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RESUMO

MACHADO, Guilherme Duenhas. Simulagdo Computacional da Producdo de Biodiesel
Por Hidroesterificacdo; Orientadores: Vladimir Ferreira Cabral, Lucio Cardozo Filho e
Donato Alexandre Gomes Aranda. Maringa: UEM/Pés-Graduagdo em Engenharia Quimica,

2011. Tese (Doutorado em Desenvolvimento de Processos).

O desenvolvimento de fontes limpas de energia tornou-se uma necessidade de suma
importancia, devido as consequéncias do aquecimento global intensificadas nos Gltimos anos
e a inevitavel caréncia futura de combustiveis fosseis. Por esta razdo, a producéao de biodiesel,
combustivel limpo que pode substituir parcial ou totalmente o 6leo diesel, tem alcancado
destaque significativo. O método convencional de producdo deste biocombustivel €
descontinuo e em catélise alcalina homogénea e requer matérias primas de elevada qualidade.
A producdo de biodiesel pela reacdo de hidroesterificacdo a partir de matéria graxa sem
restricdes significativas atrai destaque devido a uma série de vantagens que esta técnica
apresenta. Esse trabalho tem como principal objetivo contribuir com este tema, apresentando
simula¢fes computacionais de um processo continuo multi-etapas de producdo de biodiesel
por hidroesterificacdo. Para a etapa de hidrélise optou-se pelo reator tubular de leito fixo
enguanto que para a etapa de esterificacdo fez-se uso da tecnologia da coluna de destilacdo
reativa, parte central desta tese. Os resultados das analises de sensibilidade definiram as
melhores condi¢cdes para a etapa de hidrélise que foram de 80 mol/min para a vazdo de
alimentacdo, razdo molar de alimentacdo entre a 4gua e a trioleina de 11:1 a 220 °C com 20g
de catalisador no interior do reator tubular. J& para a etapa de esterificacdo, a coluna de
destilacdo reativa simulada no exemplo do biodiesel etilico de soja, as condi¢Ges Otimas
foram: razdo de refluxo minima, refervedor desligado, 480 K na corrente de entrada de
hidrolisado de soja, 40g de catalisador por estagio. Na analise térmica no refervedor, a op¢do
por desliga-lo além da melhor eficiéncia gerou reducdo no consumo de energia ao longo da
coluna, e ainda evita-se a exposicdo do biodiesel a elevadas temperaturas. Com estas
condicgdes operacionais de ambas as etapas, conversoes de até 99% foram obtidas, superiores

a pureza do biodiesel a ser comercializado sob as legisla¢fes atuais vigentes no pais.

Palavras-chave: Biodiesel, coluna de destilacdo reativa, simulacdo, esterificacao,
hidroesterificacéo, reator tubular.
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ABSTRACT

MACHADO, Guilherme Duenhas. Computer Simulation of Biodiesel Production By Hydro-
esterification; Supervisors: Vladimir Ferreira Cabral, Lucio Cardozo Filho and Donato Alexandre
Gomes Aranda. Maringa: UEM/Pds-Graduacdo em Engenharia Quimica, 2010. Thesis (Chemical

Engineering Process Development).

The development of clean energy sources has become a necessity of the utmost
importance, because the consequences of global warming intensified in recent years and the
inevitable future shortages of fossil fuels. For this reason, the production of biodiesel, a clean
fuel that can partially or totally replace diesel oil, has achieved significant prominence. The
conventional method of production of this biofuel is discontinuous with basic homogeneous
catalysis and requires materials of high quality. The production of biodiesel by reacting
hidroesterification from fatty matter without significant restrictions attracts prominent due to a
number of advantages that this technique has. This work has as main objective to contribute to
this theme, presenting computer simulations of a multi-steps continuous process for producing
biodiesel by hidroesterification. For the hydrolysis step we chose the packed bed reactor
(PBR) while for the esterification step was made use of the technology of reactive distillation
column, the central part of this thesis. The results of sensitivity analysis defined the best
conditions for the hydrolysis step that were 80 mol / min of molar flow rate, feed molar ratio
between water and triolein to 11:1 at 220 °C with 20g of catalyst in inside the tubular reactor.
As for the esterification step, the reactive distillation column simulated in the example that
soy hydrolyzed react with ethanol, the optimum conditions were: minimum reflux ratio,
reboiler off, 480 K in the feed of soy hydrolyzed, 40g of catalyst in each stage. In the reboiler
thermal analysis, the best efficiency generated a reduction in energy consumption along the
column, and yet avoids the exposure of biodiesel at high temperatures. With these operating
conditions of both steps, up to 99% conversions were obtained, the higher purity of the
biodiesel to be marketed under the current legislation in force in Brazil.

Keywords: Biodiesel, reactive distillation column, simulation, esterification, hydro-

esterification, PBR.
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1- INTRODUCAO

Atualmente, os investimentos em fontes renovaveis de energia sdo cada vez mais
importantes, devido a aspectos econdmicos e, principalmente, ao problema do aquecimento
global. Uma das alternativas é a utilizacdo de fontes de energia que criam ciclos de liberacéo e

absorcéo de CO,. Como exemplo de tais fontes, pode-se citar o etanol e o biodiesel.

Com relagdo ao biodiesel, sabe-se que tal combustivel é biodegradavel e derivado de
fontes renovaveis e que pode ser obtido por diferentes processos tais como o cragueamento, a
esterificacdo, hidroesterificacdo ou pela transesterificacdo de gorduras animais ou de 6leos
vegetais. A transesterificacdo de 6leos vegetais é o processo mais utilizado atualmente para a
producdo de biodiesel. Tal processo consiste de duas etapas. a primeira etapa é a reacdo
quimica dos 6leos vegetais com o alcool comum (metanol), estimulada por um catalisador
homogéneo, para a producdo do biodiesel bruto. A segunda etapa do processo € referente a

purificacdo para a obtencdo do biodiesel final.

Contudo, tal processo de producdo descontinuo, que é feito majoritariamente em
sistema batelada, gera custos e inconvenientes que oneram o preco final dos combustiveis tais
como: dificil separacdo dos produtos e do solvente, restricGes em relacdo a teor de agua e
acidos graxos, ocorréncia de reacGes indesejadas, produc¢do nao continua e, portanto, limitada,

maior custo de producdo, tratamento da agua alcalina residual.

Por outro lado, o processo de esterificacdo pode ser uma alternativa ao método
convencional de producdo de biodiesel. De acordo com Aranda (2009), este processo tem
recebido grande atencdo devido as seguintes vantagens: i) Ndo ocorre a formacdo de sabdes;
i) N&o h& a producdo de glicerina como subproduto; iii) Maior simplicidade da cinética
quimica pois a mesma faz-se em apenas uma etapa. iv) Menor influéncia do contetdo de
umidade no meio reacional; v) Menores restricdes quanto a acidez da matéria-prima, sendo
possivel a utilizacdo de residuos como 6leos residuais e de fritura (elevado indice de acidos

graxos livres), sebo, borra &cida, entre outros.

Aranda et al. (2009), Gongalves (2007), Gomes (2009) e Ledo (2007) e Leéo (2009)
basearam seus estudos na reacdo de esterificacdo a partir da catdlise heterogénea. Nestes
estudos foi utilizado o 6xido de nidbio em p6 como catalisador para a reacdo de esterificacao
de diferentes &cidos graxos utilizando-se metanol ou etanol como reagentes. Os resultados
destes trabalhos mostraram a viabilidade deste método alternativo para a producéo de

biodiesel. Em Belém — PA, a empresa Agropalma, em abril de 2005 colocou em opera¢do um



processo que produz biodiesel especificado pelas normas brasileiras, norte-americana e
européia utilizando apenas residuos acidos do processo de refino de 6leo de palma. Este
processo se baseou em patentes desenvolvidas por Aranda & Antunes (2004 e 2005). Os
acidos graxos presentes neste residuo sdo esterificados com metanol e etanol e depois
destilados a vécuo, gerando assim produto de elevada pureza. Segundo Aranda (2007), o

biodiesel produzido por este processo é o de menor custo do mundo.

No entanto, sabe-se que a reacédo de hidrdlise de éleos para obtencdo de acidos graxos
possui tecnologia estabelecida. Empresas como SGS (Ponta Grossa/PR), ICSG

(Campinas/SP), Irgovel (Pelotas/RS) executam tal processo em escala industrial.

Assim, o processo de hidroesterificacdo (hidrolise de 6leos ou gorduras seguida de
esterificacdo dos acidos graxos produzidos) se insere neste contexto como uma alternativa ao
processo convencional de producdo de biodiesel, pois permite 0 uso de matérias-primas de
grande variedade, tais como 6leos de plantas oleaginosas, residuos gordurosos industriais, de
frituras e até “soapstocks” (residuo do processo de refino de 6leos), podendo ter estes
materiais qualquer teor de acidos graxos e umidade. Neste processo todos os triacilglicerideos
presentes no Oleo sdo transformados em acidos graxos sobre a acdo da agua, na presenca de

um catalisador acido.

Contudo, tais processos de hidrolise e esterificacdo ocorrem em etapas distintas de reacéo
e separacdo em operacdo descontinuas. Nesse contexto, a destilacdo reativa pode tornar tal
método ainda mais rentdvel. Em tal operacdo unitaria, os processos de reacdo e destilacdo
ocorrem em um Unico equipamento e, em muitos casos, quando aplicavel, costuma trazer grandes
vantagens para a industria, tais como: diminui¢do dos custos de capital que inclui beneficios tal
como a reducdo do reciclo, otimizacdo da separacdo e menor exigéncia de outros instrumentos,
eliminacdo da possibilidade de rea¢des secundarias pela remocdo de produtos da zona reativa, que
pode servir para aumentar a seletividade, reducdo nos custos com energia, devido a utilizacao da
energia liberada pelas reagBes exotérmicas para a vaporizacdo, aze6tropos ndo reativos podem
desaparecer diante das condi¢des da destilacdo reativa.

Uma série de trabalhos experimentais e computacionais tem mostrado a viabilidade
técnica da realizacdo da reacdo de esterificagdo de acidos graxos em colunas de destilagdo
reativa (Steneigeweg & Gmehling (2003), Omota et al. (2003); Dimian et al. (2004, 2009);
Kiss et al. (2006, 2008, 2012); Kiss (2011)). Com relacdo a etapa de hidrolise, ndo foram
encontrados na literatura trabalhos que a utilizam em colunas de destilagdo reativa. Tal fato

pode ser explicado pela inviabilidade técnica de tal reacdo neste tipo de equipamento.



A reacdo quimica de hidrolise ndo é favorecida pela mudanca da fase liquida para a
fase vapor dos componentes no meio reacional uma vez que os produtos ndo apresentam
volatilidade superior a agua, que é um reagente. Assim, ndo ha o deslocamento do equilibrio
no sentido de formacéo dos produtos, ou seja, esta reacao especifica ndo € viavel por meio da

coluna destilagéo reativa.

Dessa maneira, este trabalho tem o objetivo de simular a producdo de biodiesel por um
processo multi-etapas de hidrolise e esterificacdo. A reacdo de hidrdlise foi realizada em um
reator do tipo PBR, enquanto a etapa de esterificacdo foi conduzida em uma coluna de
destilacdo reativa. Em ambos os casos, analises de sensibilidade de pardmetros de projeto e
operacdo sdo realizadas com o intuito de otimizar a operacdo de cada uma das etapas.

O restante do texto esta estruturado da seguinte maneira: no Capitulo 2 é apresentado a
Revisdo Bibliografica que aborda aspectos gerais e técnicos sobre o tema, com destaque para
a destilacdo reativa e o recente processo da hidroesterificacdo; no Capitulo 3 é mostrada a
formulacdo matematica utilizada nas simulagdes, inicialmente para o reator tubular (etapa de
hidrolise) e posteriormente para a coluna de destilacdo reativa (etapa de esterificacao), foco
central desta tese. Por fim, é detalhada a modelagem termodinadmica empregada neste estudo;
no Capitulo 4 séo apresentados os resultados das simulagdes realizadas, igualmente separados
por etapas, com os devidos comentérios e no Capitulo 5 sdo apresentadas as conclusdes desta

tese seguida de sugestdes para trabalhos futuros.

Durante o desenvolvimento desta tese foram publicados/submetidos os seguintes
trabalhos:

Machado, G. D. ; Aranda, D. A. G. ; Castier, Marcelo ; Cabral, V. F. ; Cardozo-Filho, L.
Computer Simulation of Fatty Acid Esterification in Reactive Distillation Columns. Industrial
& Engineering Chemistry Research, v. 50, p. 10176-10184, 2011.

Machado, G. D. ; Aranda, D. A. G.; Voll, F. A. P.; Santos, J. C. O. ; Berezuk, M. E. Cabral,
V. F.; Cardozo-Filho, L. Simulacdo Computacional da Producéo de Biodiesel Etilico de Oleo
de Soja por Esterificagdo em Coluna de Destilagcéo Reativa. In: VI Congresso Brasileiro de
Termodindmica Aplicada (CBtermo), 2011, Salvador/BA.

Machado, G. D. ; Aranda, D. A. G. ; Cabral, V. F. ; Cardozo-Filho, L. ; Voll, F. A. P. ;
Mazzer, H. R. ; Santos, J. C. O. ; Berezuk, M. E. . Producéo de Biodiesel por Esterificacdo em



Coluna de Destilagdo Reativa: Modelagem Matematica. In: XVIII Congresso Brasileiro de
Engenharia Quimica, 2010, Foz do Iguagu/PR.

Machado, G. D.; Aranda, D. A. G.; Castier, M.; Cabral, V. F.; Cardozo-Filho, L. Computer
Simulation of Fatty Acid Esterification in Reactive Distillation Columns. Bioresource
Technology, (submetido) BITE-D-10-03588, 2010.



2 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

A revisdo apresentada a seguir, inicia-se com um breve relato do papel do biodiesel na
matriz energética brasileira. A seguir, os métodos atualmente estudados para producdo deste

biocombustivel sdo expostos.

Na continuidade da revisdo, é enfatizado o conceito da coluna de destilagéo reativa e a
possibilidade da sua utilizacdo como processo alternativo para a producdo do biodiesel. Sdo
comentados os trabalhos da literatura que empregam as técnicas de simulagdo computacional

para processos em colunas de destilacao reativa.

Por fim, sdo apresetados estudos experimentais da literatura com detalhamento para as

reacOes de esterificacdo e hidroesterificacéo.

2.1 — A Matriz Energeética brasileira e o Biodiesel

No Brasil, da mesma forma que no restante do mundo, existe dependéncia na matriz
energética por combustiveis fosseis. Atualmente os apelos ambientais na reducdo da queima
destes tém levado a busca por fontes renovaveis de energia com menor impacto ambiental
(Madras et al., 2004).

Mesmo assim, o Brasil € um dos paises do mundo com maior indice de recursos
renovaveis em sua matriz energética, com a porcentagem de consumo de combustiveis limpos
em torno de 45,4% em 2010. No mundo este valor médio € em torno de apenas 13%,
enquanto que para 0s maiores consumidores de energia no mundo, destacadamente paises
considerados ricos, este numero ndo chega a 7,6% (MME — EPE, 2011). Esta consideravel
diferenca se deve em grande parte ao sucesso alcancado pela inser¢do do etanol e o biodiesel

a matriz energética veicular brasileira.

Uma tendéncia da matriz energetica brasileira pode ser observada na Figura 2.1. Nota-
se que apesar do destaque obtido nas fontes de energia renovaveis, ainda ha espaco para
maiores avancos, pois a matriz de petrdleo e derivados permanece como maior componente,

com participacdo superior a terca parte (38,0%).
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Figura 2.1: Matriz energética geral do Brasil (Adaptado de MME — EPE, 2011).

Segundo dados da ANP, o éleo diesel, derivado do petréleo, é o principal combustivel
da matriz energética veicular brasileira representando aproximadamente 50% destes
combustiveis consumidos no pais. Deve-se destacar ainda que o parque industrial brasileiro
encontra-se aquém das necessidades de consumo, precisando ainda importar 6leo diesel para

atender a demanda nacional.

O biodiesel, desta forma, surge como um substituto muito promissor para o diesel
derivado do petréleo, combustivel base da matriz veicular brasileira. Dentre as diversas fontes
de energias renovaveis atualmente utilizadas e investigadas, o biodiesel destaca-se no cenario
mundial no atendimento ao desenvolvimento sustentavel (Ma e Hanna, 1999; Dermibras,
2006).

O biodiesel foi incorporado na matriz energética brasileira através da Lei n® 11.097, de
13 de janeiro de 2005, e ¢ definido como um “biocombustivel derivado de biomassa
renovavel para uso em motores a combustdo interna com ignicdo por compressao ou,
conforme regulamentacdo para geracdo de outro tipo de energia, que possa substituir parcial
ou totalmente combustiveis de origem fossil”. A Lei 11.097 estabelece que a partir de janeiro
de 2008, ¢é obrigatéria a adicdo de 2% de biodiesel ao diesel de petroleo. Na Figura 2.2 é
apresentado o cronograma inicial para a implementacdo do biodiesel a matriz energética

brasileira de forma gradual.
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Figura 2.2: Cronograma oficial do Programa Brasileiro de Biodiesel (Adaptado de Portal
Wolkswagen, 2009).

Contudo, devido aos bons resultados obtidos pelos pesquisadores em testes veiculares
no pais, o cronograma oficial de implementacdo do biodiesel na frota veicular brasileira foi
antecipado. Em 1° de julho de 2009 foi autorizada a insercdo de 4% de biodiesel no diesel
comercializado (B4) e em 1° de janeiro de 2010 a mesma mistura foi aumentada para 5%
(B5).

A acdo antecipa em trés anos a meta do Programa Nacional de Produgéo e Uso do
Biodiesel e, para a Unido Brasileira do Biodiesel (Ubraio), o Brasil € capaz de aumentar em
1% a mistura todo o ano. A expectativa é atingir até 20% do biocombustivel nas regides
metropolitanas até 2015 (ANP, 2011).

Os beneficios de tal incremento ja surtem efeito. Segundo dados estatisticos da ANP,
em 2008 o pais importava 14,34% de diesel combustivel para atender a demanda, enquanto
gue no ano de 2009 apenas 8,28% do total de déleo diesel consumido no pais foi importado;
uma reducdo de 60% de importacdo deste combustivel pelo incremento de biodiesel no

“pblend” comercializado.

2.2 — O Biodiesel

O biodiesel, quimicamente, é o produto da reacdo de um triglicerideo ou acido graxo
(6leo vegetal ou gordura animal) e um alcool de cadeia curta (metanol ou etanol) denominado
ésteres de &cidos graxos. A definicdo mais usualmente aplicada a palavra biodiesel é a de um

combustivel biodegradavel, produzido a partir de fontes naturais e renovaveis, podendo ser



usado como combustivel de motores diesel sem a necessidade de alteraces no mesmo
(Demirbas, 2006; Tapanes et al., 2008).

A Lei n®11.097/2005, que dispde sobre a introducao do biodiesel na matriz energeética
brasileira, definiu biodiesel como sendo um “biocombustivel derivado de biomassa renovavel
para uso em motores a combustdo interna com ignicdo por compressdo ou, conforme
regulamento, para geracdo de outro tipo de energia, que possa substituir parcial ou totalmente
combustivel de origem fossil” (D.O.U., 2005).

A Resolucdo ANP n° 42 de 24/11/2004 delineou a definicdo contida na lei, como
sendo um “combustivel composto de alquil-ésteres de &cidos graxos de cadeia longa,
derivados de Gleos vegetais ou de gorduras animais” e estabeleceu as normas e especificagdes
do biocombustivel, de forma a garantir que suas caracteristicas fisico-quimicas sejam
semelhantes ao diesel mineral, para que possa substitui-lo, mesmo que parcialmente (D.O.U.,
2004).

Na definicdo americana, segundo a National Biodiesel Board-NBB, o biodiesel é um
mono-alquil-éster de cadeia longa de &cidos graxos, derivado de Oleos (Biodiesel.org, 2010)
vegetais ou gorduras animais em conformidade com as especificacbes ASTM D6751 para uso
em motores diesel. (G.T.l., 2003).

A Lei Diretiva 2003/30CE, do Parlamento Europeu, definiu o Biodiesel como um éster
metilico produzido a partir de 6leos vegetais ou animais, com qualidade de combustivel para

motores diesel, para utilizacdo como biocombustivel (EBB-EU.org, 2003).

Produzido de fontes renovaveis, o biodiesel € um potencial substituto do diesel de
petroleo, é biodegradavel e com efeitos benéficos para o meio ambiente, como reducdo da
emissdo CO, (Madras et al., 2004; Valliyappan et al., 2008). Em blendas com o diesel, ha um
aumento na emissdo de 6xidos de nitrogénio (NOy), com reducdo de emissdes de material
particulado (PM), hidrocarbonetos (HC) e mondxido de carbono (CO) (WANG et al., 2000;
Szybist et al., 2005; Leung et al., 2006; Hribernik & Kegl, 2007; Zhang e Boehman, 2007).

De acordo com Szybist et al. (2005), o aumento nas emissdes de NOy se deve a
questbes de queima no motor. Por outro lado, Zhang e Boehman (2007), em seus estudos
sobre impactos do NOy utilizando biodiesel, argumentam que esse aumento ndo pode ser
explicado simplesmente pelo efeito de injecéo, devendo existir outros mecanismos envolvidos

que respondam por este aumento. Na Figura 2.3 s@o apresentados os dados de emissdo de


file:///C:/Users/Guilherme%20Duenhas/Desktop/Bibliografia/Donato_Transesterification%20of%20Jatropha%20curcas%20oil%20glycerides%20Theoretical.pdf

gases provenientes da queima de biodiesel, evidenciando os percentuais de niveis de reducéo

de emissoes.
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Figura 2.3: Variacdo das emissdes de gases pela insercdo de biodiesel ao diesel de petréleo
para diferentes misturas. (Adaptado de Innocentini, 2007).

Apesar do aumento das emissfes de NOy, as reducGes de PM, CO e HC sdo
significativas. Desta forma, o biodiesel atende os preceitos de sustentabilidade, ou seja,
ambientalmente correto, com reducdo de emissfes de gases; economicamente atrativo por
promover a reducdo da dependéncia do petréleo na matriz energética; e socialmente benéfico

por poder ser ferramenta governamental para a inclusao social.

No Brasil, como pode ser observado na Figura 2.4, a producdo de biodiesel tem ao
longo dos anos batido recordes de producdo com tendéncias de alta, impulsionados pela
disponibilidade de matéria-prima (6leo de soja), e principalmente pelas crescentes
percentagens adicionadas de forma obrigatoria ao diesel comercializado, como comentado

anteriormente.
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Figura 2.4: Evolucédo anual da produgdo mensal de biodiesel no Brasil (Adaptado de ANP,
2011).

No mundo, também é grande o interesse no estudo das aplicacBes e producdo do
biodiesel. Na Figura 2.5 é apresentado o crescente o numero de artigos e patentes

relacionados ao uso e producdo deste biocombustivel.
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Figura 2.5: (a) Publicacdo de artigos e, (b) registro de patentes relacionados ao biodiesel no
Brasil e no mundo (Adaptado de Quintella et al., 2009).

Os dados apresentados na Figura 2.5 mostram que houve crescimento quase que
exponencial de produgdes técnicas. Segundo relatdrio semestral divulgado pelo Instituto
Nacional da Propriedade Industrial — INPI, somente no segundo semestre de 2008 foram
registradas 285 patentes relacionadas & producéo de biodiesel. Considerando o ano de 2008, o
total geral foi de 515 patentes. Deste total, a China € o pais que mais investe em tecnologias
relacionadas ao biodiesel com 117 patentes registradas. No mesmo periodo o Brasil anotou 36
patentes, ficando em 5° lugar no cenario mundial, ficando atrds ainda apenas dos Estados

Unidos, Japdo e Unido Européia.



2.2.1 — Matérias-primas
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Uma ampla gama de tipos de matérias-primas pode ser usada na producédo de ésteres

de biodiesel, como: Oleos vegetais, acidos graxos em borras, gordura animal e 6leos e

gorduras residuais. Na Tabela 2.6, pode-se observar os tipos de 6leos vegetais mais utilizados

na producao de biodiesel, com seus respectivos acidos graxos constituintes:

Tabela 2.6: Composicdo de acidos graxos constituintes de alguns éleos vegetais (Demirbas,

2006; Leéo, 2009).

