito de lama na temperatura de 413K.

tempo(h) | Csac(mol/L) Coi(mol/L) Crn(mol/L) Csor(mol/L) Cran(mol/L)
0 0,276 0,0 0,003 0,006 0,003
0,5 0,212 0,048 0,039 0,042 0,017
1 0,155 0,082 0,062 0,085 0,030
1,5 0,106 0,101 0,086 0,115 0,045
2 ; 0,066 0,092 0,076 0,197 0,071
2,5 0,046 0,077 0,068 0,234 0,098
3 0,031 0,064 0,052 0,271 0,119

Tabela AIIL8 — Perfis experimentais nas reagdes de hidrogenagdo da glicose em reator de

leito gotejante nas temperaturas de 373K, 393K ¢ 413K, com Qg = 100L/h.

373K 393K 413K
Z (m)
Cai(mol/L) | Cse(mol/L) | Cgri(mol/L) | Cso(mol/L) |Cai(mol/L) |Cso{mol/L)
0,0 0,529 0,0 0,527 0,002 0,529 0,004
0,07 0,517 0,012 0,505 0,026 0,511 0,021
0,24 0,505 0,027 0,472 0,063 0,440 0,085
045 0,474 0,060 0,439 0,099 0,381 0,139
0,60 0,462 0,071 0,362 0,164 0,310 0,223
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Tabela AITL.9 — Perfis experimentais nas reagdes de hidrogenagdo da glicose em reator de

leito gotejante nas temperaturas de 373K, 393K e 413K, com Qg = 300L/h.

373K 393K 413K
Z (m)
CGﬁ(Il’lOL/L) Cs(,r(mol/L) CGli(mOI/L) CSor(mOI/L) CG]i(mOI/L) CSQ!(mOVL)
0,0 0,527 0,003 0,500 0,003 0,486 0,004
0,07 0,519 0,012 0,483 0,026 0,468 0,030
0,24 0,506 0,025 0,453 0,082 0,409 0,094
0,45 0,457 0,075 0,409 0,108 0,364 0,176
0,60 0,431 0,097 0,341 0,189 0,289 0,236

Tabela AIIL 10 — Perfis experimentais nas rea¢des de hidrogenacdo da sacarose em reator

de leito gotejante na temperatura de 413K, com Qg = 100L/h.

Z(m) |Csafmol/L) Cmo(mol/L) Cpo(mol/L)
0.0 02743 0,005 0,0

007 (0253 0,040 0,0001
0,24 0,229 0,102 0,004

0,45 0,206 0,165 0,0010
0,60 0,167 0,182 0,040
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Tabela A.11 — Valores dos médulos de Thiele e fatores de efetividade ao longo do leito na

hidrogenagdo continua da glicose nas temperaturas de 373K, 393K e 413K e Qg = 300L/h.

373K 393K 413K

Leito (m) | ¢ n ) n 6 n

0,00 1,071 0,291 1,387 0,226 1,715 0,182
0,06 1,076 0,290 1,393 0,225 1,724 0,181
0,12 1,080 0,288 1,400 0,224 1,733 0,180
0,18 1,085 0,287 1,407 0,223 1,743 0,179
0,24 1,089 0,286 1,414 0,222 1,753 0,178
0,30 1,095 0,285 1,422 0,220 1,764 0,177
0,36 1,100 0,283 1,430 0,219 1,777 0,175
0,42 1,107 0,282 1,440 0,218 1,791 0,174
0,48 1,115 0,280 1,452 0,216 1,809 0,172
0,54 1,126 0,277 1,467 0,214 1,833 0,170
0,60 1,140 0,274 1,487 0,211 1,865 0,167
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RESUMO - Foram quantificados pardimetros hidrodindmicos (retengio liquida, fator de
molhabilidade) e de interagio liquido-solido (coeficiente de transferéncia de massa
liquido-sélido e difusividade efetiva intraparticular) em sistemas trifasicos operando em
regime de leito gotejante, procedendo-se a determinagdo experimental da distribuicdo
dos tempos de residéncia (DTR). A analise do processo foi efetuada através da
aplicagdo de um modelo pistdo heterogéneo em regime transiente. A avaliagio da
equagio do modelo proposto, segundo © método dos momentos, aplicado 4 DTR da fase
liquida, possibilitou a estimagdo dos parametros hidrodindmicos da fase liquida e de
transferéncia de massa liquido-solido, os quais foram estabelecidos nas ordens de
grandeza de f.=[0,43 a 0,55], hy = [0,20 2 0,26], kn,=[6,112a 11,81] x 10° m/s e