Oleo 16:0 16:1 18:0 18:1 18:2 18:3 outros
Algoddo 28,7 0,0 0,9 13,0 57,4 0,0 0,0
Papoula 12,6 0,1 4,0 22,3 60,2 0,5 0,0

Colza 3,5 0,0 0,9 64,1 22,3 8,2 0,0
Cértamo 7,3 0,0 1,9 13,6 77,2 0,0 0,0
Girassol 6,4 0,1 2,9 17,7 72,9 0,0 0,0
Sésamo 13,1 0,0 3,9 52,8 30,2 0,0 0,0
Linhaga 51 0,3 2,5 18,9 18,1 55,1 0,0

Trigo 20,6 1,0 1,1 16,6 56,0 2,9 1,8

Palma 42,6 0,3 4,4 40,5 10,1 0,2 1,1

Milho 11,8 0,0 2,0 24,8 61,3 0,0 0,3
Mamona 1,1 0,0 3,1 4,9 1,3 0,0 89,6

Sebo 23,3 0,1 19,3 42,4 2,9 0,9 2,9

Soja 13,9 0,3 2,1 23,2 56,2 4,3 0,0

Laurel 25,9 0,3 3,1 10,8 11,3 17,6 31,0
Amendoin 11,4 0,0 2,4 48,3 32,0 0,9 4,0
Aveld 4,9 0,2 2,6 83,6 8,5 0,2 0,0
Noz 7,2 0,2 1,9 18,5 56,0 16,2 0,0
Améndoa 6,5 0,5 1,4 70,7 20,0 0,0 0,9
Azeitona 5,0 0,3 1,6 74,7 17,6 0,0 0,8

Céco 7,8 0,1 3,0 4,4 0,8 0,0 65,7
Andiroba 28,1 0,0 8,7 49,1 11,1 1,4 1,7

Pinhdo Manso 14,3 1,3 51 41,1 38,1 0,1 0,0

Oleos vegetais e gorduras sdo basicamente compostos de triglicerideos, ésteres de

glicerol e acidos graxos. No 6leo de soja, os acidos graxos predominantes sdo os acidos

linoléico (18:2), oléico (18:1) e palmitico (16:0). O acido laurico (12:0) € majoritariamente

encontrado no o6leo de babagu, enquanto no sebo bovino, o &cido estearico (18:0) é

predominante (Ledo, 2009).
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2.3 — Processos de producéo de Biodiesel

As tecnologias de fabricacdo mais comuns de biodiesel empregam catalisadores
homogéneos em batelada ou processos continuos nos quais as etapas de reacdo quimica e
separagdo dos produtos possuem diversos gargalos. O panorama da literatura revela varios
processos de biodiesel atualmente em uso seja em escala piloto ou mesmo em escala

industrial:

Processos _em batelada: Permitem uma melhor flexibilidade com relacdo a

composi¢do da matéria-prima. Este processo € atualmente, a rota predominante de produgéo
de biodiesel pela reacdo de transesterificacdo. Os triglicerideos provenientes de 6leos vegetais
reagem com metanol, utilizando como catalisador homogéneo alcalino NaOH ou KOH. O

fluxograma basico deste processo esta descrito na Figura 2.6.

OLEO VEGETAL

PREPARAGAO DA
MATERIA-PRIMA

CATALISADOR REAGAO DE METANOL
(NaOH ou KOH) ”| TRANSESTERIFICACAO ou ETANOL

SEPARAGAO
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DO ALCOOL

A 4
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{ D'fGIT_'I'(‘:Ang‘N A PURIFICACAO DOS
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RESIDUO GLICERINA BIODIESEL
GLICERICO DESTILADA

Figura 2.6: Fluxograma geral de producao de biodiesel por transesterificacdo com catalise

homogénea alcalina (Adaptado de Fukuda et al., 2001).

De acordo com Kiss et al. (2006), Hanna et al. (2005); e Lotero et al. (2005) o0 método
de producdo que utiliza a transesterificacdo de Oleos vegetais apresenta diversos
inconvenientes como risco de manuseio, o catalisador € corrosivo aos equipamentos, carece

de neutralizacdo posterior com acido; forma sabOes em presenca de acidos graxos livres,
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exigindo assim a necessidade de que a matéria prima seja de elevado grau de pureza em
triglicerideos, encarecendo portanto o processo; onera o fluxograma de processo pela
dificuldade de separacdo dos produtos em varias etapas consecutivas; operacdo nao continua

com restricao da producéo.

Na Figura 2.7, é apresentado um fluxograma industrial mais detalhado do processo

convencional de producgéo de biodiesel por transesterificacao.
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Figura 2.7: Fluxograma detalhado de producéo de biodiesel por transesterificacdo com
catalise homogénea alcalina (Dedini/Ballestra, 2010; Crown Iron, 2010; Encarnacéo, 2008).
Legenda - R: reator, TC: trocador de calor, D:decantador, M:misturador,VS: secador a vacuo

e C.D: coluna de destilacéo.

Como visto na figura acima, o processo atual de obtencdo de biodiesel é
consideravelmente robusto e conta com diversas etapas como pré-tratamento da matéria-
prima, reacdo quimica e a separagdo e purificacdo da fases ricas em biodiesel (leve) e

glicerina (pesada).

Processos _continuos: Combinam reagdes de esterificacdo e trans-esterificacao,

permitindo maior produtividade. No entanto, a maioria destes processos possuem a
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desvantagem do uso de catalisadores homogéneos apesar do surgimento de catalisadores
solidos na ultima década (Dale, 2003; Kiss et al; 2006; Yan et al; 2010). Varios processos de
destilacdo reativa foram relatados (He et al, 2005, 2006; Kiss et al, 2006), juntamente com o
processo ESTERFIP-H desenvolvido pelo Instituto Francés do Petroleo (Bournay et al,
2005).. Este ultimo utiliza um catalisador sélido com base em zinco e 6xidos de aluminio,

requerendo altas temperaturas (210-250 ° C) e pressoes (30-50 bar).

Processos _supercriticos: Foram desenvolvidos para resolver o problema de

miscibilidade do 6leo com o alcool que dificulta a cinética da reacdo de transesterificacgéo,
bem como para tirar vantagem de ndo usar um catalisador no processo. As condigdes de
funcionamento sdo severas (T > 240 ° C, P > 80 bar) e, portanto, necessitam de equipamentos
especiais (Cao et al, 2005; He et al, 2007; Gomez-Castro et al, 2011). Kusdiana e Saka (2001)
e Demirbas (2006) apresentaram os primeiros estudos em relacdo a transesterificacdo nédo
catalitica de 6leos vegetais utilizando metanol supercritico em modo batelada, obtendo
conversdes completas na temperatura de 350 °C, pressdo de 19 MPa, com razdo molar
oleo:alcool de 1:42, e em tempos de reacdo na ordem de 2 a 4 minutos. Silva (2009) baseou
seus estudos na transesterificacdo ndo catalitica de 6leo de soja em etanol com a adicdo de
CO; supercritico, com conversfes em biodiesel superiores a 70%. Lee & Saka (2010)
enfatizam o potencial ndo-catalitico dos processos supercriticos e revisam o estado atual e
desafios. Tais estudos supercriticos contribuiram grandemente no que diz respeito a
degradacdo térmica do biodiesel. Imahara et al. (2008) e Shin et al. (2011) verificaram que a
degradacdo térmica esta relacionada ao tamanho da molécula do éster bem como com o
namero de insaturacOes (ligacdes duplas) na cadeia do mesmo. No estudo de Imahara et al.
(2008), que trabalharam com uma mistura de ésteres com alto indice de insaturacdes, a perda
de massa teve inicio na temperatura de 270 °C, enquanto que no trabalho de Shin et al. (2011)

a degradacdo térmica dos ésteres iniciou-se em 325 °C a partir de moléculas saturadas.

Processos enzimaticos: Apresenta a vantagem de baixo consumo de energia, uma vez

que a reacdo e realizada em condicdes brandas (temperaturas de 50-55 ° C e sob pressédo
atmosférica (Lai et al, 2005; Su et al, 2007, 2009; Chen et al 2008; Dussan et al., 2010). No
entanto, devido aos rendimentos mais baixos e tempos de reacgdo relativamente longos os
processos enzimaticos ainda ndo podem competir com outros processos industriais (van
Gerpen, 2005; Demirbas, 2008).

Processos com destilacdo reativa: sdo baseados nas reacOes de esterificacdo ou

mesmo transesterificacdo, realizado na presenca de catalisadores liquidos ou soélidos, em
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unidades integradas, tais como: coluna de destilagcdo reativa e coluna de absorgéo reativa para
a reacdo de esterificagdo ou extracdo reativa para a reacdo de transesterificacdo. Os dois
primeiros tipos de processos sao o objeto principal desta tese, e, portanto, descrito em mais

detalhes na sequéncia deste capitulo.

Processos_multi-etapas: Os triglicerideos sdo inicialmente hidrolisados a acidos

graxos e esterificados posteriormente para a producdo de biodiesel a ésteres graxos de
biodiesel (Kusdiana e Saka, 2004; Minami e Saka, 2006). Estes processos estdo agora muito
atraentes e ganham destaque no mercado devido a algumas vantagens: glicerol de alta pureza
é obtido como subproduto da etapa de hidrolise, e a etapa de esterificacdo pode ser realizada
usando catalisadores acidos sélidos (Kiss et al, 2008;. Kiss, 2009). O uso de catalisadores
solidos evita a neutralizacdo e etapas de lavagem, levando a um processo mais simples e mais
eficiente. Além disso, quando as matérias-primas consistem principalmente de acidos graxos,
apenas a etapa de esterificacdo é necessaria. Este tipo de processo, bem como o processo de
destilacéo reativa, faz parte do objetivo deste trabalho, sendo detalhado com maior enfoque a

sequir.

Processos _de hydro-pirdlise: Empregam uma rota quimica fundamentalmente

diferente em comparacdo com o0s métodos de fabricacdo descrito anteriormente. Tri-
glicerideos sdo convertidos em combustivel por hidrogenacdo seguida de pirolise. A principal
diferenca é que o produto de combustivel (biodiesel de segunda geracdo) é uma mistura de
hidrocarbonetos de cadeia longa em vez de os ésteres graxos de biodiesel convencionais
(Snare et al, 2009). Considerando essa diferenca de composi¢do quimica, 0 nome correto para
este produto de combustivel deveria ser “green-diesel” (diesel verde) e ndo biodiesel. O
processo € conhecido como NEXBTL (biomassa para liquido) e foi inventado pela empresa
Finnish Neste Oil (Maki-Arvela et al, 2008; Snare et al, 2009). Embora tenha vantagens
claras, este processo requer um equipamento mais complexo e carece da disponibilidade de

uma fonte de hidrogénio de baixo custo.

2.4 — Separacdes reativas

A Destilacdo Reativa € uma operacdo hibrida que combina a reacdo quimica e a
separagdo fisica. As primeiras patentes para este processo surgiram na década de 1920, ver
Backhaus (1921); contudo, pouco se desenvolveu antes da década de 1980 (Malone &

Doherty, 2000; Agreda & Partin, 1984) quando a destilacdo reativa ganhou maior atencéo
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como um processo alternativo que poderia ser utilizado ao invés da convencional sequéncia

reacdo quimica-destilagéo.

Como pré-requisitos para sua aplicabilidade, as seguintes interacdes complexas entre
a reacdo quimica de separacdo que dificultam o planejamento e controle de colunas de
destilacdo reativa devem ser evitadas ou minimizadas: formacg&o de equilibrios entre as fases
liquido — liquido — vapor (LLV), dificil transferéncia de massa entre as fases liquido e vapor
(LV), lenta difusdo no interior do catalisador e baixa velocidade da cinética quimica
(Almeida-Rivera, 2005). No entanto, a destilacdo reativa, quando minimizadas as interagdes

complexas vistas, pode trazer grandes beneficios industriais.

A sintese de metil acetato pela Eastman-Chemicals via processo da destilagdo reativa
¢ considerada como um caso exemplar desta operacdo baseada na integracdo de processos.
Usando este caso pode-se avaliar qualitativamente o valor inerente desta estratégia de
transformacéo. De acordo com Stankiewicz & Moulijin (2002), os custos de processo foram
substancialmente reduzidos (~ 80%) pela eliminacdo das unidades, bem como a possibilidade
de integracdo de calor. Usando este procedimento de integracdo ao processo convencional
(Figura 2.8), composto de 11 diferentes etapas e envolvendo 28 equipamentos, foi possivel

substituicdo por apenas uma coluna de destilacdo reativa altamente integrada (Figura 2.9).
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Figura 2.8: Representacdo esquematica do processo convencional de sintese do metil
acetato. Legenda: RO1: reator; SO1: misturador; S02:destilacdo extrativa; S03: recuperacdo de
solvente; S04: recuperacdo de metanol (MeOH); SO5: extrator; S06: coluna azeotrdpica; S07-

S09: colunas de flash; S08: coluna de cor; VVO1: decantador.
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Figura 2.9: Representacdo esquematica do processo integrado de producao de metil

acetato por coluna de destilagdo reativa.

A maioria dos processos quimicos envolvem operac¢des de reacdo quimica e separacdo
dos produtos que normalmente sdo realizadas em diferentes equipamentos (reator agitado-
tanque continuo (CSTR), plug-flow reactor (PFR), reator de batelada, coluna de destilacdo)
operados sob uma ampla variedade de condi¢des (Luyben e Yu, 2008). As recentes
consideracBes econdmicas e ambientais tém incentivado a indUstria a se concentrar em
tecnologias baseadas em processos de intensificacdo (Harvey et al, 2003;. Chen et al, 2010;.
Qiu et al, 2010).

As separacgdes reativas combinam convenientemente reacdo e separa¢do em uma unica
unidade, o que permite a producdo e remoc¢do simultanea de produtos, melhorando assim a
produtividade e seletividade, reduzindo o uso de energia, eliminando a necessidade de
solventes e levando a intensificacdo, de alta eficiéncia dos sistemas com atributos da
engenharia “verde” (Malone et al., 2003). Alguns desses beneficios sdo realizados utilizando-
se a reacdo quimica para melhorar o processo de separacdo (por exemplo azedtropos
superacdo, retirando contaminantes do meio reacional), enquanto outros séo realizados por
meio de separacdo para melhorar as reagdes (por exemplo, aumentar as taxas de reacao,
superar limitagdes ao equilibrio, melhorar a selectividade) — a melhor performance sendo
alcancada quando os dois aspectos sdo importantes (Malone et al, 2003;. Harmsen, 2007,
2010).
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Como ambas as operagdes acontecem simultaneamente na mesma unidade, deve haver
uma correspondéncia adequada entre as temperaturas e pressdes necessarias para a reacdo
quimica e a separacdo dos produtos (Noeres et al, 2003.) Se ndo houver sobreposicdo
significativa das condicdes de operacdo de reacdo e separacdo, entdo a combinacao de reacao
e separacao ndo é possivel (por exemplo, uma reacdo de alta pressdo ndo pode ser combinada

com uma destilagdo de vacuo).

Destilacdo reativa € normalmente aplicada as reacbes de equilibrio, como
esterificacdo, eterificacdo, alquilacéo e hidrolise. Surpreendentemente, mais de 1100 artigos e
800 patentes americanas sobre destilacdo reativa foram publicados durante os Gltimos 40
anos, cobrindo no total mais de 235 sistemas de reacdo (Luyben e Yu, 2008). A Figura 2.10
fornece uma visdo pratica destes sistemas classificados em varios tipos de reacdo (Luyben e
Yu, 2008).

Tipos de Reacdes

D aA ~ bB

aA+bB — cC
ODaA—bB+cC
OaA+bB - cC+dD
B Reacoes em 2 estagios

J Reacdes em 3 estagios

Figura 2.10: Tipos de reacdes usadas na destilacéo reativa. (Adaptado de Luyben e Yu,
2008).

Taylor & Krishna (2000) publicaram uma extensa revisdo bibliografica na qual séo
citados mais de 300 trabalhos. Estes autores abordaram aspectos termodinamicos, de
modelagem e de simulagéo de colunas de destilacéo reativa, bem como relativos ao projeto de

separadores reativos (analise de catalisadores, consideragdes préticas, etc.),

Com perspectivas na aplicagdo industrial, Stankiewicz (2003) enumera os seguintes

processos, como potenciais candidatos a tecnologia da destilacdo reativa:
(i) Decomposicao de éteres a olefinas de elevada pureza;

(i) Dimerizagéo;
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(iii) Alquilagdo de aromaticos e alifaticos (por exemplo, etilbenzeno proveniente de

etileno e benzeno, cumeno formado por propileno e benzeno);
(iv) Hidroisomerizacéo;
(v) Hidrdlise;
(vi) Desidratagdo de éteres de alcoois;
(vii) Desidrogenacdo oxidativa;
(viii) Carbonilacédo (por exemplo, n-butanol a partir de propileno e gases de sintese)

(ix) Reacbes quimicas C1 (por exemplo, formaldeido éter dimetilico gerado de

formaldeido e metanol).

A destilacdo reativa foi aplicada no passado a diferentes reacdes de eterificagéo,
esterificacdes e reacdes de hidrolise de ésteres. Principalmente, a sintese e hidrolise de acetato
de metila tém sido investigadas extensivamente, e agora serve como um sistema modelo para

processos de destilacdo reativa.

Para informagfes mais detalhadas sobre separagdes reativas, sugere-se a leitura de
varios livros e artigos de revisdo publicados recentemente cobrindo uma grande variedade de
temas como a sintese de processo, projeto conceitual, controle, otimizacdo, operacdo e
aplicacdes industriais (Stankiewicz, 2003; Schoenmakers e Bessling, 2003; Noeres et al,
2003;. Sundmacher e Kienle, 2003; Sundmacher et al, 2005;. Luyben e Yu, 2008; Harmsen,
2007, 2010).

A producdo de biodiesel com base em reacBes de esterificacdo ou transesterificacdo
podem ser realizadas na presenca de catalisadores liquidos ou solidos, em unidades
integradas, tais como: destilagdo reativa, absor¢do reativa ou extracdo reativa. A Tabela 2.2

fornece uma visao geral da literatura sobre separac@es reativas para biodiesel.
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Tabela 2.2: Separacéo reativa para a producgéo de biodiesel (visdo geral da literatura).

Processo Tipo de Reacéo Tipo de catalisador/ solvente Referéncias
Destilagdo  Transesterificacdo Homogénea (NaOH, KOH) He et al. (2005, 2006)
Reativa
Heterogénea (etéxido de sodio, Da Silva et al. (2010);
zirconia tungstanada, Suwannakarn et al. (2009);
heteropolyacid) Noshadi et al. (2011)
Esterificacdo Homogénea (H,SO,) Cossio-Vargas et al. (2011)
Heterogénea (resinas de troca Omota et al. (2003); Dimian et
ibnica, mistura de O&xidos de al. (2004, 2009); Kiss et al.
metal, ou zirconia sulfatada) (2006, 2008, 2012); Kiss (2011);
Gomez-Castro et al., (2010);
Hernandez et al. (2010); de Jong
et al. (2010); Nghi and Demirel
(2011);
Absorcéo Esterificagéo Heterogénea (mistura de 6xidos Kiss (2009); Bildea and Kiss
Reativa de metal, ou zircOnia sulfatada) (2011); Kiss and Bildea (2011)
Extracdo Transesterificagdo Homogénea (H,SO4, NaOH com  Su et al. (2007, 2009); Kaul et al.
Reativa ou sem lipase suportada) (2010); Lim et al. (2010); Shuit et

Solventes utilizados: metil ou
DMC, DEC, n-

hexano, ou sem

etil acetato,
solvente

(condigdes supercriticas)

al. (2010); Dussan et al., (2010);
Kasim and Harvey (2011); Gu et
al. (2011)

A destilacdo reativa foi

utilizada tanto para as reacdes de esterificacdo e

transesterificacdo catalisadas por catalisadores sélidos ou liquidos. No entanto, a absor¢édo

reativa foi usada apenas para a esterificacdo catalisada por acidos sélidos, enquanto que a

extracdo reativa foi apenas avaliada na transesterificacdo de Oleos de sementes com

catalisadores &cido / base homogéneos e solventes diversos.

A extracdo reativa, porém, ndo apresenta resultados otimistas. Tal processo gera

produtos que devem ser retirados no fundo da coluna sem ocorrer a devida separacdo dos

mesmos. Desta forma, o emprego da separacdo dos produtos ndo pode ser utilizada no sentido

de se deslocar o equilibrio da reagéo quimica.
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Os beneficios da utilizacdo da separacdo reativa podem ser expressos, entre outros,
pelo uso de energia. A Figura 2.11 mostra uma comparacao das exigéncias de energia para um
processo de duas etapas convencionais com base em pré-tratamento dos acidos graxos livres e
transesterificacdo de triglicerideos - utilizando-se catalisadores &cidos e basicos (Vlad et al,
2010). — em comparacdo a processos que utilizam a separacdo reativa, publicados
recentemente (Kiss et al, 2008;. Dimian et al, 2009;. Kiss, 2009; 2011; Kiss e Bildea, 2011).

2000
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'g 1800 - —
=]
§ 1600 -
= 1400 -
= 1200 -
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g 400~ 003 206.6
2 200 4 .
1}
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1 recuperacio  2'recuperagio Purificacio Purificacio
do metanol do metanol do Glicerol do FAME
191.2
. 200
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80
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= 80+
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S
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2 0 .
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o reativa  Reativa com reativa reativa  reativa com
integracao dupla integracio
energética energética

Figura 2.11: Consumo de energia comparativo entre o processo convencional (acima) e 0s

processos de separacéo reativa (abaixo).

Os nimeros muito expressivos, especialmente se levarmos em conta a necessidade da
dréstica reducdo do uso de energia na producdo de biodiesel (Janulis, 2004). A energia
especifica dos processos de separacdo reativa é significativamente menor do que a etapa de

purificacdo do FAME (éster metilico de &cidos graxos) sozinha no processo convencional.
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2.4.1 — Catalisadores heterogéneos

A producdo convencional de biodiesel ainda é dominada pelo uso de catalisadores
homogéneos (principalmente NaOH e KOH), levando a agravantes econdmicos e ambientais
devido aos problemas associados a sua utilizagdo. Nos ultimos anos, houve um enorme
interesse na utilizacdo de catalisadores solidos (heterogéneos) em vez da catalise
convencional homogénea para a producdo de biodiesel. Um catalisador solido pode ser usado
em um reator de leito fixo continuo com melhor desempenho em comparacdo com CSTR.
Além disso, os custos envolvidos em operacGes de separagdo do catalisador podem ser
consideravelmente reduzidos. Catalisadores soOlidos também sdo essenciais para o0
desenvolvimento de unidades que facam uso da separacdo reativa para a producdo de
biodiesel. Lotero et al. (2005, 2011) e Lee & Saka (2010) estudaram o uso de catalisadores
solidos na sintese de biodiesel, enquanto Refaat (2011) centrou-se sobre o0 uso de
catalisadores de 6xido solido de metal, tais como: 6xidos de metal alcalino-terrosos, 6xidos de
metais de transi¢do, misturas de 6xidos de metais e 6xidos metalicos suportados. No Brasil, a
pesquisa do uso do Oxido de nidbio, material com consideravel disponibilidade no pais,
mostra bons resultados, segundo Aranda et al. (2009). Claramente, estes catalisadores solidos
proporcionam novas oportunidades para a producdo de biodiesel por processos de separacéo

reativa, como a destilacdo reativa catalitica.

A transesterificacdo de triglicerideos poderia ser executada na presenca de alumino-
silicatos como realtado por Mittelbach et al. (1995) que comparou a atividade de camadas de
alumino-silicatos com &cido sulfarico. No entanto, a atividade dos catalisadores solidos foi
menor e dependente das condicBes de funcionamento. Impregnacdo com 4&cido sulfurico
aumentou o desempenho dos catalisadores, a conversdo de triglicerideos completa € viavel
apos 4 horas, a 220 °C e 52 bar. Ainda assim, a lixiviacdo comprometeu a reutilizacdo destes
catalisadores.

Kaita et al. (2002) utilizaram fosfato de aluminio com vérias proporcGes de metal
com o acido fosforico. Os autores afirmam boa atividade e seletividade, enguanto o
catalisador parece ser estavel. No entanto, altas temperaturas (200 °C) e um grande excesso de

metanol ainda eram necessarias.

A literatura sobre a utilizagdo de catalisador solido para a esterificacdo de &cidos
graxos € muito mais abundante. Resinas de troca i6nica, como Amberlyst e Nafion

mostraram-se eficazes (Chen et al, 1999, Heidekum et al, 1999), mas a dilatagdo foi o
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principal problema associado ao uso de resinas organicas, pois controla a acessibilidade dos
sitios acidos e, portanto, a reatividade. Além disso, a maioria das resinas de troca i6nica ndo
sdo termicamente estavel em altas temperaturas (Steinigeweg e Gmehling, 2003;. Kiss et al,

2006), fornecendo apenas taxas de reacdo limitada.

As zedlitas permitem adaptar as propriedades cataliticas, escolhendo a estrutura de
cristal apropriado, tamanho dos poros, razdo Si / Al e forga &cida (Kiss et al., 2006). No
entanto, a transferéncia de massa pode impor restricbes a taxa global do processo. Como
conseqiiéncia, somente as zeolitas de poros grandes provou ser bem sucedida (Corma et al,
1994). Acidos “heteropoly”, classe de acido composto de uma combinagdo particular de
hidrogénio e oxigénio com certos metais e ndo-metais, suportado em peneiras moleculares,
como a silica MCM41 foram eficazes para a esterificacdo em fase gasosa (Verhoef et al,
1999; Mbaraka et al, 2003) em condicBes de operacao relativamente suaves (110 ° C),
levando a conversdao de 95% de &lcool. Recentemente, zirconia sulfatada provou a sua
atividade por vérias reagdes catalisado por acidos (Yadav e Nair, 1999; Omota et al, 2003;.
Kiss et al, 2006, 2008).

2.4.2 — Modelagem de processos e simulacdo

A modelagem e simulacdo de um processo de producdo de biodiesel requer um
namero minimo de propriedades (temperatura normal de ebulicdo, pressdo e temperatura
criticas, fatores acéntricos, a densidade de liquidos ou volume molar liquido, a capacidade
calorifica do gés ideal, capacidade de calor liquido, calor de vaporizacao e presséo de vapor)
para todas as espécies quimicas: o 6leo a ser alimentado (tipicamente uma mistura de
triglicerideos e acidos graxos), metanol ou etanol como reagentes da transesterificacdo ou
esterificacdo, dos produtos de reacfes intermediarias (diglicerideos e monoglicerideos), 0s
subprodutos (glicerol e &gua) e o produto biodiesel principal (uma mistura de ésteres de

acidos graxos).

Acidos graxos, metanol, etanol, glicerol e agua sdo espécies quimicas comuns,
portanto, suas propriedades sdo acessiveis em bases de dados. Além disso, as propriedades
térmicas e fisicas de ésteres de acidos graxos estdo disponiveis no NIST TDE
(http:/itre.nist.gov/tde.html). Dependendo da composicdo de qualquer matéria-prima o 6leo /
gordura utilizados no processo de produgéo de biodiesel, hd uma mistura associada de ésteres

de &cidos graxos no produto biodiesel (Kiss, 2010). Portanto, uma das dificuldades na
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modelagem estdo associadas a representar a composi¢do da mistura e o seu efeito no célculo

das propriedades fisicas.

Nos estudos de caso apresentados a seguir, zirconia sulfatada foi considerada como
catalisador acido solido (Kiss et al, 2008;. Dimian et al, 2009). A reacdo de esterificacdo ¢

uma reagdo de segunda ordem reversivel, com a taxa de reacdo dada por:

r =W (K,CyiacCicoot =~ K 1CesterCagua) (2.1)

ester ~agua.

Onde k; e kj sdo as constantes cinéticas para a reacdo direta (esterificagdo) e inversa
(hidrélise), W é a quantidade de catalisador, e C; sdo as concentracfes molares dos
componentes. Como a agua € continuamente removido do sistema, a reacdo de hidrdlise
inversa € extremamente lenta, portanto, o segundo termo da taxa de reacdo pode ser

negligenciado.

Zong et al. (2010) consideraram o 6leo reagente como uma mistura de triglicerideos.
A mistura de triglicérides é composta de uma fracdo de glicerol e trés fragmentos de acidos
graxos. Dados experimentais foram utilizados para correlacionar a contribuicdo de cada
fragmento no calor de vaporizacdo. Em principio, o procedimento poderia ser aplicado a
outras propriedades de interesse para 0 projeto de processos. No entanto, uma abordagem

detalhada parece bastante dificil e ndo é realmente necessario na pratica.

Siang et al. (2010) consideraram o 6leo como uma mistura de triglicerideos simples
para estimar as propriedades criticas necessarias para calculos termodinamicos, enquanto a
quantidade de triglicerideos na mistura foi baseada na composicao de acidos graxos. Espinosa
et al. (2002) e Ndiaye et al. (2006) construiram um pseudotriglicerideo em que a relacéo entre
CH; e duplas ligacdes € semelhante a composicdo de acidos graxos no 6leo. As propriedades
termodindmicas desta molécula hipotética foram encontrados por métodos de contribuicao de
grupo. Em outra abordagem utilizada por Morad et al. (2000), as propriedades
termodinamicas foram encontradas com base na composicdo de acidos graxos, mas o 0Oleo é

considerado como um pseudotriglicerideo.

Na literatura de engenharia quimica, existem muitos métodos que podem prever as
propriedades das espécies quimicas com base na estrutura dada da molécula (Poling et al,
2004). Estes métodos podem, em principio, ser aplicados para calcular as propriedades do
6leo, embora nem todos os métodos sejam os mais adequados, devido a estrutura complexa
dos triglicérides. O comportamento de fase do 6leo, dos &cidos graxos e outros componentes €

importante quando se deseja projetar ou simular processos de separacdo reativa. No entanto,
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devido a falta de dados experimentais, 0 comportamento de fase é previsto por varios métodos
de estimacédo (Kuramochi et al., 2009).

Os métodos recomendados incluem os modelos de energia livre de Gibbs UNIFAC e
UNIFAC-Dortmund para o equilibrio liquido-vapor, bem como UNIFAC-LLE para a
modelagem do equilibrio liquido-liquido. Por exemplo, Dimian et al. (2004, 2009) e Kiss et
al. (2006, 2008) utilizaram o software comercial AspenPlus® para a concepcéo de diferentes
processos de separacdo reativa para a producdo de biodiesel. As propriedades fisicas
necessarias para a simulacdo e os parametros de interacdo binaria para o metanol, 4gua, acido
graxo e éster utilizadas nas simula¢@es foram retiradas do banco de dados do software Aspen
Plus (AspenTech, 2010). Notavelmente, as propriedades fisicas dos &cidos graxos e ésteres
metilicos sdo bastante semelhantes. Pressdo de vapor é talvez uma das propriedades mais

importantes com um efeito critico na modelagem de separacgdes reativas.

Um exemplo tipico das vantagens do processo da destilacdo reativa é apresentado no
trabalho de Steinigeweg & Gmehling (2003) visando a producdo de ésteres para a quimica
fina. Estes autores propuseram um processo em escala piloto para a reacdo de esterificacdo do
acido decanoico com metanol com catalise heterogénea em uma coluna de destilacédo reativa.
Como catalisador, empregaram resinas de troca idnica fortemente acidas (Amberlyst 15) ao
longo do setor reativo da coluna, o qual ndo pode exceder a temperatura de 120 °C. Além dos
estudos experimentais, 0s autores executaram simulacdes computacionais pelo uso de
software comercial (Aspen Plus®) para avaliar a importancia de fatores operacionais e de
projeto (razdo de alimentacdo molar acido graxo / alcool, razdo de refluxo no condensador,
pressdo, tamanho do setor reativo). O processo proposto mostrou-se promissor para a
producdo de ésteres de acidos graxos empregando o processo da destilacdo reativa obtendo

altas conversoes.

Chin et al. (2006) propuseram um modelo que considerava equilibrio quimico em
cada estagio da coluna para a simulagdo computacional da reacdo de producdo de biodiesel
por esterificacdo de &cido palmitico com isopropanol em colunas de destilacdo reativa,

obtendo conversdes de 96% foram atingidas pelas simulagdes da metodologia proposta.

Kiss et al. (2006), investigaram experimentalmente a utilizacdo de catalise
heterogénea de 0xidos metalicos como catalisadores no processo de esterificagdo em colunas
de destilacdo reativa. Os autores verificaram uma boa aplicabilidade para tal catalisador na

reacdo de esterificacdo de producdo de ésteres de biodiesel, tendo sido a temperatura méxima
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possivel de operacdo igual a 160°C, superior aos 120°C da resina &cida utilizada por
Gmehling & Steinigeweg (2003).

Dimian et al. (2009) avaliaram o processo de producédo de biodiesel por destilacdo
reativa, sugeriram que para se atingir a conversao completa em uma coluna de destilacdo
reativa € necessario que se remova 0 maximo possivel de 4gua ao longo do setor reativo. Para
tal, propuseram simulaces computacionais, utilizando software comercial (Aspen Plus®), um
processo de esterificacdo altamente integrado. Neste processo, 0 acido laurico reage com
metanol e o 2 — etilhexanol, com o mesmo catalisador utilizado por Kiss et al. (2006)
(Zirconia Sulfatada). Através do fluxograma proposto, Figura 2.12, a pureza dos produtos
alcancou niveis superiores a 99%, enquanto o reaproveitamento de reagentes foi otimizado ao
longo da coluna. Neste trabalho, os autores sugeriram ainda a utilizacdo da absorcéo reativa,
nome dado ao processo em que o refervedor € eliminado da coluna de destilacdo reativa

diminuindo consideravelmente os custos fixos e de operacdo do processo.

> @

Recuperagdo
Acido Graxo

Condensado

Alimentagio

Acido Graxo —&— Acido |
Graxo

Alimentagdo

< | Alcool

Recuperagao
Alcool

Alcool 9

2

Biodiesel

Figura 2.12: Representacao esquematica do processo integrado de producéo
biodiesel (adaptado de Dimian et al. 2009) .

Kiss (2010) apresentou um processo de producdo de biodiesel a partir de qualquer
tipo de matéria graxa em duas etapas distintas. Uma etapa com a esterificacdo dos acidos
graxos livres presentes na matéria graxa (majoritariamente composta por triglicerideos) é
seguida pelo método convencional de producdo de biodiesel por transesterificacdo

descontinua. O fluxograma proposto é apresentado na Figura 2.13.
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Figura 2.13: Fluxograma do processo de producao de biodiesel pela sequéncia

Esterificacéo - Transesterificacdo (adaptado de Kiss, 2010).

Gomez-Castro et al. (2010) simularam o processo de producdo de biodiesel pelo
software comercial (Aspen Plus®). Um processo de hidroesterificacio em duas etapas
distintas foi proposto. Na primeira etapa ocorre a reacao de hidrélise em batelada entre o 6leo
(trioleina) com &gua enquanto que na segunda etapa ocorre a reacdo de esterificacdo entre 0s
acidos graxos (acido oleico) e metanol supercritico em uma coluna de destilacdo reativa
Petlyuk, também conhecida como a coluna totalmente aclopada termicamente, que usa as
interconexdes liquido-vapor para conseguir a transferéncia de calor pelo contato direto das
correntes. Este trabalho foi uma continuagdo ao trabalho feito por Barroso-Munoz et al.
(2007), sendo que ambas simulacBes concluiram que tal procedimento pode oferecer reducdo

no custo de utilidades pela integracdo energética do processo.

Simasatitkul et al. (2011) propuseram o uso de uma coluna de destilacdo reativa para
a producdo de biodiesel por transesterificacdo de Oleo de soja e metanol, catalisada por
hidréxido de sédio. Os resultados das simulagcdes mostraram que uma configuracdo adequada
da coluna consiste em apenas trés estagios reativos. Oleo de soja e metanol deve ser
alimentado na coluna no primeiro estagio. As condicdes de funcionamento ideais foram na
propor¢do molar de alimentacdo de metanol e de 6leo de 4,5: 1, razdo de refluxo no
condensador de 3, e 1,6 x 107 kJ / h de carga térmica no refervedor. O efeito dos parametros
mais importantes de operacdo e de projeto sobre o desempenho da coluna também foi
apresentado. No entanto, os produtos saem no fundo da coluna e o alcool em exesso no topo.
Tal operagdo nédo viabiliza o uso de uma coluna de destilacdo reativa pois ndo desloca o

equilibrio da reacdo quimica pela evaporacdo de um dos produtos.

Kiss et al. (2006, 2008) e Kiss (2011) relataram o uso de catalisadores acidos solidos

(por exemplo, zirconia sulfatada) aplicada em um processo de esterificagdo com base na
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destilacdo reativa catalitica. As simulacGes de tal processo integrado foram feitas com o
software comercial AspenPlus e segundo os autores foi capaz de deslocar o equilibrio quimico
para no sentido da conversdo completa e preservou a atividade de catalisador sélido
removendo continuamente os produtos, levando a um menor investimento e custos
operacionais (Kiss et al, 2006, 2008;. Kiss, 2010, 2011)

Simulagbes de um processo que usa a coluna de destilacdo reativa bastante
semelhante foi proposto por Kiss (2010) para a producdo de biodiesel a partir de bioetanol
hidratado. Considera-se a integracdo de plantas de bioetanol e biodiesel, fazendo-se o uso de
etanol anidro no processo de producdo de biodiesel. No entanto, a producdo de bioetanol
anidro demanda muita energia, especialmente devido a destilacdo azeotrOpica necessarios
para a producdo de etanol puro. O uso de etanol hidratado na producdo de biodiesel é
preferivel, mas invidvel em processos convencionais devido as limitacdes de equilibrio e

questdes econdmicas causadas pelas etapas adicionais de processos.

2.5 — A Esterificagao

A reacdo de esterificacdo consiste na obtencdo de ésteres a partir da reacdo entre um
acido graxo e um alcool de cadeia curta (metanol ou etanol), com formacdo de agua como
subproduto (Figura 2.14). A reagdo de esterificacdo pode ser catalisada por catalisadores
acidos de Bresnted ou de Lewis, por catalisadores basicos de Lewis, além de enzimas
(Cardoso, 2008; Ledo, 2009).
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Figura 2.14: Mecanismo bésico da reacdo de esterificacdo (ex: Producdo de Metil Laurato).
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Como comentado anteriormente, outra rota de emprego da esterificacdo reside num
processo combinado de hidrdlise inicial dos triglicerideos para a producao de acidos graxos e
posterior emprego do processo de esterificacdo para producdo do biodiesel (Aranda e
Antunes, 2004).

Gongalves (2007) estudou a esterificagdo de acidos graxos com metanol sobre oxido
de niébio em p6 (HY-340) como catalisador. Por meio de um reator descontinuo sob
diferentes condigcdes operacionais, conversdes em metil ésteres acima de 84% foram
alcancadas. Foram encontradas maiores reatividade para os &cidos graxos linoléico, oléico e

laurico.

Ledo (2009) fez um estudo da esterificacdo de acidos graxos saturados utilizando
como catalisador 6xido de niébio em pé em um reator autoclave batelada. A linha de
tendéncia para a reatividade de &cidos graxos foi determinada na seguinte ordem decrescente
de reatividade: palmitico > laurico> esteérico. Os valores de conversdes a ésteres ficaram na

faixa entre 73 e 84 %, com a utilizacdo de etanol anidro e temperatura de 200°C.

A Escola da Quimica / UFRJ juntamente com a empresa Agropalma patentearam a
producdo de biodiesel por esterificacdo de residuos do processo de refino do 6leo de palma
(Aranda & Antunes, 2004 e 2005), com baixo custo de producdo. O catalisador utilizado neste
processo € o oxido de nidbio. Esses acidos graxos séo esterificados com metanol e etanol e

depois destilados a vacuo, gerando assim produto de elevada pureza.

Gomes (2009) estudou a reacdo de esterificacdo de &cidos graxos proveniente da
hidrélise de 6leo residual da industria pesqueira para producdo do mesmo combustivel pela
catalise heterogénea. Lima (2007) baseou sua dissertacdo no estudo do processo de
hidroesterificacdo dos 6leos de mamona e soja para a producdo de biodiesel. Consideraveis
valores de conversdo de acidos graxos livres, provenientes das reacdes de hidrolise dos 6leos
de mamona (82,3%) e de soja (84,3%), foram obtidos. Neste sentido, foi utilizada uma razéo
molar &gua / 6leo igual a 5. Os ensaios experimentais foram conduzidos a 300°C com 20% do
mesmo catalisador empregado por Gongalves (2007). Nestes estudos o catalizados utilizado

foi o 6xido de niébio.
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2.6 — A Hidroesterificacdo

O processo de hidroesterificacdo (hidrolise seguida de esterificacdo) se insere neste
contexto como uma alternativa ao processo convencional de producgéo de biodiesel.

A hidrolise acida favorece a completa transformacéo dos triacilglicerideos, presentes
em Oleos de baixa acidez em acidos graxos livres, que podem ser esterificados para forma
ésteres (biodiesel), pelo processo de esterificagdo. Pode também ser realizada a partir de
qualquer matéria-prima (0leos de plantas oleaginosas, residuos gordurosos industriais, 60leos
de frituras e até “soapstocks™), independente do teor de acidos graxos livres e da umidade
encontrados.

No Brasil existem pelo menos trés fabricas que desenvolvem esse processo. Estas
fabricas obtém cerca de 99% de conversdo. A hidrolise aumenta a acidez da matéria-prima
descartando a necessidade da remoc¢do de &cidos graxos realizada no refino. Além disso, se
este processo for realizado com gordura animal sera formado glicerol de gordura animal
(classe de alimento). O que é impossivel de se obter no processo de transesterificacdo, na qual
o glicerol é gerado na presenca significativa de sais e de metanol.

Ap0s a hidrélise o processo de esterificacdo pode ser realizado com os &cidos graxos
formados. O glicerol ndo sofre qualquer alteracdo por parte de interagdes com o metanol ou
com o biodiesel, uma vez que é removido ao final do processo de hidrolise. A esterificacdo
gera entdo o biodiesel e como subproduto a agua, que pode ser reutilizada no processo de

hidrélise, fechando o ciclo (Figuras 2.15 e 2.16).
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Figura 2.15: Fluxograma industrial da hidoesterificacdo (USDA, 2010).
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Figura 2.16: Area total para uma planta de producéo de biodiesel (USDA, 2010).
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Uma planta de grande porte para a producdo de biodiesel atraves da
transesterificacdo apresenta custos em torno de US$ 70/ton (capacidade elétrica, vapor,
produtos quimicos e trabalho) de biodiesel (Dedini/Ballestra, 2010, Crown Iron, 2010). No
processo de hidroesterificacdo (hidrolise seguida de esterificacdo) na auséncia de
catalisadores homogéneos e acidos inorgénicos de lavagem, os custos de operagdo ficam em
torno de US$ 35/ton. Considerando uma planta de biodiesel de 100.000 toneladas/ano este
processo alternativo ficaria em torno de US$ 3.5 milhdes/ano.

Atualmente o mercado conta com uma elevada gama de matérias-primas (sebo
bovino, gordura de galinha, gordura de porco, 6leo de palma cru, éleo cru de pinhdo-manso
etc.), que podem ser usados e transformados em padrdes internacionais do biodiesel em
rendimentos bastante elevados (98%). O processo de transesterificacdo ndo pode ser
eficientemente aplicado a materiais crus. Aproximadamente 80% dos custos de gastos de
fabricacdo do biodiesel é atribuido aos custos com matérias-primas, especialmente
relacionados a aquisi¢do de dleo vegetal.

Estudos de hidrolise de Oleos como pré-etapa na producdo de biodiesel sdo
dificilmente encontrados na literatura. Minami et al. (2006) realizaram estudos de hidrdlise de
6leos e gorduras ricos em triacilglicerideos, através da utilizacdo de agua supercritica. Neste
processo puderam observar a existéncia de trés etapas reacionais. Na primeira o
triacilglicerideo é transformado em diacilglicerideo, na segunda etapa este é transformado em
monoacilglicerideo, que enfim, na terceira etapa este € hidrolisado para dar origem ao &cido
graxo, gerando como subproduto o glicerol.

Estes autores observaram que em agua supercritica a reacdo de hidrolise e a reacéo
reversa ocorrem sem adicdo de catalisadores. A Figura 2.17 mostra as conversdes de acidos
graxos encontrados a partir do 6leo de canola hidrolisado em agua supercritica sob varias
condi¢cdes. Embora uma maior temperatura proporcione uma maior taxa de reacdo de
formacdo, a reacdo de hidrélise sempre encontra um equilibrio em torno de 90% (m/m) de
conversdo de acido graxo num razdo volumétrica de agua/éleo igual a 1. Este resultado
incompleto pode estar relacionado a reversibilidade da reacdo. Quando os triacilglicerideos de
canola foram submetidos a hidrolise supercritica durante 60 minutos, a 270°C e 20 MPa foi
obtida uma conversdo de 90%. Neste trabalho também foram constatadas as influéncias da
temperatura e do tempo reacional. Em temperaturas relativamente baixas (250-270°C) a
conversdo foi muito lenta. Entretanto, a taxa de formacao de acidos graxos aumentou com o

tempo de reacdo, até que no final da mesma foi possivel observar a formagédo de um plateau
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na curva de conversdo (Figura 2.17), caracteristica essa observada em todas as reagdes
(Encarnacgdo, 2008).
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Figura 2.17: Hidrolise do 6leo de canola em agua supercritica a 20 MPa ( &gua/6leo 1 v/v).

O autor sugere que este fendmeno ocorre porque os acidos graxos formados durante
0 processo de hidrolise podem estar atuando como catalisadores acidos da reagéo.

Segundo Dario (2006), a eficiéncia na reacdo de hidrolise pode atingir 98 a 99% de
conversdo, em condi¢cdes de processamento otimizadas. As aguas glicerinosas (termo usado
para o subproduto formado na hidrolise, uma vez que este se encontra na presenca da agua
ndo reagida) contendo 5 — 10% de glicerol sdo separadas dos &cidos graxos e submetidas a
processamento de purificacdo e concentragdo, para produzir glicerina com 85% de glicerol e
destilacdo para produzir glicerinas destiladas com 99% ou mais de glicerol.

Cerca de 75% do glicerol utilizado na Europa vém desse processo, 0 resto é
produzido sinteticamente a partir de 1-cloro-3-propeno. O glicerol é também usado como
anticongelante e agente umectante na industria de cosméticos, tabaco e na obtencdo de resinas
alquidicas (usado na preparacdo de tintas), pode ser transformado em poliol pelo processo de
polimerizagdo, pode ser utilizado também na pulverizagdo de plantas como polimero

adjuvante (polimero retentor de agua).

Ledo (2007) estudou a producdo de biodiesel a partir da hidroesterificacdo dos 6leos
de mamona e soja. Foi utilizado como catalisador o 6xido de niobio em p6 da CBMM (HY -
340). As reacOes foram conduzidas em um reator autoclave (batelada). Nas reacOes de

hidrolise foram observados os efeitos da razdo molar dgua/éleo (5, 10 e 20), da temperatura
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(250, 275 e 300°C) e da concentracdo de catalisador (0, 10 e 20%) sobre a converséo e a taxa
inicial da reacdo. Nas reagdes de esterificacdo foram observados os efeitos da razdo molar
metanol/acido graxo (1,2; 2,1 e 3), da temperatura (150, 175 e 200°C) e da concentracdo de
catalisador (0, 10 e 20%) sobre a conversao e a taxa inicial da reacdo. Foram determinadas
condicBes 6timas em termos de conversdo (%) para as reacdes de hidrélise, para o 6leo de
mamona (82,30%) e de soja (84,32%), foram observadas na razdo molar agua/6leo 5,
conduzida a 300°C com 20% de catalisador e para as reacdes de esterificacdo dos acidos
graxos de mamona (87,24%) e soja (92,24%), foram observadas a razdo molar metanol/acido
graxo 3, conduzida a 200°C com 20% de catalisador. O processo de hidroesterificagdo
apresentado gera uma alternativa promissora ao processo de producdo de biodiesel
convencional (transesterificacdo) uma vez que favorece a utilizacdo de matérias-primas de
qualquer teor de acidez e umidade, pode ser realizado com catalisador acido, que favorece

elevadas conversdes em um pequeno intervalo de tempo (30 minutos).