Dy=[1,21 2 2,52]107m’s.

INTRODUCAO

O processamento de matérias-primas a
base de alcoois e carboidratos em sistemas
continuos visam a redug¢do de custos e ©
aumento da produtividade, garantindo a
obtencio de produtos de maior valor agregado.
Tais processos continuos recorrem ao uso de
reatores de leito gotejante que operam como
sistemas trifasicos, compostos de leito fixo
catalitico em contato com fases fluidas liquida
e gasosa, concorrentes e descendentes.
Desenvolvendo-se a  hidrogenacdio de
sacarideos para obten¢do de didis e polidis,
empreendeu-se um  estudo  sobre  ©
comportamento hidrodinamico deste reator,
aplicando-se a técnica de distribuigio dos
tempos de residéncia (DTR) na fase liquida
(lliuta er al, 1999). Os resultados
experimentais ~ fornecem os tempos de
residéncia médios que comparados com OsS
momentos de ordem um da funcio de
transferéneia do sistema, tornam possivel a
quantificagdo dos pardmetros representativos
da fenomenologia do processo. Correlagbes da
literatura (Satterfield ef al., 1978; Burghardt ez

al.,1995; Midoux et al.,1976) complementam
a estimacdo dos pardmetros dependentes das
variagdes da fase liquida.

PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

O sistema trifasico de leito gotejante estd
representado na montagem experimental na
Figura 1, constituida do reator de leito fixo,
com didmetro interno de 0,042m, leito com
comprimento de 0,40m, contendo carvdo
granulado com didmetro médio das particulas
de 0,00457m.

1-Reator

] b 2-Deposito
4] 5 3-Agua
8 9 4-Tracador
5-Bomba
6-Nitrogénio
7-Microrreator
de mistura

U 8-Condutivimetro

~— Fase gasosa 9-Computador

.
Fase liquida
Figura 1: Esquema do sistema de leito
gotejante.
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Na parte acima do leito, localiza-se um
distribuidor gas-liquido com orificios de
0,002m para passagem do liquido ¢ tubos com
0,020m de altura para passagem do gas. A fase
liquida aquosa ¢ adicionada ao reator por meio
de uma bomba dosadora utilizada nas medidas
dindmicas, com o tragador sendo introduzido
na corrente liquida, previamente a alimentac&o
do leito. Foi utilizado como tragador um sal
organico (gluconato de sodio), numa
concentracio de 0,50 g¢/L. A fase gasosa
utilizada foi nitrogénio, sob pressdo de 2atm.
A vazio da fase gasosa foi mantida constante
em 2,78 x 107 m?>/s enquanto a vazio da
fase liquida variou de 1,39 x 10°m’/s a
4,12 x 10°m’/s. Um condutivimetro Mettler
Toledo MC226 ligado a um microcomputador
foi utilizado como sistema de deteccHo.
Adotou-se a técnica de estimulo-resposta,
adicionando-se o tragador na corrente liquida,
observando-se  apdés  estabilizagdo da
condutincia medida, uma resposta em forma
de degrau negativo de concentragdo quando da
interrupcio da adicdo do tragador. As
amostragens foram tomadas de forma
continua, com vazdes da fase liquida (5% da
vazio total) extraidas na entrada e saida do
leito. O efluente do reator segue para um
recipiente, na saida do sistema, onde as fases
sdo separadas.