Encarnacdo (2008) deu sequéncia ao trabalho de Ledo (2007), enfocando neste
estudo a parte econdbmica da geracdo de biodiesel pelos processos de transesterificacdo e
hidroesterificacdo com uma avaliagdo comparativa. Em sua analise financeira, trés diferentes
plantas de 100 mil toneladas por ano foram estudadas. Na primeira comparagdo, foram
utilizadas como matéria prima 50% de 6leo vegetal e 50% de gordura animal para a
convencional transesterificacdo e para a hidroesterificacdo (processo integrado de hidrolise e
esterificacdo). O terceiro caso foi a planta de hidroesterificacdo operando com 45% de Gleo
vegetal, 30% de gordura animal, 20% de &cidos graxos e 5% de 6leo de fritura usado. Na
avaliacdo geral, aproximadamente 85% da renda liquida de biodiesel esta associada aos custos
operacionais. A autora verificou o seguinte: (a) VPL de R$ 23 milhdes, ou 8,2 vezes o valor
gerado pala planta de transesterificacdo; (b) TIR de 32%, contra 21,5% da transesterificacéo,
(c) Margem de lucro é 67% superior a margem da transesterificacdo e (d) EBITDA 35%
superior a da transesterificacdo. A andlise de sensibilidade demonstrou que o preco de venda
do biodiesel e o custo da matéria prima sdo 0s parametros mais criticos para a viabilidade do
negaocio.

Assim sendo, o processo de producdo de biodiesel por hidroesterificacdo é viavel
tanto na parte técnica quanto econbmica e surge como um método muito promissor para
producdo deste biocombustivel em substituicio ao método convencional por

transesterificagéo.
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Por outro lado, este processo poderia ser ainda mais favoravel economicamente se
pudesse ser executado em apenas duas etapas integradas, mas distintas, constituidas pela
hidrolise seguida pela esterificacdo, a qual ocorre em uma coluna de destilacdo reativa onde

reacao quimica e a separacdo dos produtos ocorressem em um mesmo equipamento.

2.7. Comentarios.

Observando-se a revisdo apresentada, nota-se a caréncia de estudos sobre a
possibilidade de producdo de biodiesel pela combinacdo das reacBes de hidrolise e

esterificagdo.

Neste sentido, sabe-se que o0s processos de hidrélise de matérias graxas ja sdo bem
estabelecidos, existindo assim, atualmente, processos em escala industrial. Por outro lado, a
etapa de esterificacdo de &cidos graxos apresenta ainda uma série de desafios técnicos no que
diz respeito ao modo de operacédo desta etapa (batelada ou continuo).

Neste ponto, abre-se espaco para a utilizacdo de colunas de destilacdo reativa, dadas
as suas vantagens ja discutidas anteriormente, em um processo em que a realizacdo de ambas
as etapas de hidrolise e esterificacdo, em uma ou mesmo duas colunas de destilagdo reativa
sequenciais fossem possiveis. No entanto, a ndo convergéncia computacional ao longo deste
estudo mostraram a inviabilidade técnica da utilizacdo da coluna de destilacéo reativa para a
primeira etapa (reacdo de hidrolise). Adicionalmente ndo foram encontrados na literatura

trabalhos para tal reacdo em colunas de destilacao reativa.

Dessa forma, o presente trabalho tem como principal objetivo contribuir com este
tema, apresentando simulacdes computacionais inéditas para as etapas de um processo de
producdo de biodiesel por hidroesterificacdo. Para a etapa de hidrolise optou-se por uma
tecnologia convencional, uma vez que 0s processos de hidrolise de matéria graxa ja sdo
estabelecidos, sendo portanto conduzida em um reator tubular de leito empacotado. Para a
reacdo de esterificacdo se fard uso da tecnologia da coluna de destilacdo reativa, parte central

deste trabalho.

Tanto na simulacdo da etapa de hidrolise como na etapa de esterificacdo, seréo

utilizados dados cinéticos obtidos para o catalisador de 6xido de niobio.
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3—-METODOLOGIA

Neste capitulo € apresentada a formulacdo matematica utilizada neste trabalho
separada por etapas. Inicialmente, mostra-se 0 modelo usado nas simulacdes da etapa de
hidrdlise, a qual considera o uso de um reator tubular. Posteriormente, detalha-se a
modelagem matematica empregada para simular a etapa de esterificacdo, a qual € conduzida
em uma coluna de destilacdo reativa, parte central desta tese. Ambos os modelos consideram

operacao em estado estacionario.

Por fim, também é apresentada a formulagéo termodinamica utilizada, assim como os

modelos de energia livre de Gibbs de excesso empregados nas simulacdes.

3.1 — Etapa de Hidrodlise: Reator Tubular

Um reator tubular é assim chamado pois as rea¢Ges quimicas ocorrem ao longo do
comprimento do reator que tem a forma cilindrica. O modelo concebido para este reator
assume que um elemento de fluido ao adentrar o interior do mesmo move-se como um pistéo,
isto é, ndo existe gradientes de velocidade na direcdo radial. Por isso o termo fluxo
empistonado, ou “plug flow reactor” (PFR) do inglés, sdo frequentemente empregados para
descrever o0 modelo idealizado. Reatores tubulares que apresentam massa de catalisador em
seu interior s&o comumente chamados de reatores leito fixo, fluidizado de leito empacotado, ,
ou ainda do inglés “Packed Bed Reactor” (PBR).

Uma vantagem do reator tubular € a conveniéncia para uso em altas pressdes e
temperaturas, e o fato desta configuracdo permitir boas transferéncias de energia. Reatores
tubulares podem ser modelados com diferentes configuracGes térmicas, podendo apresentar
troca térmica, serem adiabaticos ou mesmo isotérmicos. Neste trabalho, considerou-se que o

reator operasse de forma isotérmica.

O reator tubular é usualmente empregado para reagdes em fase liquida quando tempos

espaciais relativamente curtos sdo necessarios para se obter a conversao desejada (Hill ,1977).

Neste trabalho, a escolha do reator tubular para a etapa da hidrdlise fundamentou-se
nas assertivas anteriores, uma vez que tal reacdo é conduzida a elevada pressao e temperatura,

condi¢Bes que podem desencadear o processo de degradacdo térmica se 0s componentes
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forem expostos por longo periodo de tempo no interior do reator. Considera-se 0 uso de um

reator no qual ocorram reagdes heterogéneas, ou seja, um reator tubular PBR.

No escoamento empistonado, os elementos de fluidos se movem com uma velocidade
uniforme ao longo de linhas paralelas de fluxo. Este fluxo é considerado plenamente
ordenado, sendo o Gnico mecanismo de transporte avaliado no modelo de um reator tubular

idealizado.

A partir destas consideracdes e levando em conta estas condi¢cGes uniformes em uma
secdo transversal, a equacdo de projeto de um reator tubular torna-se muito simples. Um
balanco de massa no elemento diferencial de massa de catalisador dW para um reagente A,
envolvido em uma Unica reacdo ao longo da massa total de catalisador, W, no reator tubular,

pode ser descrito como na Figura 3.1.

A J

W

Figura 3.1: Esquema de um elemento de massa diferencial dW em um reator tubular.

A partir da Figura 3.1, um balango de massa para o componente A pode ser avaliado
pela seguinte equacéo:

F, —(F, +dF,) =r,"dW (3.1)

Sendo Fa a vazdo molar do composto A que entra no elemento de massa de catalisador
diferencial dW. O consumo/geracdo do reagente A no elemento diferencial é dado por dFa

enquanto que ra’ é a equacdo da extensdo da reacdo em termos da massa de catalisador.
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Definindo em termos da conversédo do componente A, Xa, tem-se:
Fa =Fa(1-X,) (3.2)

Onde Fap é a vazdo molar de A na entrada do reator tubular. Substituindo a equacao (3.2) na
(3.1), obtém-se o balan¢o material em funcdo da conversdo do componente A.

AXa __p (3.3)
d(vvj
FAO
Que na forma integral resulta na equacao de projeto de um reator tubular.
Xa
W _ | X (3.4)
FAO 0 rAI

Neste estudo, avalia-se que a taxa de reagdo quimica seja modelada por um modelo
pseudohomogéneo em funcdo das concentragcdes dos reagentes. A equacdo 3.5 mostra tal
modelo, que considera reacdo quimica entre dois reagentes com a formacéo de dois produtos

(@A + bB < cC + dD) com base na massa de catalisador.
ra'= kchCB - k—1CCCD (3.5)

Ca e Cp séo as concentragcdes molares dos reagentes A e B, respectivamente, enquanto Cc e
Cp sdo as concentracdes dos produtos C e D. Sendo as constantes de reacdo direta e inversa,

ki e k.1 respectivamente, dadas pela equacdo de Ahrrenius.

K = kOieXp(_Rl%Fi j (3.6)

Onde T é a temperatura no interior do reator tubular e R a constante universal dos gases. O
parametro Kg; é o fator pré-exponencial e E;; € a energia de ativacdo da reacdo i. Neste estudo,
considera-se as reacdes direta e inversa. Estas constantes sdo obtidas a partir de dados

experimentais da cinética da reagéo.

A principal diferenga entre os calculos de projeto de reatores envolvendo reagdes
homogéneas e reacdes heterogéneas fluido-solido é que para estas ultimas, a velocidade de
reacdo € baseada na massa de catalisador solido, W, em vez do volume do reator, V. Para um
sistema heterogéneo fluido-sdlido, a velocidade de reacdo de uma substancia A é definida

como:
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r,'=mol A reagidos/min -g catalisador (3.7

A massa de solido € usada porque a quantidade de catalisador é o que é importante
para a velocidade da reacdo. O volume do reator que contém o catalisador é de importancia
secundaria (Fogler, 2002).

Dado as equacdes anteriores, surge a necessidade de expressar a concentracdo de cada
componente em termos da conversdo do componente A. As equacdes (3.6) — (3.9) mostram as

concentracdes de cada componente representada em funcéo da converséo do reagente A.

Ca =5—*;=Fv—f(1—><A) (3.8)
C, =5—i=f(eb—ngj (3.9)
C. =\F/—<;= 3; (ec—ngj (3.10)
C, =5—Z=i—?(ed —ngj 3.11)

Onde Fao é a vazdo molar de alimentacdo do reagente A e vp é a vazdo volumétrica de

alimentacdo no reator tubular e a constante 6. é dada por,

(3.12)

Substituindo as equacgdes (3.8) — (3.11), (3.5) e (3.6) na equacdo 3.4, reduz-se a
equacao de projeto a uma equacdo diferencial que relaciona a conversdo do componente A em

funcdo da massa W do catalisador distribuido ao longo do reator tubular.

2 X

Vo_ I dX,
F _Ea b _Ea- c d
R e O Y e ) By o

A equacédo 3.13 pode ser integrada numericamente ao longo da massa de catalisador

W =

(3.13)

do reator tubular, resultando em perfis de composicdo dos componentes ao longo do
equipamento especificando-se a massa de catalisador e a vazdo de alimentacdo do reator,
conhecidas as constantes cinéticas em funcao da temperatura. Nesta parte do trabalho, optou-

se pelo uso do programa ASPEN PLUS® para as simulacGes da etapa de hidrdlise.
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3.2 — Etapa de Esterificacdo: Coluna de Destilacdo Reativa

3.2.1 — Hipoteses

Na modelagem de colunas de destilagéo reativa, diferentes graus de particularizagdes
podem ser aplicados, desde modelos que levam em conta as taxas de transferéncia de massa e

de reacdo nos pratos a modelos que admitem equilibrio quimico e de fases em cada estagio.

Neste trabalho, a modelagem desenvolvida parte da consideracdo de que ndo ha
equilibrio quimico nos estagios, mas sim a ocorréncia de estado estacionario. Neste caso, as

taxas das reacGes sdo consideradas explicitamente no modelo de cada estagio.

Em termos de eficiéncia nos estagios, optou-se, por simplicidade, considerar a

eficiéncia de Murphree de separacéo igual a 100%.

Em relacdo ao tipo de alimentacdo, a formulacdo empregada admite apenas correntes
monofasicas. Desta forma, foram realizados calculos prévios do tipo “flash”, empregando o
mesmo modelo termodindmico, para assegurar que as alimentacdes fornecidas em cada

simulacdo eram formadas apenas por uma Unica fase.

As seguintes consideracOes, baseadas nas formulacbes de Chen et al. (2000) e
Alfradique & Castier (2005), também foram levadas em conta para a simulagdo das colunas

de destilacéo reativa:

1) Nos balancos de energia, o calor de reacdo € considerado desprezivel

quando comparado ao valor do calor de vaporizagéo.

2) Em cada estagio o volume de retencdo da fase vapor é desprezado,

enguanto que o da fase liquida é base dos célculos.

3) A reacdo quimica ocorre apenas nesta fase liquida e é controlada pela
cinética quimica, sendo considerado cada estagio reativo como um

reator continuo de mistura perfeita (CSTR).

4 A reacdo que ocorre no seio de cada um destes estagios é considerada
como sendo pseudo-homogéneo, ndo levando em conta a influéncia da

adsorgdo como etapa limitante na cinética da reagdo quimica.

(5) As correntes de liquido e vapor que deixam o0s estagios estdo em

equilibrio de fases.
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(6) Considera-se que a fase vapor tem comportamento de gas ideal.

(7) A fase liquida é considerada como solucdo ndo ideal e o seu
comportamento é descrito por modelos de energia livre de Gibbs de

€XCesSSO.

(8) Excetuando o refervedor e o condensador, os estagios interiores da
coluna sdo adiabaticos.

3.2.2 — Modelagem matematica

O esquema de prato genérico adotado neste trabalho é apresentado na Figura 3.2 a

sequir:

Figura 3.2: Configuracdo geral de cada estagio j na coluna de destilacéo reativa.

O balango de massa do componente i no estagio j, escrito na forma de funcéo residuo f é

dada pela seguinte equacao:

1 =R, +n{; +(Z,+)n;, = ({5, +ni; 4 +F; +k2vi,k»;kyj) =0 (3.14)
=1

~ - - s = - | s
Sendo (z, +1)n{; a vazdo molar do composto i no vapor que sai do estagio j, da qual Z;n;; é
uma retirada lateral de vapor e ni'yj € a vazdo que chega ao estagio seguinte. (R; +1)ni'fj éa
vazdo molar do composto i que sai do estagio j como liquido, da qual Rjni'fjé uma retirada

lateral de liquido e ni'fjé a vazdo que chega ao estagio subseqlente. Nesta equagéo, v;, € 0
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coeficiente estequiométrico do componente i na reagdo k, £, ; € a taxa de reacdo da reacao k

no estagio j, e nr representa o numero de reagdes quimicas independentes.

Sendo assim, os parametros que devem ser conhecidos sdo a temperatura e a pressao
no estagio (T e P;) e a vazdo molar de cada um dos componentes i (Fi;) presente na carga de
alimentacdo. Outros parametros devem ser especificados, tais como a razdo de refluxo no
condensador e no refervedor, nimero de estagios, numero de rea¢Bes quimicas e a massa de

catalisador em cada estagio reativo.

Admitindo que as correntes que deixam um estagio estejam em equilibrio e que a
coluna opere em condicdo de baixa pressdo (aproximadamente 1 bar), as equacgdes que

definem o equilibrio de fases tém, entdo, a seguinte forma:

fi?Jq = In(xil,jpj) - In(X'”'YiI,IjPi??t) =0 (3.15)

sendo xi"j e X;; as fragdes molares do componente i nas correntes de vapor e liquido que

deixam o estagio j, P, & a pressdo de cada estagio, Pfj“ ¢ a pressdo de saturacdo do
componente i no estagio j e yi']'j é o coeficiente de atividade do componente i na fase liquida

que deixa o estagio j. Na modelagem da fase liquida, desprezam-se a correcdo de Poynting e 0
coeficiente de fugacidade dos compostos puros saturados, o que € usual em célculos de
equilibrio de fases a baixas pressoes.

A expressdo para a taxa de reacdo de cada reacdo k em um estagio j pode ser

representada por:
nc .

&= kk'jHCi,}k (3.16)
i=1

sendo k,; € a constante cinetica da reagdo k no estagio j, o;, € a ordem cinetica do

componente i em cada reagdo k e C;; € a concentragdo molar do componente i no estagio j.

Aplicando-se logaritmo, esta equacdo pode ser expressa na forma de uma equagéo de residuo
da seguinte maneira:
1

nc x
fo; =k, + > o, In V—'”‘ —Ing, ;=0 (3.17)

]
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1
na qual, v;

representa o volume molar da fase Il (liquida) no estagio j. Admite-se que este
volume molar seja o de uma solucdo ideal. A equacédo (3.16) e, consequentemente, a equagéo
(3.17) pode ser expressa em funcdo dos coeficientes de atividade dos componentes na fase
liquida ao invés das concentracfes de cada componente. Esta abordagem é empregada na
simulacdo de alguns exemplos apresentados neste trabalho. Assim, nesta situacdo, a equacao

3.16 torna-se.
fl = Ink,, +Zai,kln(x;,'jy;,'j)— Ing, , =0 (3.18)

Como a temperatura em cada estagio € diferente, a operacdo da coluna € ndo-

isotérmica, assim temos uma temperatura T, diferente em cada prato da coluna. E necesséria,

portanto, a equacdo do balango de energia:

f' = (R, +DH] +(Z; +)H] - (H}, + H} , +H, +Q;)=0 (3.19)

Na qual, (Zj+1) H;' e (Rj+1) H;" sdo as entalpias totais das correntes de vapor e liquido que
deixam o estagio j e Q; é o calor fornecido em cada estagio. Convenciona-se valor negativo ao

calor que deixa a coluna e positivo para o calor que é fornecido a coluna.

Com o intuito de dar maior flexibilidade para as especificacdes do condensador e
refervedor, € conveniente adicionar mais uma equagdo que associa a relacdo entre as correntes
de vapor e de liquido que deixam o estagio j; tal relacdo é representada pela variavel E;,

definida como a razdo entre as vazdes molares de vapor e liquido que deixam o estagio j.

@;+1)3nl,
E = i=1
b RSN (3.20)
i=1
Escrita na forma de residuo, forma esta utilizada neste trabalho, a equacdo de restricdo tem a

seguinte forma:
f'=@Z,+1)> n{,-E;R,;+1)> n{, =0 (3.21)
i=1 i=1

Esta relacdo vale também para os condensadores parcial e total, assim como para 0s
refervedores parcial e total, dependendo do valor especificado para E;. A Tabela 3.1 apresenta

os valores do parametro E; para cada forma de operagéo do condensador e do refervedor.



Tabela 3.1: Caracteristicas de refervedores e condensadores.

Refervedor ( estagio 1) Condensador ( estagio N )
Parcial Total Parcial Total
Z;=0 Z1# 0 Zy=0 Zy=0
Ri=0 Ri=0 Rnv=0 Rn# 0O
Ei# 0 E;— o En# 0 En=0
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Em todas as simulacOes deste trabalho, os valores empregados foram E; #0 e En =0,
sendo desta forma considerado um refervedor parcial e um condensador total em todos os

casos simulados.

3.2.3 — Método numérico para resolucdo do sistema ndo-linear

Para a resolucdo do conjunto de equacBes ndo-lineares formado pelas equaces (3.14),
(3.15), (3.17), (3.19) e (3.21), sequiu-se Henley & Seader (1981). Defini-se um vetor X global

que contém as incognitas organizadas na seguinte ordem:

X=[X]X] o X] oo XITT (3.22)

] -

no qual X e X, correspondem ao estado do refervedor e do condensador, respectivamente.
Os demais XJ.T representam as incognitas dos estagios internos da coluna, as quais sao
organizadas da seguinte forma:

|
2

Npej o Tj v Ny Moy N BB &y &g Gy 1 (3.23)

ncj * !

>_<j =[nl,j n

No condensador e no refervedor, os vetores das incognitas sdo organizados,

respectivamente, da seguinte maneira:

>_(N :[ni,N nIZ,N n:lc,N ’TN ' nil,N nIZI,N r]:(:,N 1 C &1,N’ éZ,N""’ énr,N]T (324)

>_<l :[n:ll.,l nl2,1 n:m,l 7T1 ' r]JI.I,l nIZI,l n::c,l ’QR’ &1,1’ &!2,1""1 E.!nr,l]T (325)
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na qual Qc e Qr sdo as cargas térmicas do condensador e do refervedor, respectivamente.

Definiu-se também um vetor F que contém as equacgdes a serem resolvidas:

F=[FF;, .. F] .. By (3.26)

=j L

na qual F; eF, representam o refervedor e o condensador, respectivamente. Os demais EJ-T
representam as variaveis dos estagios internos da coluna. O indice T representa vetor

transposto. Em qualquer caso, estes vetores estdo organizados da seguinte maneira:

Fy=[F510 25 f0E0 £ ff) flfu] (3.27)

—i,j—j =ljZnrj

Portanto, o sistema nao linear de equacGes algébricas resultantes da formulacdo deste
problema foi resolvido usando o método de Newton-Raphson. A cada iteracdo deste método,

0 seguinte sistema linear é resolvido:

1" AX" =—F(X") (3.28)

Na qual X", F(X")e gbrepresentam os valores das incognitas, das fungdes e da matriz
Jacobiana na iteracdo b. O valor do vetor X para a iteracdo seguinte € obtido usando a
expressao:

X" = X +pAX’ (3.29)

Na qual, B é o tamanho do passo. Em cada iteracdo, procura-se inicialmente usar p igual a

um; caso ocorra a violacdo do limite fisico de alguma variavel, tais como temperaturas ou

namero de moles negativos, usa-se um valor de B menor do que um. Cabe observar que a

variacdo de B pode influenciar o padrdo de convergéncia do método Newton-Raphson.

A matriz Jacobiana J é organizada como se segue:

B, ¢, 0 0 0 0
0 A B C O 0
0 0 A, B, C, 0
j=|= = = = = - (3.30)
9 9 9 AN—l BN—l CN—l
0 0 0 0 A, B,
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na qual cada um dos simbolos A, B e C na equagdo acima, representam submatrizes
((2n,+1)x(2n, +1))de derivadas parciais das fungdes no estagio j com respeito as
incdgnitas nos estagios (j-1), j e (j+1), respectivamente, podendo ser escrita da forma:

of of |

=GxD) ¢ Bi=G)

Aj1

|>
IO

1
)
X
p

(3.31)

Como costuma acontecer na simulacdo de processos de multiplos estagios, a matriz
Jacobiana do problema foi organizada na tridiagonal em blocos porque as equac6es no estagio

j dependem apenas das incognitas dos estagios (j-1), j e (j+1).

3.3 — Modelagem termodinamica

Na avaliacdo das propriedades da fase vapor, admite-se comportamento de gas ideal,
ja que em todas as condigdes simuladas a pressdo de operacdo da coluna é de

aproximadamente 1 bar. Desta forma, a entalpia da fase vapor € relacionada pela seguinte

equacao:
nc T

hY = Zyi[AHivap + jc;’idT] (3.32)
i=1 Trsf

Sendo AH;* a entalpia molar de vaporizacéo de cada componente na temperatura do sistema

e c;,i é o calor especifico molar da fase liquida

No caso da entalpia da fase liquida, os calculos sdo feitos da seguinte maneira:
nc T
ht =>"x [c;,dT+h" (3.33)
i=1 Tre

Sendo h® a entalpia molar de excesso e é calculada pelos modelos de energia livre de Gibbs.
A temperatura de referéncia adotada é de 298,15 K. Para o céalculo da pressdo de vapor,

utilizou-se a equacéo de Antoine.
sat B
INP** = A-——,P(bar) e T(K) (3.34)
T+C

A entalpia molar de vaporizacdo foi calculada utilizando a equacdo de Clausius-

Clapeyron da seguinte forma:
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dinP*
dT

AH® =RT? (3.35)

Para a descricdo do comportamento da ndo idealidade da fase liquida levou-se em
conta 0 uso dos seguintes modelos de energia livre de Gibbs de excesso: UNIQUAC
(Prausnitz et al, 1975), UNIFAC (Fredenslund et al., 1975, 1977) e UNIFAC Dortmund
(Gmehling et al., 1993).

Nestes modelos de energia livre de Gibbs em excesso, os coeficientes de atividade ()

sdo representados pela soma dos termos devido as contribui¢cbes combinatorial e residual:

com

Iny, =Iny°" +Iny™ (3.36)

O termo combinatorial leva em conta as diferencas de tamanho e de forma das

moléculas e o termo residual leva em conta as interacbes moleculares.

Para 0 modelo UNIQUAC, os termos da equacédo anterior podem ser escritos como:

Iny*™ =1-J, +InJ, —5qi(1—‘]—‘+ln J—‘) (3.37)
L L
res Tij
Invy! :qi(l—lnsi—ZGjS—) (3.38)
j j
Sendo,
6, = it (3.39)
quxj
J
r.
J = (3.40)
erxj
J
L =< (3.41)
quxj
J
5, =3 1,0, (3.42)

Nessas equagOes r, e @, representam, respectivamente, um volume relativo e uma area
superficial relativa da molécula i, ou seja, sdo parametros de substancias puras. Os parametros

de interagdo t; possuem a seguinte dependéncia com a temperatura:
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(3.43)

O modelo UNIFAC é baseado na metodologia de contribuicdo de grupos. Nesta
técnica, segundo Smith el al. (2007), uma mistura liquida é considerada uma solucdo de
unidades estruturais, chamadas subgrupos, a partir das quais as moléculas sdo formadas ao
invés de uma solugdo das prdprias moléculas. O modelo UNIFAC utiliza-se do mesmo termo
combinatorial empregado no modelo UNIQUAC (equagdo (3.36)), fazendo a seguinte
substituicdo nos parametros r; e gi que sdo calculados como a soma dos parametros de area (

R,) e volume (Q,) dos subgrupos:

r= ZVS)RS (3.44)
q,=>.v¥Q, (3.45)

em que v{" é o nimero de subgrupos do tipo s na molécula i. A parte residual é avaliada pela

seguinte equacéo

Iny{® =q,[1- > (6, Ei—esi In %)] (3.45)
Na qual;
0)
o = Ye Qe (3.47)
Q;
Bis = Zemitms (348)
inqiesi
T (349)
2%
i
S, = Zemrms (3.50)
T =exp _om (3.51)

T

Os valores dos parametros dos subgrupos R, e Q. e dos parametros de interagéo entre os

grupos a,,, foram obtidos da literatura (Hansen et al., 1991).
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No modelo UNIFAC Dortmund, a parte combinatorial do UNIFAC original, equagéo
(3.36), € substituida por:

In,yicomzl_&_{_ln&_Sq i 1_&+|n& (352)
X. X. 0. 0

W= (3.53)

W, = — (3.54)

A parte residual é a mesma utilizada pelo modelo UNIFAC original (equacdo (3.45)),
entretanto, neste caso, 0s parametros de interacdo entre grupos possuem a seguinte

dependéncia com a temperatura:

a,.(M=a% +bOT+c@T? (3.54)

mi

os parametros de interacdo a®, b®T e c@ entre subgrupos também sio obtidos de

mn !

referéncias da literatura (Gmehling et al., 1993).

Os dados termodinamicos e os parametros utilizados nos modelos de energia livre de
Gibbs de excesso utilizados em cada simulacdo sdo apresentados no Apéndice | deste
trabalho.

3.5 — Implementagdo Computacional

A formulacdo matematica apresentada neste capitulo para a coluna de destilacdo
reativa da etapa de esterificacdo foi implementada computacionalmente utilizando-se a
linguagem de programacdo FORTRAN 77. O codigo fonte gerado possui 10.831 linhas de
programacédo. As expressdes das funcdes residuos, da matriz Jacobiana e dos modelos de
coeficiente de atividade foram geradas automaticamente usando o programa Thermath
(Castier, 1999).

Os tempos computacionais para as simulacfes executadas neste trabalho foram
medidos em um microcomputador com processador duplo Intel Core2Duo® de 2.2 GHz e 2

GB de memoria RAM pertencente ao Laboratorio de Projeto, Simulacdo e Controle de


http://www.deq.uem.br/laboratorios/LabPSCP/index.htm
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Processos Il — LSCP, do Departamento de Engenharia Quimica da UEM. Na resolucdo do
sistema de equacdes ndo-lineares pelo método de Newton, assumiu-se a formula de residuo

médio (fr,), definido como:

=" (3.55)

na qual ny, representa o numero total de variaveis e f; é o residuo de cada equacdo em uma
certa iteracdo. Em todos os exemplos, convencionou-se a convergéncia do método iterativo
com um valor de f, inferior a 10”. Em todos os casos o tempo de convergéncia néo foi

significativo, sendo inferior a 3 segundos, convergindo em menos de 32 iteracdes.

As estimativas iniciais para a simulacdo de cada um dos exemplos de destilacao
reativa foram geradas exaustivamente de forma manual até que houvesse a convergéncia do

método numérico. Destas tentativas, os parametros de entrada com maior influéncia na
convergéncia numérica foram a matriz de entrada dos fluxos ascendentes (ni"j) e descendentes
(ni"'j) de vapor e liquido em cada estdgio, por componente, ao longo da coluna,

respectivamente. Outras variaveis com importancia na convergéncia foram as extensfes de

reacdo (&, ;) e a relagdo entre o liquido e o vapor em cada estagio (E;j). As matrizes de entrada

dos exemplos 4.2.4 e 4.2.5 podem ser vistas no Apéndice 1l desta tese. Ndo foi objetivo deste

trabalho propor alguma metodologia para a determinagéo de estimativas iniciais.


http://www.deq.uem.br/laboratorios/LabPSCP/index.htm
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4 — RESULTADOS E DISCUSSOES

No presente capitulo sdo apresentados os resultados das simulagdes do processo de
hidroesterificacdo separados por etapas. Inicialmente, apresenta-se a etapa de hidrélise (secéo
4.1), levando-se em conta a reacdo continua entre a trioleina e a &gua gerando acido oleico e
agua em um reator tubular de leito fixo (PBR). Andlises de sensibilidade sdo empregadas para

encontrar as condi¢des otimizadas de processo.

A seguir, serdo apresentados os resultados da etapa de esterificagdo por meio do uso
da coluna de destilacdo reativa (secdo 4.2). Os dois primeiros exemplos (4.2.1 e 4.2.2) séo
utilizados para validar a formulacédo e os procedimentos utilizados na modelagem da coluna
de destilagdo reativa. Nestes casos, é realizada uma comparacdo dos resultados obtidos neste
trabalho com resultados de simulag6es disponiveis na literatura. Com a validacao da estratégia
de simulacdo utilizada, simulou-se trés casos inéditos, exemplos 4.2.3, 4.2.4 e 4.2.5, da
operacdo de colunas de destilacdo reativa para a producao de ésteres de acidos graxos a partir
de informacGes cinéticas obtidas por Gongalves (2007), Ledo (2009) e Ledo (2007),

respectivamente.

4.1- Etapa de Hidrolise

4.1.1 - Producao de Acido Oléico

A constituicdo de diversos 6leos vegetais e animais envolve a soma de varios &cidos
graxos. Um triglicerideo é uma molécula composta por um glicerol ligado a trés &cidos
graxos. Assim, as propriedades de diferentes tipos de triglicerideos estdo intimamente ligadas
aos tipos de acidos graxos que os mesmos possuem. Neste exemplo a trioleina (triglicerideo
formado por trés moléculas do acido oleico) foi considerada nas simulacgdes. Tal simplificacdo
foi feita pela disponibilidade de dados termodindmicos na literatura para a trioleina e o acido

oleico.

A hidrélise da trioleina (1) com agua (2) produzindo &cido oléico (3) e glicerol (4)

ocorre de acordo com a seguinte relacdo estequiométrica:
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C¢,H,,0,+3H,0 < 3C,;H,,COOH+ C,H,0O, (4.1)

1 2 3 4

Em termos cinéticos, a reacdo de hidrdélise € considerada reversivel. A reacdo quimica
direta é de primeira ordem em relacdo a trioleina e a agua. A reacdo inversa é considerada de
primeira ordem em relacdo ao acido oleico como também em relacéo ao glicerol. O modelo
de taxa usado € o psedo-homogéneo com dependéncia das concentracbes molares dos

reagentes. Os subscritos sao como visto na equacéo 4.1:
r'=k,C,C, -k,C,C, (4.2)

Os dados cinéticos desta reacdo foram obtidos por Ledo (2007) que utilizou como
catalisador o 6xido de nidbio. As constantes da equacdo da taxa de reacdo para o catalisador

de acordo com a equacdo de Arrhenius sdo dadas pelas equagdes abaixo:
k, =156,896.exp (X222l */(g_,,.min.mol)), T(K) (4.3)
k, = 2,41948.exp (2220 */(g ,,.min.mol)), T(K) (4.4)

Neste caso, o reator utilizado é um reator tubular de leito fixo (PBR) que possui as

seguintes especificacoes:

Tabela 4.1: Especificacdes do reator tubular de leito fixo para o exemplo 4.1.1.

Variaveis Especificacdes
Pressao constante 56 bar
Temperatura constante 260 °C
) . comprimento 139 cm
Dimensoes N
diametro 12 cm
Cinética de reagio |  Pseudo-homogénea 1° ordem
Catalisador Oxido de niébio (Nb205) 50 g
Vo 0,13 m*/min
Alimentacao Razé&o molar 5,7
Fo 30,0 mol/min




53

Uma das consideracdes do modelo do reator PBR utilizado é que a rea¢do quimica
ocorra na fase liquida. Assim, para que se tenha uma corrente totalmente liquida de
alimentacdo escolheu-se a temperatura de 260 °C e pressdo de 56 bar para a operacdo do
reator PBR. A vazdo volumeética, vy, foi calculada em funcdo da densidade da vazao molar de
alimentacdo dos reagentes na temperatura de entrada. Aspectos como densidade e a
distribuicéo do catalisador no interior do reator tubular foram desconsiderados.

Na Figura 4.1 pode ser visto um esquema geral do reator tubular (PBR) simulado no

exemplo 4.1.1.

Trioleina (1)
+ ‘ D:I - +
Agua (2) Glicerol (4)

Figura 4.1: Esquema geral do processo de hidrélise exemplo 4.1.1.

Na Figura 4.2, na sequéncia, tem-se o perfil da fracdo molar para os componentes do

exemplo 4.1.1 ao longo do reator PBR simulado.

0,90 -

——Trioleina (1)
0,80 —hgua(2)
Acido Oléico (3)
070 —Glicerol (4)
©
z
)
z 0,60
-
b
- 0,50
[
g
. 0,40
o
2
° 0,30
s
O
s
C 0,20
0,10 A
0,00 T T T T T 7 7 7 7 |
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

W (g)

Figura 4.2: Fragdo molar dos componentes para o reator tubular PBR do exemplo 4.1.1.

Pela Figura 4.2, nota-se que a trioleina fornecida ao reator é quase que totalmente

consumida para uma massa de catalisador de 50g, enquanto que a &gua em excesso na
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corrente de alimentacdo que ndo reage sai com 40% molar na corrente de saida. No entanto,
este excesso de umidade pode ser retirado por reducdo da pressédo, ou seja, por efeito flash em
processo posterior, uma vez que a pressao de vapor da agua é significativamente menor que

0s outros componentes em baixas pressoes.

Quanto aos produtos, o acido oleico e o glicerol gerados na reacdo quimica, sao
imisciveis entre si e apresentam a formacdo de duas fases em temperaturas brandas. Desta

forma, estes produtos podem ser separados por decantacdo ou também por centrifugacao.

4.1.2 — Anélises de sensibilidade

A influéncia de algumas varidveis importantes no projeto do reator tubular foram
avaliadas. As seguintes variaveis foram analisadas: vazdo molar de alimentacdo dos reagentes,
razdo molar de alimentacdo e temperatura de alimentacdo dos reagentes. Para a analise de
sensibilidade a vazdo molar de alimentacdo, tomou-se o intervalo 6 — 2000 mol/min. A razéo
molar de alimentacéo entre &gua e trioleina ficou limitada entre 1:3 — 1:11. J4 para o efeito da
temperatura, a faixa de temperatura de alimentacdo dos reagentes foi 100 — 270 °C. O efeito
da pressdo ndo foi avaliado, uma vez que esta variavel estd dependente da temperatura. O
intervalo usado na analise da influéncia da massa de catalisador no interior do leito do reator
tubular foi 1 — 50 g. Para cada andlise, as demais variaveis foram fixadas como no exemplo
4.1.1.

Nas Figuras 4.3 — 4.7, sdo apresentados os resultados das analises de sensibilidade em
funcdo das varidveis supracitadas. Na avaliacdo da vazdo de alimentacdo, o perfil de
conversdo de trioleina (1) em funcdo da vazdo de alimentacédo e o efeito desta varidvel como
superficie de resposta sdo mostrados nas Figuras 4.3 e 4.4, respectivamente. Na Figura 4.5,

tem-se a influéncia da vazdo de alimenta¢do com o tempo espacial no reator tubular.

Para o célculo do tempo espacial, as dimensdes do reator sdo consideradas apenas
como estratégia de calculo. Neste calculo, a concentracdo de catalisador no interior do reator

tubular é calculada a partir das dimensdes do mesmo pela massa de catalisador total.

Nas Figuras 4.6 e 4.7 tem-se o perfil de conversdo de trioleina e a superficie de
composi¢do molar na de trioleina em funcdo da razdo molar de alimentacdo agua/trioleina,
respectivamente. Na Figura 4.8 tem-se o perfil de conversdo de trioleina pela analise de
temperatura na corrente de alimentacdo. Por fim, na Figura 4.9, exibe-se o perfil de converséo

de funcdo da massa de catalisador no interior do reator tubular.
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Figura 4.3: Perfil de conversdo de trioleina (1) em funcdo da vazao de alimentagdo para o

exemplo 4.1.2. Efeito da vazdo de alimentagao.

0,16
-
[10,14-0,16 o1 3
L o)
00,12-0,14 >

et 0,12
s
10,10-0,12 010 =
)
0,08-0,10 008 2
@
0,06-0,08 006 B
- L
H0,04-0,06 004 5
=
- o
H0,02-0,04 0o: 2
®0,00-0,02
- 0,00
0 360

. Vazdo

de Alimentacdo

W (g) 0 . s
(mol/min)
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pela massa de catalisador (W) no reator tubular do exemplo 4.1.2. Efeito da vaz&o de

alimentacdo.



1600 +

1400 -

1200 -

-
=} o
o (=]
o o

Tempo espacial (s)
()]
8

400 -

200

T T T T T T T 1
0 40 80 120 160 200 240 280 320 360

Vazao de Alimentagao (mol/min)
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Figura 4.8: Perfil de converséo de trioleina (1) em funcdo da temperatura de reacdo para o

exemplo 4.1.2. Efeito da temperatura.
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Figura 4.9: Perfil de conversdo de trioleina (1) em funcdo da massa de catalisador no leito do
reator tubular para o exemplo 4.1.2. Efeito da massa de catalisador.

Dos resultados apresentados nas Figuras 4.3 — 4.9, algumas anélises a respeito do

efeito das variaveis de operacao na conversao da reacdo podem ser assumidas.

Pela Figura 4.3 percebe-se que vazdo minima é aquela que apresenta os melhores
resultados de conversdo (98,35%) sendo que a partir do valor de 100 mol/min ocorre uma

gueda acentuada da conversdo de trioleina com 0 aumento da vazao de alimentacao.

Por outro lado, neste caso surge a necessidade de se mensurar, além da conversdo de
trioleina, o tempo espacial no interior do reator. Isto se faz uma vez que se deve evitar a
exposicao tanto dos reagentes, quanto dos produtos a temperaturas elevadas. Na Figura 4.5,
vé-se que o tempo espacial tem comportamento andlogo ao da Figura 4.3. VazGes muito
baixas irdo apresentar tempo espacial elevado enquanto vazdes muito altas resultam em
tempos espaciais pequenos, no entanto, com baixas conversdes. Assim, a faixa de vazdes 30 —
90 mol/min resultaram em conversdes altas (aproximadamente 98,35%) e baixos tempos
espaciais. Desta forma, os componentes ndo ficam sujeitos a temperaturas elevadas por longo

periodo de tempo.

Na Figura 4.4, a superficie de composicdo de trioleina mostra que maiores valores de
vazdo ocasionam menor diminuicdo na concentragdo de trioleina no reator, em outras

palavras, a conversdo é menor. Tal fato pode ser explicado pelo menor tempo de exposi¢do
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dos reagentes ao catalisador no interior do reator, desfavorecendo assim a ocorréncia da
reacdo quimica. Por outro lado conforme a vaz&o de alimentagdo é reduzida, menores fracoes

molares de trioleina sdo obtidas na saida do reator.

Para os casos da razdo molar de alimentacéo e massa de catalisador quanto menor 0s
valores destas variaveis, tanto menor serd o custo envolvido no processo. Nas Figuras 4.6 e
4.7 observa-se que h& uma relacdo crescente entre a conversdo e a razdo molar de
alimentacdo, como esperado. A relacdo estequiométrica da reacdo de hidrolise analisada € de
3:1 entre a agua e a trioleina. A partir de um valor duas vezes superior ao da relacdo
estequiométrica a curva de conversao de trioleina apresenta valor quase estavel. Como forma
de se evitar custos de recirculacdo de agua que entra no reator em excesso, optou-se em
considerar uma razdo molar proxima de 6:1, mais especificamente 5,7 mols de agua por mol
trioleina. CondicGes industriais da empresa SGS (Ponta Grossa/PR), relatam relacdo de
alimentacdo massica de 1:1. Esta relacdo de alimentagdo representa uma relacdo molar de
alimentacdo 16:1 a qual, neste trabalho, geraram conversao superior a 99,6%.

Na analise da influéncia da temperatura do reator cujos resultados sdo apresentados na
Figura 4.8, observa-se aumento linear no intervalo 100 — 180 °C, chegando a um valor

maximo de conversdo proximo a 220 °C.

Pela Figura 4.9 percebe-se um aumento com tendéncia de aumento linear no intervalo
0 — 5 g e a partir de 20 g atinge-se o equilibrio (conversdo préxima a 98%). A partir deste
ponto grandes variacfes na massa de catalisador ocasionam incrementos muito pequenos na

conversao de triglicerideos, decorrente da limitacdo de volume no interior do reator tubular.

Apos as analises de sensibilidade tomadas no exemplo 4.1.2, encontrou-se que as
melhores condices de projeto para o reator tubular simulado para o exemplo foram de 80
mol/min para a vazao de alimentacdo, razdo molar de alimentacdo entre a agua e a trioleina de
11:1 e 220 °C na temperatura de alimentacdo dos reagentes e 20 g de catalisador no interior

do reator para um tempo espacial estimado de 108,25 s.

Com estas condic¢des operacionais conversdes acima de 99% foram obtidas, as quais
podem proporcionar um biodiesel, gerado em posterior reagdo de esterificacdo, passivel de
conversdes superiores & pureza do biodiesel a ser comercializado sob as legislacbes atuais

vigentes no pais.
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4.2 — Etapa de Esterificacao

Os dois primeiros exemplos apresentados a seguir, tiveram como objetivo a validacéo
do codigo FORTRAN desenvolvido para a simulagdo da reacdo de esterificacdo em colunas

de destilacdo reativa. Os outros exemplos sdo casos inéditos.

Em todos os sistemas simulados foi considerado comportamento de gas ideal para a
fase vapor e que a fase liquida fosse descrita por um modelo de energia de Gibbs de excesso.
A equacdo de Antoine foi usada para calculo das pressdes de vapor e das entalpias de
vaporizacdo pelo uso da equacdo de Clausius-Clayperon. Dados termodindmicos adicionais
sobre este sistema reativo foram tomados dos bancos de dados NIST e DIPPR. Estes valores

de propriedades termodinamicas estdo disponiveis no Apéndice | desta tese.

A Figura 4.10 apresenta um esquema geral da coluna reativa simulada em cada um dos
exemplos a seguir. Neste esquema, o &cido graxo é alimentado na parte superior da coluna, no

inicio do setor reativo, enquanto que o alcool é alimentado na parte inferior da coluna, no fim

Condensador
r (Estagio n)

J

do setor reativo.

®» Agua
Acido Graxo

oAllEaY
Jo)ag

Alcool

1
L .
* Biodiesel

Refervedor
(Estagio 1)

Figura 4.10: Esquema geral da coluna de destilacdo reativa simulada neste trabalho.
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4.2.1 - Producéo de Palmitato de isopropila

A esterificacdo do acido palmitico (2) com o isopropanol (1) produzindo palmitato de

isopropila (3) e agua (4) ocorre de acordo com a seguinte relacdo estequiomeétrica:

C;H,OH+CH,,COOH < C,;H,,COO0+H,0 (4.5)

1 2 3 4

Segundo Chin et al. (2006), a reacdo quimica direta é de primeira ordem em relacao ao
acido palmitico e ao isopropanol, sendo neste caso considerada reversivel. A reagdo inversa é
considerada de primeira ordem em relacdo ao palmitato de isopropila como em relacdo a

agua.
O modelo de taxa de reacdo utilizado neste exemplo foi o pseudo-homogéneo em
funcdo das atividades dos reagentes na fase liquida:

r=W(kaa, -k aa,) (4.6)

Na qual a, a,, a, e a, sdo as atividades de cada componente conforme apresentado na

equacdo (4.6) e W é a massa de catalisador utilizada em gramas. Chin et al. (2006) utilizaram
um modelo heterogéneo nas simulacdes, levando-se em conta a influéncia da adsor¢do como

etapa limitante.

O catalisador utilizado é um complexo de acetato de zinco suportado sobre silica gel
funcionalizada; as constantes da equacao da taxa para o catalisador em fungédo da equacéao de
Arrhenius sdo dadas pelas equacdes (4.7) e (4.8) (CHIN et al., 2006):

k, =5,999.10* exp (22220l () /(g _..min.mol)), T(K) (4.7)

k , = 4,76.exp (22258000 | /(g,,.min.mol)), T(K) (4.8)

O modelo UNIQUAC foi utilizado para representar o comportamento ndo ideal da
fase liquida. Neste caso, a coluna analisada possui 20 estagios (refervedor, 18 pratos
adiabaticos e condensador). As especificacdes da carga sdo apresentadas na Tabela 4.2.



Tabela 4.2: EspecificacGes da coluna de destilacdo reativa para o exemplo 4.2.1.

Variaveis Especificacdes
Pressao Todos o0s estagios 1,0132 bar
n° de Estagios 20
Condensador Total Estagio 20
Refervedor Parcial Estagio 1
Razdo de Refluxo Condensador 1,0

Zona Reativa

Acetato de Zinco suportado em

7° até 14° Estagios

Catalisador Silica Gel funcionalizada 125 g/ estagio
Alimentacao
0,468(gmol/min)
1 1,0132 bar, 353 K Estagio 7
Isopropanol (IPA)
0,366(gmol/min)
2 1,0132 bar, 353 K Estéagio 15

Ac. Palmitico (AP)
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Na resolucdo deste exemplo, foram necessarias 32 iteracdes para a convergéncia do

método de Newton-Raphson. Na Figura 4.11 tem-se o comportamento da funcdo residuo

global ao passo de cada iteracdao pelo método computacional.

Funcdo Residuo Global

Figura 4.11: Convergéncia do metodo numérico para a resolucdo do exemplo 4.2.1.
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Uma sintese dos resultados obtidos neste exemplo sdo mostrados na Tabela 4.3, com a
respectiva comparacdo com Chin et al. (2006). Nota-se que neste exemplo o valor de
conversdo chegou a 99,7%, enquanto os autores registraram 96% em seu trabalho. Apesar das
diferencas nas modelagens termodinamicas e de cinética de reacdo assumidas em ambas

simulages, pode-se notar clara similaridade entre os resultados obtidos.

Tabela 4.3: Comparacéo dos resultados simulados no exemplo 4.2.1. com dados de
Chin et al., (2006).