HIDRODINAMICA DO REATOR DE
LEITO GOTEJANTE

Recorrendo-se a representagdo do
sistema, segundo o comportamento da fase
liquida, adotou-se um modelo convectivo do
tipo pistio heterogéneo, obtendo-se, a partir
do balanco de massa do componente tragador,
a Equacdo 1.

oC oC
= +h,—+m'=0 (1)
“ az+ Lot
na qual,
= N=2e) py Gl f )
R or |z

com Cy, € D respectivamente a concentracdo
e a difusividade do tragador no interior dos
poros do catalisador de raio R. hy, i e up

representam a retengdo liquida, o fator de
molhabilidade e a velocidade de escoamento.

Para o tracador na fase liquida contida
no interior da estrutura porosa esférica do
catalisador, escreve-se:

P %9, . Cu_ Li(r: 6Ci,,J:O (3)
(-g o "o T"real o
A _ilec -4 ®
at A in KA

com kp sendo a constante cinética de adsor¢io
e Ka, a constante de equilibrio de adsorgéo.
As condig¢des de contorno consideram :

z=0; C(t)=C, (5)

z=o: c(r)=0 6)

t=0; C=C,=q=0 (7)

r=0: Cu _ ®)
or

r=R 0, % _pfc-cl) ©

" or

R

em que k;, € o coeficiente de transferéncia de
massa liquido- solido.

Combinando-se as Equagées 1, 3 € 4 no
dominio de Laplace, representa-se a fungéo de
transferéncia do sistema pela Equag@o 10.

) osf824.) (10)

G(s) = CC’; (s) = exp

L

na qual

1

Dy 5 coth(&R)+(l _D. J
k k R

m m

_3(-&,) ~
¢._--—-—-R k f.|1

(11)

sendo,

S= |2 | P g 1o 12
JDm(l"‘g A+gm] ( )

ex




Aplicando-se do teorema de Van der
obtém-se ©
momento de ordem um, expresso pela

Laan  (p,=[(-1)°0"G/35"s=0)

Equacdo 13.

3(1-¢,) k,f.D,
hy exp{r R ka*D,J (13)

A aplicagio da técnica DTR, para a fase
liquida, na entrada e saida do leito fixo,

lul—._'};z

forneceu os resultados representados na Figura

2, em forma de degraus negativos de
concentragao.

Figura 2: Resultado experimental tipico da
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distribuicdio dos tempos de residéncia para
u =365 x10”°m/s

A aplicagdo do momento de primeira
ordem, introduz a estimag@o dos pardmetros de
transferéncia de massa (kn € Dp) e
hidrodinamicos (h. e f¢), quantificados em
ordens de grandeza, permitindo uma primeira
inicializacgio da otimizagdo do modelo
proposto frente as previsoes experimentais do
comportamento da fase liquida em reator de
leito gotejante. Os pardmetros hy, f. € kn s&o
de natureza externa ao solido, sendo
susceptiveis as variagdes de vazdo da fase

liquida, enquanto a difusividade efetiva
intraparticular ndo varia com estas alteragdes.

Em razio da dificuldade em estimar
difusividades  intraparticulares, recorre-se
inicialmente aos valores dos paridmetros
retengdo liquida, fator de molhabilidade ¢
coeficiente de transferéncia de massa liquido-
solido, quantificados pelas correlagdes
expressas na Tabela 1, segundo suas
dependéncias com a vazdo de escoamento do
liquido.