Fracdo molar na fase liquida Chin et al. (2006) | Este trabalho
Topo 1 0,244 0,263
2 0,000 0,000
3 0,000 0,000
4 0,756 0,737
Fundo 1 0,048 0,028
2 0,031 0,003
3 0,838 0,739
4 0,083 0,232
Temperatura Estagio 1 478,08 465,15
Estagio 20 354,42 371,57
Conversao |(% - acido palmitico) 96,0 99,7

Nas Figuras 4.12, 4.13, 4.14 e 4.15 sdo apresentados os perfis das fracdes molares da
fase liquida. Nas Figuras 4.16 e 4.17 s&o exibidos os resultados do perfil de temperatura e de
taxa de reacdo ao longo da coluna, respectivamente. Percebe-se que os perfis obtidos neste

trabalho foram semelhantes aos resultados obtidos por Chin et al. (2006).
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— Chin et al. (2006)
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Figura 4.12: Perfil de fracdo molar de isopropanol (1) na fase liquida para a coluna simulada
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Figura 4.13: Perfil de fracdo molar de acido palmitico (2) na fase liquida para a coluna

simulada no exemplo 4.2.1.
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Figura 4.14: Perfil de fracdo molar de palmitato de isopropila - Biodiesel (3) na fase liquida
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Figura 4.15: Perfil de fracdo molar de 4gua (4) na fase liquida para a coluna simulada no

exemplo 4.2.1.
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Figura 4.16: Perfil de Temperatura ao longo da coluna para a coluna simulada no exemplo
4.2.1.
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Figura 4.17: Taxa de Reacdo ao Longo da Coluna para a coluna simulada no exemplo 4.2.1.

Pela Figura 4.17, nota-se que o taxa de reacdo da reacao direta tem valor maior entre

0s estagios 13 e 14. Tal fato ja era esperado, pois estes estagios estdo proximos a alimentacao
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de &cido graxo, portanto com maior concentracdo deste componente bem como maior

temperatura, favorecendo a cinética de reacdo de esterificacao.

As diferencas nos resultados das Figuras 4.12 — 4.17 podem ser justificadas pelas

seguintes consideracdes adotadas na modelagem desta tese:
1) Modelagem termodinamica

Neste trabalho, o calor de reacdo € desprezado quando comparado ao calor de
vaporizacdo. Chin et al. (2006) consideraram a reacdo como sendo endotérmica com calor de
reacdo AH, = + 43000 J/mol. Desta forma, visualizando-se o perfil de temperatura (Figura
4.16), nota-se que os resultados de Chin et al. (2006) apresentam valores de temperatura, na

faixa reativa, inferiores aos obtidos neste trabalho.
2) Modelagem cinética

Outra justificativa para as diferencas encontradas entre as simulagdes deste trabalho e
os dados de Chin et al. (2006), pode ser atribuida a aspectos da modelagem da cinética de
reacdo. O modelo cinético deste exemplo utilizou a equacéo 4.6, ou seja, 0 modelo pseudo-
homogéneo, enquanto que nos calculos de Chin et al. (2006) foi empregado um modelo
heterogéneo com a influéncia da adsor¢cdo como uma das etapas limitante para a ocorréncia da
reacdo quimica. Segundo Steinigeweg & Gmehling (2003), o modelo heterogéneo pode gerar
uma melhor reproducdo dos dados experimentais. Vale também ressaltar que as constantes de
reacao utilizadas para a equacao da cinética pseudo-homogénea foram tomados de ajuste para
a reacdo heterogénea pois nao havia tais dados disponiveis na literatura. Desta assercdo, pode-
se notar a maior conversdo obtida neste trabalho (99,7%), frente & dos autores (96%); pois na

cinética heterogénea, ha a restri¢do pelo efeito da adsorcédo no catalisador.

4.2.2- Producéo do Decanoato de metila

A esterificacdo do acido decandico (1) com o metanol (2) produzindo decanoato de

metila (3) e agua (4) ocorre de acordo com a seguinte relagdo estequiométrica:

C,H,,COOH+ CH,OH < C,H,,COOCH,+H,0O (4.9)
@) @) (©)] @)
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Segundo Steinigeweg & Gmehling (2003), a reacdo quimica é considerada de primeira
ordem em relacdo ao &cido decanoico e ao metanol para a reacdo direta. A reacdo inversa

também é considerada de primeira em relacéo ao decanoato de metila e a agua .

Neste exemplo, o modelo de taxa utilizado foi o pseudo-homogéneo em fungédo das

atividades dos reagentes:
r=W(kaa, -k ,a,a,) (4.10)

Steinigeweg & Gmehling (2003) utilizaram o seguinte modelo cinético heterogéneo nas

simulagdes:
Kk k

r=W{ LI, S J (4.11)
KSorba4 KSorba4

Nas equacOes anteriores a,, a, a, € a, sdo as atividades de cada componente conforme a

equacdo (4.10), W é a massa de catalisador utilizada em gramas e Ksmp € a constante de
adsorcdo e ki e ki as constantes da equacdo de taxa de reacdo direta e indireta,

respectivamente.

O catalisador usado por Steinigeweg & Gmehling (2003) foi uma resina de troca
ibnica &cida chamada comercialmente de Amberlyst 15. As constantes da equacao da taxa de

reacdo em funcdo da equacdo de Arrhenius sdo representadas pelas seguintes equacdes:

K, = 9,1164 x10%.exp (222811 /(g .min.mol)), T(K) (4.12)

k_, =1,4998x10".exp (~2°%mIy() /(g ..min.mol)), T(K) (4.13)

A ndo idealidade da fase liquida foi modelada pelo modelo UNIFAC Dortmund. Para
este caso, a coluna de destilacdo reativa contempla 20 estdgios (refervedor, 18 pratos
adiabéticos e condensador).

Na resolucdo deste exemplo, foram necessarias nove iteracfes para a convergéncia do
método de Newton-Raphson. Na Figura 4.18 tem-se o comportamento da fungdo residuo
global ao passo de cada iteragdo pelo método computacional. A seguir, s&o mostradas as
especificacOes de carga da coluna de destilagéo reativa na Tabela 4.4.



Fung¢3o Residuo Global

Tabela 4.4: EspecificacOes da coluna de destilacdo reativa para o exemplo 4.2.2.
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Figura 4.18: Convergéncia do método numeérico para a resolugdo do exemplo 4.2.2.

Variaveis Especificacoes
Pressao Todos os estagios 1,0132 bar
n° de Estagios 20
Condensador Total Estagio 20
Refervedor Parcial Estagio 1
Razdo de Refluxo Condensador 0
Refervedor 2,542
Zona Reativa 7° até 14° Estagios
Catalisador Recheio Katapak-SP 1289
resina Amberlyst 15
Alimentacao
0,250(gmol/min)
1 1,0132 bar, 331,19 K Estagio 14
Ac. Decanoico
0,483(gmol/min)
) 1,0132 bar, 337,65 K Estagio 6
Metanol

69
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As Figuras 4.19 4.20, 4.21 e 4.22 apresentam os perfis das fracdes molares da fase
liquida. As Figuras 4.23 e 4.24 exibem os resultados do perfil de temperatura e de taxa de

reacao ao longo da coluna, respectivamente.

Pela Tabela 4.5, percebe-se que os resultados obtidos neste exemplo foram muito
similares aos valores experimentais e as simulagOes feitas por Steinigeweg & Gmehling
(2003). Os valores de temperaturas e fracbes molares encontrados nas simulagdes
computacionais deste exemplo, principalmente quando se observa o condensador, apresentam
valores mais proximos dos encontrados experimentalmente, quando comparado com as

simulacdes realizadas por Steinigeweg & Gmehling (2003).

Tabela 4.5: Comparacéo dos resultados simulados no exemplo 4.2.2 com os resultados de
Steinigeweg & Gmehling (2003).

Fracdo molar de liquido GSr;eeirTlii%egW(ez%(%) Experimental | Este trabalho
Topo 1 0,000 0,000 0,000
2 0,716 0,760 0,763
3 0,000 0,000 0,000
4 0,277 0,240 0,237
Fundo 1 0,366 0,428 0,511
2 0,303 0,220 0,103
3 0,303 0,332 0,386
4 0,001 0,000 0,000
Temperatura Estagio 1 363,53 - 363,49
Estagio 11 347,28 - 338,83
Estagio 20 341,27 - 341,39
Conversao |(% - acido decandico) 42,99 - 42,99
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Figura 4.19: Perfil da fracdo molar de acido decandico (1) na fase liquida para a coluna

simulada no exemplo 4.2.2.
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Figura 4.20: Perfil da fracdo molar de metanol (2) na fase liquida para a coluna simulada no

exemplo 4.2.2.
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Figura 4.21: Perfil da fracdo molar de decanoato de metila (3) na fase liquida para a coluna
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Figura 4.22: Perfil da fracdo molar de agua (4) na fase liquida para a coluna simulada no

exemplo 4.2.2.
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Figura 4.23: Perfil de temperatura ao longo da coluna simulada no exemplo 4.2.2.
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Figura 4.24: Taxa de reacédo ao longo da coluna simulada no exemplo 4.2.2.

Assim como no exemplo anterior, as diferencas entre os resultados deste trabalho em
relacdo aos resultados das simulacbes de Steinigeweg & Gmehling (2003), podem ser
atribuidas a alguns aspectos na modelagem da cinética de reacdo e de simplificacGes

consideradas neste trabalho.
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Enquanto o modelo deste trabalho se baseia na equagdo (4.10), ou seja, 0 modelo
pseudo-homogéneo, nos célculos de Steinigeweg & Gmehling (2003) foi empregado o
modelo heterogéneo com adsor¢do como uma etapa limitante, equacéo (4.11), que segundo 0s
autores descrevem melhor a cinética dos dados experimentais. Entretanto, a diferenca dos
resultados s&o mais significativas nos pratos intermediérios, sendo que nos extremos, no topo

e no fundo da coluna, os resultados foram mais proximos dos valores experimentais.

Observa-se da Figura 4.24, que a reacdo quimica direta é favorecida na regido proxima

a alimentacdo de acido graxo.

Apesar de os autores citados ndo terem apresentado o perfil de temperatura ao longo
da coluna de destilacdo reativa, a partir da Figura 4.23 e observando também a Tabela 4.5, é
possivel notar que a temperatura no estagio 11 na coluna de destilacdo reativa obtido aqui é

inferior ao obtido por Steinigeweg & Gmehling (2003).

4.2.2.1 — Anélises de sensibilidade

Dois ensaios computacionais de analise de sensibilidade foram realizados com a
finalidade de avaliar a flexibilidade do programa utilizado neste trabalho para simulacdo da
operacdo em estado estacionario de colunas de destilacdo reativa. Ambos os ensaios avaliam a
influéncia de parametros inerentes ao processo como a razdo molar de alimentagédo entre os
reagentes (metanol/acido decandico) (Figura 4.25) e a razdo de refluxo (Figura 4.26). Nestes
testes, a variavel dependente a ser analisada é a conversdo percentual molar final de acido

decandico.
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Figura 4.25: Anélise de sensibilidade para o exemplo 4.2.2.1. Influéncia da raz&o molar de

alimentacdo &cido decandico / metanol.
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Figura 4.26: Analise de sensibilidade para o exemplo 4.2.2.1. Influéncia da razdo molar de

refluxo no condensador.

Esta andlise foi realizada com o intuito de comparar seus resultados com dados dos

mesmos autores do exemplo 4.2.2. Nestas analises, ha uma comparagdo entre os modelos
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descritos pelas equacGes (4.10) e (4.11). No artigo de Steinigeweg & Gmehling (2003) ha
uma avaliacdo similar do comportamento de um modelo pseudo-homogéneo contra um

modelo de cinética heterogénea, equacéo (4.11).

Nas Figuras 4.25 e 4.26, pode-se observar que a andlise de sensibilidade gerou
resultados compativeis em ambos os casos com os dados de Steinigeweg & Gmehling (2003).
Quando compara-se apenas 0s modelos pseudo-homogéneos de Steinigeweg & Gmehling
(2003) e este trabalho, verifica-se que ambos apresentam o0s maiores desvios quando
comparados com 0s pontos experimentais. Em contraste, o0 modelo heterogéneo simulado

pelos autores, apresenta 0s menores desvios quando comparado com 0S pontos experimentais.

Quanto a influéncia de tais variaveis, nota-se que a conversao de acido decanoico é
inversamente proporcional a razdo de refluxo, enquanto que a mesma € diretamente
proporcional a razdo de alimentagdo entre o metanol e o acido decandico. Nota-se que a partir
da razdo de refluxo de 1,5 em valores crescentes suaviza-se a inclinacdo da curva de
conversdo. Por outro lado, percebe-se uma tendéncia crescente para a conversao de acido

graxo pela razdo de alimentacéo.

Portanto, a similaridade entre os resultados obtidos neste trabalho e os obtidos por
Chin et al. (2006) e Steinigeweg & Gmehling (2003), validaram o cédigo computacional
desenvolvido neste estudo. Assim, tem-se maior seguranca para a realizacdo de analises deste

tipo nos exemplos inéditos apresentados a seguir.

Inicialmente, sdo apresentadas simulacdes da reacdo de esterificacdo em colunas de
destilacdo reativa do 4&cido oleico e do &cido laurico, nos exemplos 4.2.3 e 4.2.4,
respectivamente. Na sequéncia, no exemplo 4.2.5 apresenta-se resultados da esterificacdo de
uma mistura de trés &cidos graxos que sdo majoritarios no 6leo de soja, sendo esta mistura
considerada um pseudocomponente, tendo suas propriedades fisico-quimicaas avaliadas por

uma média ponderada baseada na composicao de um hidrolisado de soja.

4.2.3- Producéo de Oleato de metila

O presente exemplo trata a esterificacdo do &cido oléico (1) com o metanol (2)
produzindo oleato de metila(3) e 4gua (4). Tal reacéo ocorre de acordo com a seguinte relacéo

estequiomeétrica:
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C,;H;,COOH+CH,0OH < C;H,,CO0CH,+H,0 (4.14)
@ @ @) @

A reacdo quimica direta é considerada como de segunda ordem em relacdo ao &cido
oléico e a reacdo inversa é considerada de ordem zero em relagdo ao metanol, sendo, portanto

esta reagdo considerada irreversivel.

O modelo de taxa utilizado neste exemplo foi o pseudo-homogéneo em funcédo da

concentracdo de reagentes, expresso pela seguinte equacao:
r=Wk,C,’ (4.15)

Sendo C; a concentracdo de acido oléico e metanol na mistura reacional e W é a massa de

catalisador em gramas.

Os dados para a cinética desta reagdo foram obtidos por Gongalves (2007) que utilizou
como catalisador o 6xido de ni6bio em po6. A constante da equacdo da taxa de reacdo em

funcdo da equacéo de Arrhenius é dada por:

k, =1,13.exp (2220 /(g_..min.mol)), T(K) (4.16)

R.T

A coluna de destilacdo reativa simulada é constituida de 15 estagios (refervedor, 13
pratos adiabaticos e condensador). A fase liquida € descrita pelo modelo UNIFAC Dortmund.

As especificacOes da carga séo apresentadas na Tabela 4.6.

Na resolucdo deste exemplo, foram necessarias 17 iteracGes para a convergéncia do
método de Newton-Raphson. Pela Figura 4.26 tem-se o comportamento da funcéo residuo

global ao passo de cada iteracdao pelo método computacional.
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Figura 4.27: Convergéncia do método numérico para a resolucéo do exemplo 4.2.3.
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Tabela 4.6: Especificacfes da coluna de destilacdo reativa para o exemplo 4.2.3.

Variaveis Especificacoes
Pressao Todos os estagios 1,0132 bar
n° de estagios 15
Condensador Total Estagio 15
Refervedor Parcial Estagio 1
Condensador 0,001
Raz&o de refluxo
Refervedor 0,166

Cinética de reacao

Zona reativa

Pseudo-homogénea

2% ordem (1)
6° até 12° Estagios

Metanol (2)

Catalisador Oxido de nidbio 14,0 Kg
Alimentacao
97,15 (gmol/min)
1 1,0132 bar, 418,1 K Estagio 13
Acido Oléico (1)
98,12 (gmol/min)
2 1,0132 bar, 338,6 K Estagio 6

78
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Na sequéncia tem-se os resultados em forma gréfica. A Figura 4.28 apresenta o perfil
das fragdes molares da fase liquida. As Figuras 4.29 e 4.30 exibem os resultados do perfil de

temperatura e de taxa de reacdo da reacao ao longo da coluna.

Na Tabela 4.7 é apresentado um resumo dos resultados obtidos nas simulagdes do
exemplo 4.2.3. Nota-se que com 15 estagios é possivel se atingir conversdes superiores a
97%. Sugere-se deste modo, que o aumento do nimero de estagios reativos faria com que a

conversao se aproximasse de 100%.

Tabela 4.7: Sumario de resultados da simulacdo do exemplo 4.2.3.

Biodiesel (gmol/min) 93,980
Agua (gmol/min) 93,883
Conversao % 97,103
Qreb J/min 0,877E+07
Qcon J/min -0,528E+07
Estéagio 1 475,93
Temperatura Estagio 8 415,91
Estagio 15 366,22
1,00 W
0,90 -
0,80 -
B 0,70 - :
g_ —Acido oléico
i 0.60 1 —Metanol
[%2])
& 0,50 Oleato de metila (Biodiesel)
P! )
= 040 4 A9
°
€ 0,20 {
R
g 0,20
o \
0,10
0,00 -~

Estagio

Figura 4.28: Perfil da fracdo molar na fase liquida para o exemplo 4.2.3.
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Figura 4.29: Perfil da temperatura ao longo da coluna para o exemplo 4.2.3.
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Figura 4.30: Perfil da taxa de reacdo ao longo da coluna para o exemplo 4.2.3.

Dos resultados apresentados na Figura 4.27 pode-se observar que o perfil de
composicdes e consistente. Na fase liquida, a concentracdo dos componentes menos volateis,
como o acido oléico e o oleato de metila € maior no fundo da coluna. Da mesma figura, pode-
se verificar que assim que o &cido oléico adentra a coluna, sua composi¢ao tem decréscimo

acelerado, enquanto que a formacao de produtos segue em sentido inverso.
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Observa-se da Figura 4.29, que o perfil de temperatura foi similar em relagcdo aos
exemplos anteriores. A zona interna com maior temperatura esta proxima da alimentacdo do
acido oléico, que é alimentado na temperatura de 418 K. O consumo de &cido oléico foi maior
nas proximidades do estdgio de alimentagdo do mesmo, conforme pode ser verificado na
Figura 4.30.

Ressalta-se que neste exemplo, partiu-se de uma coluna de destilagdo reativa com 15
estagios teoricos. A conversao obtida em torno de 97,1% e pode ser aumentada com a adi¢édo

de estagios reativos adicionais ao setor reativo da coluna em questao.

4.2.4- Producéao de Laurato de etila

Nos exemplos anteriores, fez-se uso da operagdo convencional de uma coluna de
destilagdo reativa. Os reagentes adentram o interior do equipamento em fase liquida. A carga
térmica do refervedor é considerdvel em todos os exemplos. Neste procedimento, a
temperatura a que o produto é submetido no refervedor ¢é elevada. Esta temperatura pode ser

suficientemente alta a ponto de comprometer a estabilidade do éster do produto final.

Para reduzir a carga térmica no refervedor e evitar fendmenos que depreciem o
produto de fundo, neste exemplo sera empregado uma estratégia para utilizagdo minima do
refervedor. Como uma das estratégias, a alimentacdo do Etanol sera na condicdo proxima a

sua saturacéo.

Assim, neste exemplo é considerada a esterificacdo do &cido laurico (1) com etanol (2)
produzindo laurato de etila (3) e &gua (4). Esta reacdo ocorre de acordo com a seguinte

relacdo estequiomeétrica:

C,,H,,COOH+ C,H.OH < C,,H,,COOC,H.+H,0 (4.17)
@) @) @) )

A reagdo quimica, nesta simulacdo, foi considerada como de primeira ordem em
respeito aos reagentes, sendo neste caso avaliada como reversivel. O modelo de taxa de
reacdo usado é o psedohomogéneo com dependéncia das concentragdes molares dos

reagentes. Os subscritos sdo como visto na equagéo 4.17:
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r=W(,C,C, -k,C,C,) (4.18)

Onde C; ¢é a concentragdo molar do componente i. Os dados cinéticos desta reacédo
foram obtidos por Ledo (2009) que utilizou como catalisador o 6xido de nidbio. As constantes
da equacédo da taxa de reacdo para o catalisador de acordo com a equacgédo de Arrhenius sao
dadas pelas equacdes abaixo:

k, =1,54637 x107.exp (2222280l | /(g_,,.min.moal)), T(K) (4.19)
k, = 7,323.exp (2228wl | /(g,,,.min.moal)), T(K) (4.20)

O comportamento ndo ideal da fase liquida é representado pelo modelo UNIFAC
Dortmund. A coluna de destilacdo reativa possui 15 estagios tedricos (refervedor, 13 estagios
adiabéticos e condensador). As especificacbes do exemplo 4.2.4 sdo apresentadas na Tabela
4.8.

Tabela 4.8: Especificacdes da coluna de destilacao reativa para o exemplo 4.2.4.

Variaveis Especificacoes
Pressao Todos os estagios 1,0132 bar
NUmero de estagios 20
Condensador Total Estagio 20
Refervedor Parcial Estagio 1
Condensador 0,002
Razéo de refluxo Refervedor 0.196
Cinética de reacao Pseudo-homogénea 1° ordem
Zona reativa Estagios 6 — 17
Catalisador Oxido de Ni6bio 54,5009
Alimentacao Razao molar [mol (T)?rﬁol )]
109,80 (gmol/min)
1 1,0132 bar, 480,15 K Estagio 18
Acido Laurico (1)
131,76 (gmol/min)
2 1,0132 bar, 351,15 K Estagio 6
Etanol Anidro
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Na resolucdo deste exemplo, foram necesséarias 13 iteracGes para a convergéncia do

método de Newton-Raphson. Na Figura 4.31 tem-se o comportamento da fungdo residuo

global ao passo de cada iteracdo pelo método computacional.

Fung¢do Residuo Global

1E+11

LE+09

1E+07

1,E+05

1,E+03

1,E+01

1,E-01

1,E-03

1,E-05

1,E-07

1,E-09

LE-11

1,E-13

7 9 1 13

Iteragdo

Figura 4.31: Convergéncia do método numérico para a resolucdo do exemplo 4.2.4.

Na Figura 4.32, na sequéncia, tem-se o perfil da fracdo molar na fase liquida para os

componentes do exemplo 4.2.4. Na Figura 4.33 esta o perfil de temperatura ao longo da

coluna de destilacdo reativa para este caso.
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Figura 4.32: Fragdo molar na fase liquida dos componentes para a coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.
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Figura 4.33: Perfil de temperatura através da coluna de destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.

Pela Figura 4.32, verifica-se que a remogdo do produto desejado no fundo é feita com
consideravel quantidade de etanol. Isto € devido ao uso de baixa carga térmica no refervedor,
que é utilizado apenas para fornecer o calor necessario ao etanol para que este venha a

evaporar. Neste caso, quase toda a agua € removida do topo, como desejado.

A partir da Figura 4.33, observa-se que a temperatura na zona reativa possui valores
maximos entre os estagios 6 e 17. Estd em uma condicdo favoravel para a ocorréncia de
reacao quimica, pois a cinética de rea¢do quimica, como pode ser visto na equacdo (4.19), é

diretamente proporcional a temperatura.

4.2.4.1 — Andlises de sensibilidade

A influéncia de algumas variaveis importantes no projeto da coluna foram avaliadas.
As seguintes variaveis foram analisadas: razdo de refluxo no condensador, numero de
estagios, massa de catalisador e a carga térmica no refervedor foram observados. Para a
analise de sensibilidade da razdo de refluxo foi atribuido um intervalo entre 0,002-10 para
essa variavel, fixado em 15 o nimero de estagios. No caso de o numero de estagios, foi

considerado o intervalo entre 15 e 23 estagios teoricos, fixada a razdo de refluxo em 0,002.
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Para a carga térmica no refervedor a faixa de energia fornecida a este equipamento foi de
1,35-10,5 MJ / min em 15 estagios tedricos e razdo de refluxo de 0,002.

Nas Figuras 4.34 — 4.37, sdo apresentadas as superficies dos perfis de fracdo molar na fase
liquida para o exemplo 4.2.4, para os componentes acido laurico, etanol, laurato de etila e
agua, respectivamente, enquanto que a Figura 4.38 registra a superficie de perfis de
temperatura ao longo da coluna de destilacdo reativa. Essas figuras levam em conta a
influéncia da razao de refluxo na coluna de destilacdo reativa. Figuras semelhantes para as
influéncias da massa de catalisador e carga térmica do refervedor sdo apresentadas no
Apéndice Il deste trabalho.