Tabela 1: Correlagdes dos parametros
hidrodindmicos e de transferéncia de massa

Correlagéo Valores
k d P 0.333
_..”.’_._E.f =0 815Re(),822(__£__ i X105m/s
D, 7* L\ oD, i
6,11a1181
Satterfield et al., 1978
£, =0,0381 ]0-222(50.083 50,373 7
e b »
Burghardt ef af.,1995 0432055
g, 1+0,66x"" hy
i 020a0,
Midoux et al.,1976 202026

Para cada vazdo de liquido e através dos
tempos de residéncia médios obtidos
experimentalmente (DTR), otimizando-se a
equacdo do momento de ordem 1, foram
encontrados valores para a difusividade efetiva
nas diferentes vazdes, entre 1,21 x 107m?%s a
2,52 x 107m%s. Verificou-se que os resultados
obtidos sdo satisfatérios por estarem na mesma
ordem de grandeza, com pequenas variagdes, 0
que significa compatibilidade com a prevista
constancia da difusividade efetiva.

CONCLUSOES

Através da metodologia dindmica,
recorrendo-se a técnica experimental DTR
foram  estimados os  pardmetros de
transferéncia de massa e hidrodindmicos
compativeis com um modelo heterogéneo
fenomenologico do tipo convectivo pistonado,
para a representacdo do comportamento de um
reator de leito gotejante referenciando-se a um
componente da fase liquida. A avaliagdo da



equagio do modelo proposto,

segundo o

método dos momentos, aplicado a DTR da
fase liquida, possibilitou a estimagdo dos
parametros hidrodindmnicos da fase liquida, e
de transferéncia de massa liquido-sélido, os
quais foram estabelecidos nas ordens de
grandeza de f.=[0,43-0,55], h.=[0,20-0,26],

xlO

Lo

Hmw»—*

Eex
€in
PLT

gsn -11 81]x10° m/s ¢ Dy= [1,21-2,52]

NOMENCLATURA

concentragdio do tragador (kg/m’)
concentragdo inicial do tragador (kg/m> )
concentragdo do trat;ador no poro (kg/m?)
difusividade efetiva (m /s)

difusdo molecular (m’/s)

fator de molhabilidade

velocidade massica do gas (kg/m’.s)
retengdo liquida

constante cinética de adsorgio(m’/kg s)
constante de equilibrio de
adsor¢ao(m’/kg)

coeficiente de transferéncia de massa
hquldo-sohdo (m/s)

velocidade massica do liquido(kg/m® s)
concentragdo superficial do tragador
adsorvido(kg/kg do catalisador)

variavel radial (m)

raio da particula (m)

variavel do dominio de Laplace

tempo (s)

velocidade superficial do liquido (m/s)
comprimento do leito (m)

porosidade externa

porosidade interna

densidade do leito (kg/m’)

tempo espacial (s)
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Visando-se a produc@o de poliois em pequena e média escalas por processos continuos de
hidrogenagdo de mono e dissacarideos em reator trifasico de leito fixo operando em regime de
leito gotejante, foram realizadas avaliagbes cincticas da reagdio de hidrogenagdo da glicose em
reatores descontinuos. A temperaturas de 373K, 393K e 413K, sob pressdo de 24atm, foram
ressaltadas seletividades em sorbitol, da ordem de 99,05%. Em vista dos resultados obtidos e
objetivando-se a valorizagdo de matérias-primas abundantes em sacarideos, procedeu-se
otimizagio operacional e quantificagdo cinética dos processos de hidrogenagio da glicose em
presenga de catalisador de niquel (14,75%) suportado em carvéo ativo. Um modelo do tipo
Langmuir-Hinshelwood foi proposto com base no mecanismo da formagdo de polidis. Para o
reator trifasico continuo (dg=42mm, Z=800,0Omm) foi utilizado o catalisador de Ni(14,75%)/C
granulado (2,38mm<d;<6,35mm), operando-se a 393K e 10atm de hidrogénio. As condigdes
de operagio utilizadas com vazio da fase liquida de 5L/h a 15L/h e vazio da fase gasosa de
100L/h e 300L/h, garantiram um regime estacionario de conversdo de sacarideos, atingido
apos 1 hora de reag8o. Conversdes da glicose em torno de 40%, na temperatura de 413K
foram alcangadas.

bloco construtor na sintese de varias
substincias incluindo a vitamina C. A
maior parte da produgdio industrial utiliza
niquel em po, ou niquel Raney como
catalisador, o que gera um custo adicional
para separar do produto o catalisador
arrastado normalmente. Com o objetivo de
minimizar este custo € otimizar a produgdo
de sorbitol, cuyja demanda anual ultrapassa
700.000t, tém sido empreendidos
celulose, ¢ o monossacarideo mais investimentos no desenvolvimento de
abundante na natureza € sem duvida o mais processos continuos em reatores de leito

importante. Sendq a ghcgse um fixo, com catalisadores mais estaveis
monossacarideo tipico, a avaliagdo de

Introducio

O processamento de matérias-primas
com base em alcoois € carboidratos em
sistemas continuos visa a redugdo de
custos e o aumento da produtividade do
processo,  garantindo a  obtencdo
econdmica de produtos de maior valor
agregado. A glicose, por estar presente na
constituicio do glicogénio, do amido e da

catalisadores, recorrendo a sua
transformacdo por hidrogenagio, serve de
modelo as obtengdes de polidis a partir de
sacarideos. O sorbitol ¢ um poliol
produzido a partir da hidrogenagio da
glicose, de fontes industriais do
processamento de alimentos,
principalmente de amido de milho. E
usado como aditivo em alimentos,
cosméticos, indtistrias de papel e como

(Turek et al., 1983; Gallezot et al., 1998).

Os processos continuos de
hidrogenacdo de sacarideos recorrem no
presente trabalho ao uso de reatores de
leito gotejante que operam como sistemas
trifasicos, compostos de leito fixo
catalitico em contato com fases fluidas
liquida e gasosa, concorrentes €
descendentes. Avaliagdes do sistema
catalitico foram realizadas processando-se



solucdes de glicose em presenca de um
catalisador de niquel suportado sobre
carvio ativo em reator trifasico
descontinuo, prevendo-se sua aplicagdo em
processos continuos de hidrogena¢io de
sacarideos. A utilizagfo de catalisadores de
niquel para hidrogena¢do de carboidratos,
com fins de desenvolvimento industrial, foi
estudada anteriormente por Turek er al.
(1983), tendo silica como suporte do metal.
Este processamento ocorre igualmente na
presenca de catalisador de ruténio
(Gallezot et al., 1998), que enquanto metal
nobre, torna-se de custo bastante elevado,
o que faz do niquel uma opgdo, embora
sujeito a rendimentos menores.

Procedimento experimental
Preparacgdo de catalisadores

O catalisador de niquel foi preparado
em laboratorio utilizando-se como suporte
um carvio ativado granulado Carbomafra
com dimensdes médias em torno de
456mm, o qual foi reduzido a
granulometria de 76um a 105um para o
estudo cinético em reator {trifisico
descontinuo tipo Parr. A impregnac¢do foi
feita a partir de uma solugéo a 20% do sal
precursor (nitrato de niquel) por via umida
durante 48horas em mesa agitadora. Apos
este periodo, foi levado a secagem lenta
em estufa a 333K por 72 horas ¢ a 373K
por 12 horas. A calcinagdo foi realizada em
reator inox a 773K por 5 horas em
atmosfera de argénio na vazio de
1,33ml/min.g de suporte e seguida da
reducio a 773K por 3 horas em atmosfera
de hidrogénio ¢ argdnio na propor¢io de
1:1 e vazdo total de 2,66ml/ming de
suporte. O catalisador ap6s a redugdo foi
imediatamente utilizado, permanecendo
enquanto isto em atmosfera inerte.