As Figuras 4.39 — 4.42 exibem os resultados dos testes de sensibilidade para a razdo de
refluxo, nimero de estagios, carga térmica no refervedor e massa de catalisador na zona
reativa para a conversao do processo em termos do consumo do acido laurico. A Figura 4.43
exibe a superficie de perfis de temperatura gerada pela variacdo da carga térmica no
refervedor.
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@0,8-0,9
, .~ 20,7-0,8
1,0
‘ L m0,6-0,7
0,9
(0] ’
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5 o8 ‘

T , m0,4-0,5
g 0,7 m0,3-04
,_E 06 mO0,2-0,3
S s m0,1-0,2

O
o 0,4 m0,0-0,1

£ Ls
KOU 0.3
O
© 0,2
L

025 Razdode
~Loos refluxo

Estagio

Figura 4.34: Superficie da fracdo molar na fase liquida de acido laurico (1) ao longo da

coluna de destilacdo reativa do exemplo 4.2.4. Efeito da razao de refluxo.
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Figura 4.35: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de

destilacdo reativa do exemplo 4.2.4. Efeito da razdo de refluxo.
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Figura 4.36: Superficie da fracdo molar na fase liquida de laurato de etila (3) ao longo da

coluna de destilacdo reativa do exemplo 4.2.4. Efeito da razao de refluxo.
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Figura 4.37: Superficie da fracdo molar na fase liquida de 4gua (4) ao longo da coluna de

destilacdo reativa do exemplo 4.2.4. Efeito da razdo de refluxo.
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Figura 4.38: Superficie do perfil de temperatura através da coluna de destilagdo reativa do

exemplo 4.2.4. Influéncia da razao de refluxo.
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Figura 4.39. Converséo de acido laurico pela razéo de refluxo ao longo da coluna de

destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.
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Figura 4.40. Conversao de acido laurico em funcdo do nimero de estagios na coluna de

destilagéo reativa do exemplo 4.2.4.
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Figura 4.41. Conversao de acido laurico em fun¢édo da carga térmica adicionada no

refervedor para a coluna de destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.
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Figura 4.42. Conversao de acido laurico em funcéo da massa de catalisador percentual

adicionada ao setor reativo para a coluna de destilagéo reativa do exemplo 4.2.4.
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Figura 4.43. Superficie dos perfis de temperatura ao longo da coluna de destilacéo reativa do

exemplo 4.2.4. Efeito da carga térmica.

A partir destes resultados apresentados nas Figuras 4.34 — 4.43, podem ser feitas

algumas analises a respeito do efeito das variaveis na conversao da reacao.

Com o aumento do valor da razdo de refluxo no condensador, a tendéncia é que haja
uma maior diferenca de temperatura entre topo e fundo, o que ¢ evidenciado na Figura 4.38. O
aumento da razdo de refluxo no condensador faz com que a agua gerada pela reacdo quimica
no setor reativo, que sera removida no topo, retorne a coluna, alterando o equilibrio em favor

da reacdo indireta, eq. (4.19), sendo este fato desfavoravel a reacdo de esterificacao.

Pelas Figuras 4.34 — 4.37 nota-se que de modo geral, para menores valores de razdo de
refluxo, tanto melhor sera a operacdo ao longo da coluna. Na Figura 4.36, observa-se que para
valores mais baixos de razdo de refluxo sdo obtidas maiores concentracdes de laurato de etila
na parte inferior da coluna, sendo este o produto desejado. Além disso, na Figura 4.37, temos
que para maiores valores de razdo de refluxo, hd um aumento na composi¢cdo de &gua ao
longo da coluna. Observando a Figura 4.38, o pico de temperatura ocorre exatamente na faixa
reativa. Com o crescimento da razdo de refluxo, hd diminuicdo da temperatura nesta faixa,
desfavorecendo a ocorréncia da reacdo quimica. Deste modo ha reducdo, por consequiéncia da

conversdo do processo.

Na anéalise do numero de estagios, Figura 4.40, observa-se que quanto maior 0 hiumero

de estagios, maior a conversao de acido laurico, como esperado. Com 20 estagios teodricos a
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conversdo de Acido Léurico é de 98,7%, valor superior a 96,5% de pureza que é considerada
minima para a comercializacdo de ésteres de &cidos graxos (biodiesel), nos termos da

legislacdo brasileira.

Conforme se incrementa massa de catalisador, por consequéncia ocorre aumento
consideravel da conversdo (Figura 4.42). Este pode ser uma estratégia a ser empregada para
otimizar a operacdo de colunas de destilagéo reativa.

Ao adicionar carga térmica 8 vezes maior foi alcancado um aumento de conversao de
apenas 2,4%. Na Figura 4.41 vé-se que além do baixo retorno de conversao de acido laurico
pelo aumento da carga térmica no refervedor, h4 consideravel incremento de temperatura
neste equipamento, variando na faixa de 382 — 531 K aproximadamente. Segundo Imahara et
al. (2008) e Shin et al. (2011) este aumento de temperatura pode causar a degradacdo do
produto final. Logo, ndo parece recomendavel tal procedimento de otimizacdo. Uma
alternativa de ganho térmico seria a introducdo de um trocador de calor para um aquecimento
prévio da corrente de alcool antes de sua alimentacdo na coluna de destilacdo reativa. Tal

procedimento pode evitar a exposicao do produto a temperaturas elevadas.

Apds as andlises de sensibilidade tomadas no exemplo 4.2.4.1, encontrou-se que as
melhores condic¢des operacionais para a coluna simulada para o exemplo foram a razéo de
refluxo minima de 0,02, 2% de massa de catalisador no setor reativo e 20 estagios teoricos.
Quanto a andlise do consumo de energia no refervedor, além da melhor eficiéncia na
aplicacdo da carga térmica nas alimentacdes e a conseqliente redu¢do no consumo de energia
ao longo da coluna, a baixa carga térmica neste equipamento pode ser empregada no sentido
evitar a exposicdo do produto de fundo a elevadas temperaturas. Com estas condicoes
operacionais conversdes acima de 98% foram obtidas, as quais sdo superiores a pureza do
biodiesel a ser comercializado sob as legislacBes atuais vigentes no pais. Este modo de
operacdo da coluna tenta simular a operacdo de uma coluna de absorcdo reativa. Neste
equipamento ndo ha o refervedor, o que torna os seus custos fixos e varidveis bem menores

quando comparados com 0s necessarios para a operacao de uma coluna de destilacéo reativa.
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4.2.5 - Esterificacdo de Hidrolisado de Soja com Etanol

Em todos os exemplos anteriores, considerou-se a reacdo de esterificacdo entre um
tipo de acido graxo especifico em forma isolada, ou seja, puro. No entanto, do ponto de vista
pratico, &cidos graxos puros ndo estdo disponiveis na natureza e sua obtencdo requer
processos complexos de purificacdo, 0 que encarece o0 custo deste reagente. Assim, torna-se

inviavel seu emprego na forma pura.

Por outro lado, tais &cidos graxos sdo constituintes de triglicerideos presentes em
diversos tipos de oleaginosas, como o milho, canola, girassol, palma, soja, entre outras. Por
conveniéncia, neste exemplo usou-se uma mistura de &cidos graxos majoritarios
representativos do 0leo de soja, uma vez que esta oleaginosa apresenta grande disponibilidade

no Brasil e € utilizada, preferencialmente, para a producao de biodiesel.

Entretanto, o 6leo de soja precisa passar inicialmente por um processo de hidrdlise, a
partir do qual os triglicerideos presentes na oleaginosa reagirdo com agua produzindo 0s

acidos graxos e glicerol. Tais &cidos graxos sdo conhecidos como hidrolisado de soja.

A esterificacdo do hidrolisado de soja (mistura dos acidos graxos linoléico, oléico e
palmitico) (1) com etanol (2), formando uma mistura de ésteres de Biodiesel (3) e &gua (4)

ocorre de acordo com a seguinte relacdo estequiométrica:

Hidrolisado (1) + Etanol (2) ¢=) Biodiesel (3) +Agqua (4) (4.21)

Neste exemplo da-se o nome de biodiesel ao conjunto de ésteres formados,
simplesmente por similaridade & mistura atualmente produzida de biodiesel e ndo pela

definicdo de pureza de comercializagdo do mesmo.

A cinética de reacdo considerada é do tipo pseudo-homogénea regida pelas

concentragdes dos reagentes e dos produtos:
r=W(k,C,C, -k ,C,C,) (4.22)
Onde as C; € a concentracdo do componente i e W a massa de catalisador em gramas. As

constantes da equacao da taxa para o catalisador de acordo com a equacédo de Arrhenius foram
obtidas do trabalho de Ledo (2007).
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k, =16,13.exp (2™ (L /(g .min.mol)), T(K) (4.23)

k, =0,72.exp (28l /(g,,.min.mol)), T(K) (4.24)

Aqui, define-se o hidrolisado de soja como um pseudocomponente formado pela
mistura dos seguintes acidos graxos com as respectivas composi¢cdes molares: 58,2% de acido
linoléico, 25,1% de acido oléico e 16,7% de acido palmitico. Algumas consideracdes relativas

as propriedades fisico-quimicas deste pseudocomponente sdo necessarias.

O modelo UNIFAC Dortmund foi utilizado para a previsdo do comportamento nao
ideal da fase liquida. Neste modelo de contribuicdo de grupos, tomou-se a méedia ponderada
dos trés &cidos graxos que constituem o pseudocomponente hidrolisado de soja. Ja para o
pseudocomponente biodiesel, considerou-se a média ponderada dos trés ésteres formados pela
reacao de esterificacdo As matrizes das médias ponderadas dos grupos sdo mostradas nas
Tabela 4.9 e 4.10

Tabela 4.9: Matriz de grupos do modelo UNIFAC Dortmund para o hidrolisado de soja.

Componente CH; CH, CH COOH
Acido Oléico 1,00 | 14,00 [ 2,00 1,00
Acido Palmitico 1,00 | 14,00 | 0,00 1,00
Acido Linoléico 1,00 | 12,00 | 4,00 1,00
Hidrolisado de Soja 1,00 | 12,84 | 2,83 1,00

Tabela 4.10: Matriz de grupos do modelo UNIFAC Dortmund para o biodiesel.

Componente CH; CH, CH CH,COO
Oleato de Etila 2,00 13,00 2,00 1,00
Palmitato de Etila 2,00 13,00 0,00 1,00
Linoleato de Etila 2,00 11,00 4,00 1,00
Biodiesel 2,00 11,84 2,83 1,00

Caélculos dos volumes molares e capacidade calorifica do liquido do hidrolisado de
soja também foram calculados pela média ponderada dos trés acidos graxos e sdo mostrados
na Tabela 4.11. O valor da capacidade calorifica do liquido foi calculado para a temperatura
de 450 K. Para o biodiesel, devido a caréncia de dados na literatura, o oleato de metila foi

considerado.
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Tabela 4.11: Volume molar e capacidade calorifica do liquido para o hidrolisado de soja.

Componente Acido Oléico (1) | Acido Palmitico (2) | Acido Linoléico (3) |Hidrolisado
fi 0,582 0,251 0,167 de Soja
CpL (J/mol.K) 826,65 651,93 669,23 705,85
Vmolar (cm3/mol) 319,68 301,06 311,87 312,03

O célculo da pressdo de vapor do pseudocomponente hidrolisado de soja foi feito

também por media ponderada.

No entanto,

neste caso a presséo de vapor do

pseudocomponente ndo foi avaliada pela média ponderada dos parametros A, B e C da
equacdo de Antoine, mas sim da média ponderada das pressdes de vapor em determinadas

temperaturas, conforme a equagéo (4.25).

Pv:ZS:fi'
1

Onde f; é a fracdo massica do componente puro i no pseudocomponente e P; é a pressdo de

P=f P+f,-P+f, P, (4.25)

vapor do componente i calculada a uma determinada temperatura. Tais calculos foram feitos

simultaneamente a diferentes temperaturas e os resultados estdo disponiveis na Tabela 4.12.

Tabela 4.12: Avaliacdo da pressao de vapor para o hidrolisado de soja.

Componente | Acido Oléico (1) | Acido Palmitico (2) | Acido Linoléico (3) | Hidrolisado

f; 0,582 0,251 0,167 de Soja
T (K) P, (bar) P, (bar) Ps (bar) Py( bar)

340 2,262E-07 2,258E-07 2,778E-07 2,591E-07

390 2,438E-05 4,060E-05 3,057E-05 2,956E-05

420 2,118E-04 3,864E-04 2,639E-04 2,650E-04

450 1,305E-03 2,408E-03 1,606E-03 1,681E-03

470 3,767E-03 6,812E-03 4,584E-03 4,938E-03

500 1,534E-02 2,624E-02 1,833E-02 2,061E-02

Para obtencédo dos parametros de Antoine do hidrolisado de soja, uma funcéo objetivo

foi criada. Tal funcdo leva em conta o erro entre os valores calculados na Tabela 4.12 e
aqueles estimados pela equacdo de Antoine. Destes célculos, encontraram-se o0s valores
15,182, 8203,369 e 69,690 para os pardmetros A, B e C da equacdo de Antoine,
respectivamente. Para o biodiesel, por ndo ter-se dados na literatura dos ésteres de etila, o

oleato de metila foi considerado como representativo.
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As especificacOes da coluna sdo apresentadas na Tabela 4.13.

Tabela 4.13: Especificacdes para a coluna do caso proposto.

Variaveis Especificacdes
Pressao Todos os estagios| 1,0132 bar
n° de Estagios 15
Condensador Total Estagio 15
Refervedor Parcial Estagio 1

Condensador 0,001
Razdo de Refluxo

Refervedor 0,14
Zona Reativa 6° até 12°
Catalisador Oxido de Ni6bio | Estagios

40g/estagio

Alimentacéo 1,0132 bar
0,366(gmol/min)
1 (Hidrolisado de Soja) Estagio 13
480,15 K
0,437 (gmol/min)
2 (Etanol) Estagio 6
351,15 K

Na resolucdo deste exemplo, foram necessarias 20 iteracGes para a convergéncia do
método de Newton-Raphson. Na Figura 4.44 tem-se o comportamento da funcdo residuo

global ao passo de cada iteracdo pelo método computacional.

Na Figura 4.45, tem-se o perfil da fracdo molar na fase liquida para os componentes
do exemplo 4.2.5. Na Figura 4.46 esta o perfil de temperatura ao longo da coluna de

destilacdo reativa com a extensao de reacdo em eixo secundario para este caso.
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Figura 4.44: Convergéncia do método numérico para a resolucdo do exemplo 4.2.5.
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Figura 4.46: Perfis de temperatura e de extensdo da rea¢do quimica para a coluna de
destilaco reativa do exemplo 4.2.5.

Pela Figura 4.45, verifica-se que a remocao do produto desejado, biodiesel, no fundo é
feita com consideravel pureza (96,54 %). Isto é devido ao uso de alta carga térmica no
refervedor. Se considerarmos a relacdo massica, teremos um valor acima de 99 % em

biodiesel. Neste caso, quase todo o etanol é removido no topo, como desejado.

No entanto pela Figura 4.46, observa-se que a temperatura no refervedor chega a
535,95 K (~ 263 °C). Esta temperatura elevada pode degradar o biodiesel formado e retirado
no produto de fundo. Pela mesma figura, nota-se que nos estagios 11 e 12 ocorrem maiores
valores da extensdo da reacdo. Este fato pode ser explicado pela maior temperatura de
alimentacdo do hidrolisado frente a alimentacdo de etanol. Assim, a reacdo quimica é
favorecida nos estagios proximos a alimentacdo do hidrolisado. Estd em uma condicdo
favoravel para a ocorréncia da reacdo quimica, pois a cinética da mesma obedece a relagdo de

Ahrrenius, como pode ser visto na equagéo (4.23).

4.2.5.1 — Andlises de Sensibilidade

Com o objetivo de se obter os parametros 6timos de operacdo da coluna de destilacdo
reativa deste exemplo, a influéncia de algumas varidveis importantes no projeto da coluna foi

avaliada. As seguintes variaveis foram analisadas: razdo de refluxo no condensador, carga
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térmica no refervedor, temperatura de alimentacdo do hidrolisado e massa de catalisador. Para
a anélise de sensibilidade da razdo de refluxo foi atribuido um intervalo entre 0,001 - 0,7 para
essa variavel, fixado em 15 o numero de estagios. O valor minimo de 0,001 foi aplicado por
questdo de convergéncia do programa, uma vez que o valor zero torna-se inviavel
matematicamente. Para a carga térmica no refervedor a faixa de energia fornecida a este
equipamento foi de 0,01-57,2 kJ / min em 15 estégios teoricos e razdo de refluxo de 0,001. As
temperaturas de alimentacdo de hidrolisado estdo na faixa 390 — 480 K e a massa de

catalisador por estagio reativo foi de 20 — 40g.

Nas Figuras 4.47 - 4.50 sdo apresentadas as superficies dos perfis de fragdo molar na
fase liquida para os quatro componentes ao longo da coluna de destilagdo reativa e em funcao
da razéo de refluxo no condensador e a Figura 4.51 exibe a superficie de perfis de temperatura

gerada pela varia¢do dos mesmos parametros.

Hidrolisado de Soja [k

Fracao Molar na Fase Liquida

Razao de
1 Reflluxo

Figura 4.47: Superficie da fracdo molar na fase liquida de hidrolisado de soja (1) ao longo da
coluna de destilagéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da razéo de refluxo.
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Figura 4.48: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de

destilacéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da razdo de refluxo.
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Figura 4.49: Superficie da fracdo molar na fase liquida de biodiesel (3) ao longo da coluna de

destilacéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da razdo de refluxo.
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Figura 4.50: Superficie da fracdo molar na fase liquida de 4gua (4) ao longo da coluna de

destilacéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da razdo de refluxo.
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Figura 4.51: Superficie de temperatura ao longo da coluna de destilacdo reativa do exemplo

4.2.5.1. Efeito da razdo de refluxo.
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A partir das Figuras 4.47 — 4.48, o aumento do valor da razdo de refluxo no
condensador ocasiona diminuigdo da pureza do biodiesel no fundo da coluna e aumento da
composicao de dgua no produto de topo. Este fato se explica pela maior retencédo de agua, que
¢ um produto da reacdo quimica, no interior da coluna, favorecendo a ocorréncia da reagédo

inversa, 0 que ndo é desejavel.

Por outro lado, este maior conteldo de umidade no interior da coluna faz com que as
concentracdes dos reagentes sejam menores conforme se aumenta a razdo de refluxo no
condensador (Figuras 4.47 e 4.48). Pela equacéo (4.22) percebe-se que este fato ndo favorece
a reacdo quimica uma vez que a cinética de reacdo € em funcdo das concentracdes dos
reagentes. Assim, que de modo geral, para menores valores de razdo de refluxo, tanto melhor

sera a operacdo da coluna de destilacdo reativa.

A Figura 4.51 mostra que para maiores valores de razdo de refluxo no condensador o
perfil de temperatura é inversamente proporcional. O produto retirado majoritariamente no
produto de topo é a agua que necessita ser condensada para entdo poder retornar a coluna.
Este processo requer que a corrente de topo seja resfriada para entdo uma parte sair no
produto de topo e outra parte retornar a coluna, proporc¢édo definida pela razéo de refluxo. Este
retorno de &gua condensada no interior da coluna ocasiona decréscimo do perfil de
temperatura no equipamento uma vez que a carga térmica no refervedor € uma parametro

fixado.

Novamente, como a temperatura diminui, ndo ha favorecimento da ocorréncia da
reacdo quimica, uma vez que a influéncia da temperatura na reacéo € regida pela equacgéo de
Ahrrenius, equages (4.23) e (4.24). Esta relagdo inversamente proporcional entre a conversédo

e a razdo de refluxo é melhor visualizada pela Figura 4.52:
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Figura 4.52: Conversao de &cido graxo (hidrolisado de soja) em funcdo da razéo de refluxo.

Na sequéncia, tm-se os resultados da analise de sensibilidade da carga térmica no
refervedor. A faixa do dominio deste parametro foi 0,01 — 57,2 kJ/min. Nas Figuras 4.53 —
4.56 ¢é possivel verificar a influéncia da intensidade de incremento de energia na forma

térmica no interior da coluna de destilagdo reativa pelo refervedor.
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Figura 4.53: Superficie da fracdo molar na fase liquida para o hidrolisado de soja (1) ao
longo da coluna de destilagdo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da carga térmica no

refervedor.
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Figura 4.54: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de

destilacdo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da carga térmica no refervedor.
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destilacdo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da carga térmica no refervedor.

A Figura 4.57 exibe o perfil de temperatura ao longo da coluna simulada neste

exemplo em funcao da carga térmica no refervedor na forma de superficie.
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Figura 4.57: Superficie de temperatura ao longo da coluna de destilacao reativa do exemplo
4.2.5.1. Efeito da carga térmica no refervedor.
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A partir das Figuras 4.53 — 4.54 é notavel que a maior influéncia da variagdo da carga
térmica no refervedor é mais sentida nos componente mais volateis, principalmente o etanol
como Vvisto na Figura 4.54, enquanto que a fragdo molar na fase liquida de agua (Figura 4.56)
mostra sensivel modificacdo apenas préximo ao condensador. Quanto maior a carga térmica
no refervedor tanto maior serd a energia disponivel para que o etanol, reagente alimentado na
coluna em excesso, venha a mudar de fase. Isto se deve ao fato de que o etanol que nédo reage
e que era retirado no produto de fundo, muda de fase sendo entéo retirado no produto de topo.
Assim, de uma forma geral, esta analise de sensibilidade estd diretamente relacionada ao

comportamento do etanol a temperaturas superiores no refervedor.

Para os menos volateis, o perfil de composicdo do hidrolisado de soja sofre pouca
mudanca, fato observado na Figura 4.53. Ja o perfil de composicdo de biodiesel na coluna
(Figura 4.55) apresenta maiores diferencas no produto de fundo, onde é totalmente retirado.
Essa variacdo é na verdade indireta, uma vez que é o perfil de composicdo de etanol esta
sendo modificado de forma direta.

Neste caso surge uma questdo muito importante, a relacdo entre a carga térmica no
refervedor e a temperatura em que o produto de fundo fica exposto neste estagio. Na Figura
4.57 é mostrada a superficie gerada para esta analise de sensibilidade. Este procedimento de
variacdo na carga térmica no refervedor significa, a grosso modo, que o limite inferior
representa que o refervedor esta desligado, enquanto que o limite superior o mesmo encontra-
se em funcionamento maximo. Pela Figura 4.57 nota-se uma variacdo de temperatura notavel.
No limite inferior, 0,01 kJ/min de carga térmica adicionada no refervedor, a temperatura em
que o produto de fundo fica exposto é de aproximadamente 397 K, enquanto que o limite
superior, 57,2 kJ/min de carga térmica adicionada no refervedor, a temperatura chega em
torno de 599 K. Como dito no exemplo 4.2.4.1, tal procedimento pode favorecer a degradacéo
térmica do biodiesel retirado no fundo da coluna além de encarecer o custo de operacdo da

coluna de destilacéo reativa, uma vez que elevada energia térmica é requerida.

Se do ponto de vista econdmico e da qualidade do biodiesel a utilizacdo de carga
térmica elevada ndo € interessante, resta saber se 0 é do ponto de vista da cinética de reacdo
quimica. A Figura 4.58 exibe a relacdo entre a converséo de hidrolisado de soja pela variagcdo

da carga térmica no refervedor.
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Figura 4.58: Conversao de &cido graxo (hidrolisado de soja) em funcdo da razéo de refluxo

no refervedor para o exemplo 4.2.5.1.

Pela figura vé-se que o aumento da carga térmica no refervedor gerou um acréscimo
de apenas 2,3% aproximadamente. Logo, do ponto de vista de conversdo também ndo €

recomendavel este procedimento de ganho de rendimento pelo acréscimo de carga térmica.