Reator descontinuo trifdsico

A avaliagdo cinética operacional do
catalisador utilizou a reagio de
hidrogenagio da glicose em reator trifasico
descontinuo tipo Parr, de volume IL. As
condi¢des selecionadas foram de 700rpm

de velocidade de agitagdo, granulometria
do catalisador entre 74um e 105um, e
hidrogénio puro em excesso, sob pressdo
de 24atm, concentrag¢io da solugdo de
100g/L, volume de reacional de 0,50L e
10g de catalisador de Ni(15%)/C. As
reagOes tiveram duragdo de 3 horas e as
amostras foram coletadas a cada meia
hora. Foram realizadas experiéncias nas
temperaturas de 373K, 393K e 413K. As
analises dos meios de reagdo foram
realizadas por cromatografia liquida
HPLC/IR (CG Instrumentos Cientificos),
em coluna Shodex SC-1011.

Reator de leito gotejante

O sistema trifasico de leito gotejante
para o processamento continuo de
sacarideos esta representado na montagem
experimental na Figura 1, constituida do
reator de leito fixo de ago inoxidavel,
com didmetro interno de 0,042m, leito com
comprimento de 0,80m. Na parte superior
do leito, localiza-se um distribuidor gas-
liquido com orificios de 2mm para
passagem do liquido e tubos, de mesmo
didmetro interno, com 20mm de altura para
passagem do gas. O leito fixo € constituido
de catalisador de Ni(14,75%)/C granulado,
com dimensdo média em torno de 4,56mm,
densidade do leito de 1.1053kg/m’ e
porosidade de 0,47.

H,
Bomba
£ }
) Valvulas de
Solugio de amostragem

glicose

Fase gasesa

Fase liquida

Figura 1 - Sistema trifasico continuo.
Reator de leito gotejante.



Durante a operacdo a fase liquida
aquosa ¢ alimentada no reator por meio de
uma bomba dosadora, enquanto o
hidrogénio ¢ abastecido, sob pressio de
10atm, no topo do reator. O aquecimento
do reator é extermo, por meio de
resisténcias  elétricas  mantidas  sob
acionamento de um controlador do tipo
PID. Um condensador tipo serpentina,
propicia a retirada de amostras, na
temperatura ambiente, ao longo e na saida
do leito.

Resultados e discussio

O catalisador utilizado Ni(14,75%)/C,
teve duas de suas caracteristicas
determinadas, sendo o teor de niquel
quantificado por espectrofotometria de
absor¢do atomica (A.A), CG-7000,
correspondendo a 14,75% em peso no
catalisador. Utilizando a técnica de
difracdio de raio-X (Difratdmetro de raio-X
Siemens-5000), identificou-se a fase
metalica niquel (Figura 2), podendo-se
observar picos de difragio caractenstlcos
bem definidos em 44,521%  51,829°;
76.287%.92,991% ¢ 98,5090 (29)_

1200 ¢

g

intensidade
2

g
( T T T

LM...JL...J\.A

Figura 2 — Difratograma de raio-X para o
catalisador de Nv/C.

As avaliacdes do catalisador de niquel
para o processamento hidrogenante de
sacarideos estdo evidenciadas segundo ©
consumo da glicose € produgdo de sorbitol
representados nas Figura 3 e 4 para as trés
temperaturas de 373K, 393K e 413K, em
funcdo do tempo de reagio.
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Figura 3 — Consumo de glicose em reator
descontinuo nas temperaturas de 373K,
393K e 413K.

0.5 / 3
04 / (/ //'
s
g 034 / =
E v
2 / v
o024 / J
@) -  modeios §]
I
4 v 373K
011 // e sk |
s 413K
0.0 T '
0.0 290 25 3.0
tempo (h)

Figura 4 - Produgdo de sorbitol em reator
descontinuo nas temperaturas de 373K,
393K e 413K.

Foi observado um bom rendimento em
sorbitol, crescente com a evolugdo do
processo, com elevada seletividade (99,05%)
visto que formagdes de  polimeros
(caramelizagdo), hidroximetilfurfural por
desidratagdo e manitol por isomerizacao
ocorreram em niveis reduzidos. A partir da
primeira hora ocorre uma queda acentuada
na velocidade de consumo da glicose, que
atinge apos 3 horas de reagdo uma
conversdo de 47,05% a 373K, 74,93% a
393K e 91,74% a 413K. Na temperatura
mais baixa praticada (373K) ocorre a
maior seletividade, no entanto isto se passa
a baixa conversio. Por outro lado, a 413K
a conversdo duplica, mas € observado que
a producdo de sorbitol € menor do que se




espera, em caso de seletividade elevada,
fato que pode ser justificado por possivel
ocorréncia de degradagdo do produto,
provavelmente, por hidrogenolise (Abreu
et al., 1985), por forma¢do de polimeros
via caramelizag80 ou por 1somerizagio.

Cinética de hidrogenacdo da glicose:

Com base nos resultados experimentais
da conversdo da glicose em sorbitol, foi
proposto  um modelo do  tipo
Langmuir-Hinshelwood para representar a
evolugdo cinética do processo, segundo
interagdes superficiais em sitios distintos
para a glicose e o sorbitol, em relagdo ao
hidrogénio. =~ Considerando  que o
hidrogénio presente na reagdo estd em
excesso e ha forte agitacdo mecanica,
aplica-se um balan¢o de massa para a
glicose na fase liquida, reduzindo-se a
representagdo do modelo para:

: (D
. K'Cq _v, %
(1 + KGCG -+ KSCS) dt

sendo , Kg € Ks as constantes de equilibrio
de adsorcdo da glicose € do sorbitol,
respectivamente, € Cs e Cs suas
concentracdes na superficie, M, ¢ a massa
de catalisador, Vi € o volume de liquido
reacional e,

' KKy, KcPy, 2>
K'=
Hy, (1 +KH2CH2)

em que k ¢ a constante de velocidade de
reacio, Kjyp constante de equilibrio de
adsor¢io do hidrogénio, Cip sua
concentragio na superficie, Hgp a
constante de Henry para o hidrogénio ¢ Py,
a sua pressdo parcial.

Para resolugdo da equacio do modelo,
utilizou-se o método de Runge Kutta de
quarta ordem e através de uma subrotina
de otimizag¢io (Método Complexo de Box).
A partir das concentragdes experimentais

quantificadas da glicose e do sorbitol,
validou-se o modelo proposto, sendo
obtidas as constantes de velocidade e de
adsorg@io para a reacdo. Na Tabela 1 estfo
apresentados os valores otimizados das
constantes de velocidade de reacdo e de
adsor¢do para a glicose e sorbitol.

Tabela 1 — Constantes de velocidade de

reagdo e de adsorgdo nas temperaturas de
373K, 393K e 413K.

373K 393K 413K

kx 10° 8247+ |153,80+ |23047+
(mol/gh) |5,71 5,80 4,81
Kox 102 [22467+ [21931x |197.33%

(L/mol) 1555  |827 4.11

Ks x 10° g4i‘518i 9,36+ 0,11+
(L/mol) ; 10,35 0,002

As avaliagbes cinéticas quantificadas
nas trés  temperaturas  praticadas
conduziram segundo as leis de Arrhenius e
Vant’Hoff, as ordens de grandeza da
energia de ativag@o para a hidrogenagdo da
glicose em sorbitol e aos calores da
adsor¢do da glicose (AH,4= 3,23kJ/mol) e
do sorbitol (AH,s= 167,15kJ/mol)sobre o
catalisador. Para a energia de ativagdo, um
valor de 31,36kJ/mol, revela-se
comparavel aquele encontrado por Turek
et al (1983) de 38,5kJ/mol, com catalisador
de niquel suportado em silica. O elevado
calor de adsor¢do do sorbitol estd
condizente com as evidéncias
experimentais que o identificam na fase
liquida, resultado da sua relativamente
rapida dessorgdo, processo identificado
com baixas energias de ativagéo.

O processamento da reagdo de
hidrogenagio da glicose no reator de leito
gotejante foi submetido a medidas em
estado estacionario, as quais foram
realizadas apos uma hora de reagdo.
Pode-se comprovar o atingimento do
regime permanente de processamento pela
analise das amostras na saida do leito que
reproduziam o resultado seguidamente.



Nas temperaturas de 373K, 393K e 413K,
vazio da fase liquida de 5L/h e 100L/h e
300L/h da fase gasosa forneceu resultados
de conversio de até de 45%, na saida do
leito fixo. O perfil de conversdo da glicose
e de produgdo de sorbitol ao longo do leito
esta representado nas Figuras 5 ¢ 6. A
primeira parte do leito (1<0,2m) se
constitui em uma zona de pré-aquecimento
das fases fluidas, considerada sem
processamento  reativo. No leito a
conversio aumenta acentuadamente com a
temperatura ¢ levemente com a vazio da
fase pasosa, como csta demonstrado nas
Figuras 5,6¢ 7.
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Figura 5 — Perfil do consumo da glicose ao
longo do leito nas temperaturas de 373K,
393K e 413K, vazdo de 5L/h da fase
liquida e 100L/h da fase gasosa.
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Figura 6 — Perfil da producdo de sorbitol
ao longo do leito nas temperaturas de
373K, 393K e 413K, vazdo de 5L/h da fase
liquida e 100L/h da fase gasosa.

Moderadas presses de operacdo
(10atm) em regime de leito gotejante,
justificam os citados resultados, os quais
podem evoluir crescentemente para
operagdes a pressdes mais elevadas. Nas
condigbes praticadas, incorreu-se em
reduzidas solubilidades do hidrogénio na
fase liquida.
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Figura 7 — Conversdo da glicose em fungdo
da temperatura nas vazGes de 100L/h e
300L/h da fase gasosa, pressdo de 10atm.

A vazdo da fase liquda tem
influéncia importante sobre a conversio.
reduzindo o tempo de contato
fluido-catalisador. Uma redugdo da
conversdo da glicose foi verificada quando
se aumentou de 5L/h para 15L/h, a
alimentacdo da solugio de sacarideo. Nas
condigdes de 15L/h, 10atm, 413K e 300L/h
de vazdo da fase gasosa o reagente foi 30%
menos convertido na saida do leito.
Longos tempos de processamento continuo
tém conduzido a observagbes sobre a
estabilidade do catalisador. Possivel
oxidac¢do em contato com o ar, assim como
efeitos de lixiviagio sofridos pelos
catalisadores de niquel, ja foram
igualmente observados por outros autores
(Gallezot et al.,1994).

Conclusoes

A obtengdo de condigdes otimizadas
para se processar a hidrogenacio catalitica
da glicose em regime continuo em um



reator de leito gotejante, recorreu ao estudo
cinético prévio da reac¢do em reator de leito
de lama descontinuo. Dados experimentais
nas temperaturas de 373K, 393K e 413K,
forneceram a estimag¢do dos pardmetros
cinéticos da reaglo que serdo aplicados na
modelagem da operagio do reator trifasico.
O catalisador utilizado Ni(14,75%)/C para
a reagdo modelo de hidrogenagio da
glicose apresentou atividade, dentro das
condicdes adotadas, atingindo-se
conversdbes da ordem de 85% com
seletividade em sorbitol, da ordem de
99,05% na temperatura de 413K, apos 3
horas de reagdo. No reator de leito
gotejante, nas condiges praticadas, sob
moderada pressdo de operagdo (10atm), a
conversdo de 45% obtida, com seletividade
em sorbitol de 9931%, revela
possibilidades de processamento continuo
de sacarideos, devendo-se evoluir em
conversido sob mais altas pressoes (12atm a
25atm) e menores vazdes da fase liquida.
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