Outro fator chave para a operacdo de uma coluna de destilacdo reativa é a temperatura
dos reagentes ao adentrar o equipamento. Nesta andalise sera considerada apenas a temperatura
de alimentacdo do acido graxo (hidrolisado de soja) como parametro. Esta variavel foi
atribuida no intervalo 390 — 480 K. A corrente de alimentacdo de etanol permaneceu
constante (351,15 K), proxima de sua temperatura de ebulicdo a pressdo ambiente (351,44 K)
As Figuras 4.59 — 4.62 mostram os perfis de composicdo na fase liquida para esta anélise de
sensibilidade.
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Figura 4.59: Superficie da fracdo molar na fase liquida para hidrolisado de soja (1) ao longo
da coluna de destilacdo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da temperatura de alimentacéo do

hidrolisado de soja.
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soja.
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A partir das figuras podemos tecer algumas conclusdes. Na Figura 4.59 percebe-se que
conforme se aumenta a temperatura de alimentacdo do hidrolisado de soja na corrente de
alimentacédo superior da coluna o perfil de composicao na fase liquida do hidrolisado de soja
apresenta aspecto mais ingreme em sua forma. Na temperatura de 390 K, por outro lado, o
perfil decresce mais suavemente. Isto se deve ao fato de que com temperaturas menores ha
menor favorecimento da reacdo quimica, que € regida pela equacdo de Ahrrenius, ou seja, ha
menor conversdo de hidrolisado de soja, o que fica mais evidente ao analisar a corrente do
produto de fundo, que apresenta maior quantidade de hidrolisado de soja, que néo reagiu, para

menores temperaturas de alimentacéo do hidrolisado.

A Figura 4.63 mostra tal comportamento, pelo gréfico de conversdo de hidrolisado de
soja em funcdo da temperatura de alimentacdo de hidrolisado. Pela figura é notavel o aumento
da conversdo no interior da coluna de destilacdo reativa pelo acréscimo de carga térmica na
alimentacdo do reagente. Assim, a partir dos resultados obtidos da anélise de sensibilidade da
carga térmica no refervedor pode-se inferir, portanto, que é consideravelmente mais vantajosa
a estratégia pelo aumento da carga térmica na coluna nas correntes de alimentacdo dos

reagentes em detrimento a adicdo de energia no refervedor, como forma de otimizacéo.
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Figura 4.63: Converséo de acido graxo (hidrolisado de soja) em fungéo da temperatura de

alimentacéo de hidrolisado de soja para o exemplo 4.2.5.1.

Ja o perfil de composicéo de etanol, Figura 4.63, possui um aspecto invertido. Quando

se aumenta a temperatura do hidrolisado de soja alimentado ocorre diminuicdo na fracdo
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molar na fase liquida de etanol no refervedor, uma vez que ha maior energia disponivel no
interior da coluna para que o etanol venha a mudar de fase, migrando este para o topo da
coluna. Por outro lado, para menores temperaturas de alimentacéo do hidrolisado de soja tem-

se a retirada majoritaria de etanol na coluna na corrente de fundo.

Para os produtos, pela Figura 4.61 vé-se que a maior temperatura de alimentagdo
ocasiona maior pureza do biodiesel retirado no fundo enquanto que pela Figura 4.62 tem-se o
inverso, pois a agua tende a migrar, assim como o etanol, para a fase vapor. Portanto para
maiores valores de temperatura de alimentacdo do hidrolisado de soja maior sera a pureza do
biodiesel produzido.

Por fim, a superficie de temperatura no interior da coluna de destilacdo reativa gerada
nesta andlise de sensibilidade é mostrada na Figura 4.64. O perfil de temperatura é

diretamente proporcional a temperatura do reagente alimentado.

[0490-505 490

0470-490 470

@ 450-470 450

W 430-450 430

W 410-430 410

W 390-410 390

(M) eunjesadwa]

W 370-390 370

W 350-370

Figura 4.64: Superficie de temperatura ao longo da coluna de destilacéo reativa do exemplo

4.2.5.1. Efeito da temperatura de alimentacdo do hidrolisado de soja.

Por fim, a influéncia da massa de catalisador no interior da coluna de destilacdo reativa foi
avaliada. Neste caso o intervalo 15 — 45 g de catalisador por estagio foi considerado. As
superficies da taxa da reagdo quimica direta e indireta sdéo mostradas nas Figuras 4.65 — 4.66,
respectivamente.
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Figura 4.65: Superficie de extensdo da reacdo quimica direta ao longo da coluna de

destilacéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da massa do catalisador.
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Das figuras, percebe-se que com o aumento da massa de catalisador em cada estagio
ocorre aceleracdo linear da extensdo da reacdo quimica de ambas as reagdes direta e indireta,
como esperado. O ponto maximo das curvas encontram-se no estagio 12. Tal fato se deve pela
elevada carga térmica da corrente de alimentacdo do hidrolisado de soja, situada no estagio 13
e em fluxo descendente se distribuindo ao longo da coluna. Por isto, a reacdo quimica fica
deslocada no sentido da alimentagdo do hidrolisado frente a alimentacdo de etanol, que é

alimentado com temperatura muito inferior.

No entanto, nota-se que a curva da reacdo inversa (Figura 4.66) apresenta uma curva
mais ingreme que a curva de extensdo da reacdo quimica da reagdo direta (Figura 4.65).
Assim, conforme se aumenta a massa de catalisador por estagio na coluna, h4 maior
favorecimento da reacdo inversa frente a direta. Este fato € melhor visualizado pela Figura
4.67, que mostra o perfil de conversdo de hidrolisado de soja pela variacdo da massa de

catalisador por estagio reativo.
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Figura 4.67: Conversao de &cido graxo (hidrolisado de soja) em funcdo da massa de

catalisador por estagio reativo para o exemplo 4.2.5.1.

Nota-se que a verificacdo das Figuras 4.65 e 4.66 é corroborada pelos dados de
conversdo. A curva de conversdo de hidrolisado de soja apresenta uma inclinacdo decrescente
com tendéncia de equiibrio em torno de 40g de catalisador por estagio reativo. A partir deste
ponto, grande variagdo na massa de catalisador gera incremento muito pequeno na conversao.
Figuras semelhantes de superficies para a composi¢do dos componentes ao longo da coluna

pela variacdo da massa de catalisador sdo apresentadas no Apéndice 11 deste trabalho.
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Portanto, as analises de sensibilidade tomadas no exemplo 4.2.5.1 mostraram que as
condicBes operacionais otimizadas para a coluna simulada foram: Razdo de refluxo minima
de 0,001, refervedor desligado (absorcdo reativa). temperatura de 480 K na corrente de
alimentacdo de hidrolisado de soja (estagio 13), 40g de massa de catalisador por estagio
reativo (280g em todo o setor reativo). Uma verificagdo importante é a respeito da anélise do
consumo de energia no refervedor. A opcdo pelo refervedor desligado além da melhor
eficiéncia na aplicacdo da carga térmica nas alimentacdes e a consequente redugdo no
consumo de energia ao longo da coluna, faz com neste equipamento evita-se a exposicao do
produto de fundo a elevadas temperaturas. Com estas condi¢Ges operacionais conversoes
acima de 99% foram obtidas, as quais sdo superiores a pureza do biodiesel a ser

comercializado sob as legisla¢des atuais vigentes no pais.
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5 - CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste trabalho, apresentou-se simulacBes computacionais inéditas das etapas de
hidrélise de matéria graxa em um reator PBR e de esterificacdo de &cidos graxos em coluna
de destilacdo reativa. Tais etapas quando combinadas em sequencia podem ser empregadas

para a producdo de biodiesel por hidroesterificagéo.

Na simulacdo de ambas etapas foi considerado estado estacionério. No caso de
hidrélise, o reator tubular de leito fixo foi considerado ideal. Nesta abordagem, admite-se que
a concentracdo de reagentes varia continuamente na direcdo axial para todo o tamanho do
reator. Quanto a etapa de esterificacdo, em colunas de destilacdo reativa, considerou-se um
modelo que utiliza explicitamente as taxas de reacdo em cada estagio da coluna. Tanto na
simulacéo de hidrdlise como de esterificagdo utilizou-se dados cinéticos de um catalisador de
oxido de nidbio.

Um conjunto de analises de sensibilidade de variaveis de projeto e operacdo foram
executadas nas simulacfes das duas etapas. Essas analises sempre buscavam um aumento da
conversdo do processo em termos do consumo da matéria graxa. Nestas simulacdes

conversdes superiores a 99% foram obtidas.

As analises de sensibilidade avaliadas neste trabalho mostraram que a metodologia
empregada aqui é consistente e flexivel, podendo ser Util no desenvolvimento e otimizacdo de
processos que utilizem a técnica da hidroesterificacdo para producdo de biodiesel. As

principais conclus@es oriundas destas analises sdo apresentadas abaixo:

e A cinética de reacdo é uma das variaveis mais importantes para uma correta simulacdo
do processo de hidroesterificacdo. Aqui, 0 modelo cinético pseudo-homogéneo foi
utilizado em todas as simulacbes a contento. Entretanto, varias referéncias apontam
que os modelos cinéticos que incluem o efeito limitante da adsorcdo podem gerar

resultados mais precisos.

e Os resultados das simulagdes da etapa de hidrélise mostraram que o reator tubular com
leito fixo (PBR) apresenta caracteristicas ideais para o processo atualmente empregado
neste tipo de reagcdo, como o fato deste equipamento permitir elevadas temperaturas e

pressdes com tempos espaciais reduzidos.
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O catalisador 6xido de niobio empregado neste trabalho mostrou que é possivel a
obtencdo de conversdes elevadas em matéria graxa com quantidades relativamente

baixas, em ambas as etapas do processo de hidroesterificagéo.

O célculo da coluna de destilagdo reativa simulando o modo de operacdo de uma
coluna de absorcéo reativa mostrou que tal modo de operagéo reduz a temperatura do
produto de fundo, podendo assim ndo comprometer a qualidade do mesmo. A carga
térmica do refervedor € diminuida. Tal modificacdo pode minimizar, provavelmente,

0s custos fixos e de operac¢do do processo.

Com relagdo aos aspectos termodinamicos do equilibrio de fases, a modelagem da fase
liguida utilizando o modelo de contribuicdo por grupos UNIFAC Dortmund
apresentou bons resultados para as misturas simuladas neste trabalho. Tal fato implica
em maiores possibilidades e flexibilidade na modelagem termodindmica de sistemas
envolvendo &acidos graxos e ésteres de acidos graxos, pois ainda sdo escassos estudos

experimentais do equilibrio de fases envolvendo tais espécies quimicas.

A coluna de destilacdo reativa, de acordo com as simulagdes apresentadas, mostrou ser
um processo alternativo e proficuo para a producdo de biodiesel em grande escala,
podendo reduzir custos de producédo, tempo e possibilitando a utilizagdo de uma gama
maior de matérias primas, alcoois e catalisadores. Se considerada a etapa prévia de
hidrolise, este procedimento permite a utilizacdo de uma matéria prima com baixa

qualidade, o que torna ainda mais vantajoso este processo.

Como propostas para trabalhos futuros sdo sugeridas as seguintes possibilidades:

Ainda na parte computacional, uma sugestao a ser feita, seria a inser¢dao de modelos de

cinética heterogénea no cddigo computacional utilizado neste trabalho.

Para o reator tubular simulado, sugere-se a insercdo da metodologia empregada na
etapa de hidrdlise no mesmo cddigo computacional usado na etapa de esterificagdo em

colunas de destilacdo reativa, com interface amigavel.

Necessidade de estudo da viabilidade econémica do processo de hidroesterificagéo.
Aqui sO apresentou-se resultados da viabilidade técnica das etapas de hidrdlise e
esterificagdo.
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e Apresentagdo de um fluxograma completo do processo de hidroesterificacao,
detalhamento de equipamentos, balanco de energia e balango material do processo

como um todo.

e A elaboracdo de estratégias de estimativas iniciais e insercdo das mesmas no metodo

numerico do cddigo computacional da coluna de destilacdo reativa.

e Insercdo de codigo computacional que contemple a simulacdo dindmica da operacéo
de uma coluna de destilacdo reativa.

e Estudo da perda de atividade do catalizador 6xido de nidbio e obtencdo de dados

cinéticos com éxido de nidbio na forma de granulos ou imobilizados em suportes.

Ainda ha muitas possibilidades a serem estudadas com respeito a producdo de
biodiesel pela estratégia de hidroesterificacdo empregando colunas de destilacdo reativa. Tal
fato foi corroborado através da verificacdo da existéncia de pouco material bibliografico sobre
o referido tema na parte experimental. Dessa maneira, estudos experimentais em escala de
bancada e piloto ainda sdo essenciais para o desenvolvimento apropriado de processos de
producdo de biodiesel que utilizem colunas de destilagdo reativa seja por esterificacdo ou
mesmo pelo processo combinado multi-etapas de hidroesterificagdo, no entanto os resultados

das simula¢des computacionais desta tese mostram que tal processo é viavel tecnicamente.

As simulacbes obtidas aqui podem servir como base para 0 projeto de processos de
producdo de biodiesel por colunas de destilacdo reativa ou mesmo processos multi-etapas com
reacdo prévia de hidrélise em reator tubular seguida da reacéo de esterificacdo em colunas de

destilacéo reativa.
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APENDICE | - PROPRIEDADES TERMODINAMICAS DOS SISTEMAS
SIMULADOS NESTE TRABALHO

Tabela A.l.1: Pardmetros utilizados na equacio de Antoine (HALA et al., 1984)(NIST
database, 2008), capacidade calorifica de liquido (J/(gmol K)) (DIPPR database, 2000) e
como constantes de volume molar liquido de solucdo ideal (cm*/gmol)(CHIN et al., 2006)

para 0s componentes do exemplo 4.2.1.

) Parametros de Antoine . '
Componente (i) Cpi Vi
A B C
Isopropanol (1) 12,07 3640,20 -53,54 201,02 76,83
Acido Palmitico (2) 12,34 7049,18 -55,08 345,72 301,05
Isopropil Palmitato (3) 08,28 3757,82 -193,10 389,83 350,15
Agua (4) 11,68 3816,44 -46,13 44,36 18,07

Tabela A.1.2: Parametros de volume (R), area (Q) de interacéo binaria (Bj; — cal/gmol) para o
modelo UNIQUAC empregados na simulacdo do exemplo 4.2.1 (CHIN et al., 2006).

Componente (i) R Q
Isopropanol (1) 2,779 2,508
Acido Palmitico (2) 11,344 9,288
Isopropil Palmitato (3) 13,593 11,212
Agua (4) 0,920 1,400
Bij
B;1= 0,000 B1,= 186,877 B13= 299,386 Bi4=- 118,650
B21=- 596,576 B2,= 0,000 Bos= 273,573 B24=-1557,040
B31=-1202,630 Bs,= - 328,612 B3s= 0,000 B3s=-2962,160
Bs1=- 761,120 B4,= - 831,374 B4s=-830,427 B44= 0,000
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Tabela A.1.3: Pardmetros utilizados na equacio de Antoine (HALA et al., 1984)(NIST
database, 2008), capacidade calorifica de liquido (J/(gmol K)) (DIPPR database, 2000) e
como constantes de volume molar liquido de solucdo ideal (DIPPR database, 2000)

(cm*/gmol) para os componentes do exemplo 4.2.2.

) Parametros de Antoine . .
Componente (i) Cpi Vi
A B C
Acido Decandico (1) 9,486 3669,186 | -156,557 355,6 194,29
Metanol (2) 11,989 3643,968 | -33,424 82,57 40,58
Metil Decanoato (3) 9,535 3663,290 | -115,835 381,62 214,46
Agua (4) 11,967 3985,641 | -39,724 75,29 18,07
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Tabela A.1.4: Pardmetros de volume (R), area (Q) de interacdo binaria entre grupos (amn (K),
bmn , Cmn (K™)) para o modelo UNIFAC Dortmund (GMEHLING et al., 1993) empregados

na simulacdo do exemplo 4.2.2.

Subgrupos CHs CH, MeOH H,O |CH,COO| COOH
Q 0,633 0,708 0,994 2,456 1,423 0,922
R 1,061 0,633 0,859 1,733 1,270 0,800
Grupos amn (K)
CH3s 0,000 0,000 |2409,400|1391,300| 98,656 | -680,900
CH; 0,000 0,000 |2409,400|1391,300| 98,656 | -680,900
MeOH 82,590 | 82,590 | 0,000 | 108,200 | 299,230 | 68,970
H,O -17,253 | -17,253 |-774,500 | 0,000 | -675,500 | 274,370
CH,COO 632,220 | 632,220 | 294,700 | 322,300 | 0,000 296,880
COOCH 1020,800 | 1020,800 | 2540,000 | 1632,900 | 323,180 0,000
bmn
CH3 0,000 0,000 -3,010 | -3,615 1,929 4,019
CH; 0,000 0,000 -3,010 | -3,615 1,929 4,019
MeOH -0,485 | -0,485 0,000 -0,922 -1,270 -0,420
H,O 0,839 0,839 3,872 0,000 3,609 -0,586
CH,COO -3,391 | -3,391 0,374 -1,305 0,000 -1,182
COOCH -6,075 | -6,075 | -3,524 | -2,872 0,363 0,000
Cmn (K™)
CH3 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0011 | -0,0031 | -0,00697
CH; 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0011 | -0,0031 | -0,00697
MeOH 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000
H,O 0,0009 | 0,0009 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000
CH,COO 0,0039 | 0,0039 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 0,0000
COOCH 0,0102 | 0,0102 | 0,0000 | 0,0035 | 0,0000 0,0000

Obs: Os grupos séo representados pelos subscritos m e n.
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Tabela A.1.5: Pardmetros utilizados na equacdo de Antoine (HALA et al., 1984)(NIST
database, 2008), capacidade calorifica de liquido (J/(gmol K)) (DIPPR database, 2000) e
como constantes de volume molar liquido de solucdo ideal (DIPPR database, 2000)

(cm*/gmol) para os componentes do exemplo 4.2.3.

) Parametros de Antoine . .
Componente (i) Cpi Vi
A B C
Acido Oléico (1) 11,627 5885,556 | -127,258 785,23 319,68
Metanol (2) 11,880 3614,819 | -34,846 124,8 40,58
Metil Oleato(3) 12,034 6271,486 | -91,822 725,82 340,71
Agua (4) 8,1977 | 1482,552 | -198,043 78,11 18,07
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Tabela A.1.6: Pardmetros de volume (R), area (Q) de interacdo binaria entre grupos grupos
(@mn (K), bmn , Cmn (K™)) para 0 modelo UNIFAC Dortmund (GMEHLING et al., 1993)

empregados na simulacéo do exemplo 4.2.3.

Subgrupos CHs; CH, CH MeOH H,O CH,COO COOH
Q 0,633 0,708 0,355 0,994 2,456 1,423 0,922
R 1,061 0,633 0,633 0,859 1,733 1,270 0,800
Grupos amn (K)
CHs 0,000 0,000 0,000 2409,400 | 1391,300 98,656 1182,200
CH, 0,000 0,000 0,000 2409,400 | 1391,300 98,656 1182,200
CH 0,000 0,000 0,000 2409,400 | 1391,300 98,656 1182,200
MeOH 82,593 82,593 82,593 0,000 108,200 299,230 -733,070
H,0 -17,253 -17,253 -17,253 | -774,500 0,000 -675,500 | -1795,200
CH,COO | 632,220 | 632,220 | 632,220 | 294,760 | 322,300 0,000 62,031
COOH 2017,700 | 2017,700 | 2017,700 | 107,500 | 624,970 59,594 0,000
Brn
CHs 0,000 0,000 0,000 -3,009 -3,616 1,929 -3,265
CH; 0,000 0,000 0,000 -3,009 -3,616 1,929 -3,265
CH 0,000 0,000 0,000 -3,009 -3,616 1,929 -3,265
MeOH -0,486 -0,486 -0,486 0,000 -0,922 -1,270 2,335
H,0 0,839 0,839 0,839 3,872 0,000 3,609 12,708
CH,COO -3,391 -3,391 -3,391 0,375 -1,305 0,000 1,057
COOH -9,093 -9,093 -9,093 -3,434 -4,688 -0,712 0,000
Cnn (K™)
CHs 0,000 0,000 0,000 0,000 0,001 -0,003 0,009
CH; 0,000 0,000 0,000 0,000 0,001 -0,003 0,009
CH 0,000 0,000 0,000 0,000 0,001 -0,003 0,009
MeOH 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
H,0 0,001 0,001 0,001 0,000 0,000 0,000 -0,015
CH,COO 0,004 0,004 0,004 0,000 0,000 0,000 0,000
COOH 0,010 0,010 0,010 0,000 0,005 0,000 0,000

Obs: Os grupos sao representados pelos subscritos m e n.
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Tabela A.1.7: Pardmetros utilizados na equacio de Antoine (HALA et al., 1984)(NIST
database, 2008), capacidade calorifica de liquido (J/(gmol K)) (DIPPR database, 2000) e
como constantes de volume molar liquido de solucdo ideal (DIPPR database, 2000)

(cm*/gmol) para os componentes do exemplo 4.2.4.

) Parametros de Antoine . .
Componente (i) Cpi Vi
A B C
Acido Laurico (1) 12,794 5782,831 | -106,676 479,62 229,83
Etanol (2) 11,343 3299,107 | -61,819 164,5 58,62
Etil Laurato(3) 11,094 5305,066 | -61,592 538,78 264,58
Agua (4) 8,1977 | 1482,552 | -198,043 78,11 18,07
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Tabela A.1.8: Parametros de volume (R), area (Q) de interacdo binaria entre grupos (Ajj (K),
B , Cijj (K™)) para o modelo UNIFAC Dortmund (GMEHLING et al., 1993) empregados na

simulacdo do exemplo 4.2.4.

Subgrupos CHs; CH, OH H,O COOH | CH,COO0
Q 1,061 0,708 0,893 2,456 0,922 1,423
R 0,633 0,633 1,230 1,733 0,800 1,270
Grupos amn (K)
CHs 0,000 0,000 | 2777,000 |1391,300 | 1182,200 | 98,656
CH, 0,000 0,000 | 2777,000 |1391,300 | 1182,200 | 98,656
OH 1606,000 | 1606,000 0,000 |-801,900 [-1295,000| 973,800
H,O -17,253 | -17,253 | 1460,000 | 0,000 |-1795,200]| -675,500
COOH 2017,700 | 2017,700 | 1525,800 | 624,970 0,000 62,031
CH,COO 632,220 | 632,220 | 310,400 | 322,300 | 59,594 0,000
brn
CHs 0,000 0,000 -4,674 -3,615 -3,265 1,929
CH, 0,000 0,000 -4,674 -3,615 -3,265 1,929
OH -4,746 -4,746 0,000 3,824 4,363 -5,633
H.O 0,839 0,839 -8,673 0,000 12,708 3,609
COOH -9,093 -9,093 -4,916 -4,688 0,000 1,057
CH,COO -3,391 -3,391 1,538 -1,305 -0,712 0,000
Cmn (K™)
CHs; 0,0000 0,0000 0,0016 0,0011 0,0092 -0,0031
CH, 0,0000 0,0000 0,0016 0,0011 0,0092 -0,0031
OH 0,0009 0,0009 0,0000 | -0,0075 | 0,0000 0,0077
H,O 0,0009 0,0009 0,0164 0,0000 | -0,0155 0,0000
COOH 0,0102 0,0102 0,0000 0,0052 0,0000 0,0000
CH,COO 0,0039 0,0039 -0,0049 | 0,0000 0,0000 0,0000

Obs: Os grupos séo representados pelos subscritos m e n.
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Tabela A.1.9: Pardmetros utilizados na equacdo de Antoine (HALA et al., 1984)(NIST
database, 2008), capacidade calorifica de liquido (J/(mol K)) (DIPPR database, 2000) e como
constantes de volume molar liquido de solucdo ideal (DIPPR database, 2000) (cm®mol) para

0s componentes do exemplo 4.2.5.

) Parametros de Antoine . .
Componente (i) Cpi Vi
A B C
Hidrolisado de Soja™ (1) | 15,182 8203,370 | -69,690 705,85 312,03
Etanol (2) 11,343 3299,107 | -61,819 124,80 40,58
Biodiesel (3)(b) 14,075 7545,690 | -66,137 741,60 340,71
Agua (4) 8,1977 1482,552 | -198,043 78,11 18,07
*Componentes do Parametros de Antoine
Cp,iL Vj“
Hidrolisado de Soja A B C
Acido Linoléico (58,2%) | 13,993 7546,012 | -80,594 669,23 311,87
Acido Oléico (25,1%) 14,438 7962,685 | -72,254 826,65 319,68
Acido Palmitico (16,7%) | 11,606 5628,236 | -130,845 651,93 301,06
Média ponderada (a) 15,182 8203,370 -69,690 705,85 312,03

Obs: (a) Médias ponderadas das pressfes de vapor calculadas no intervalo 340 — 500K.

(b) Biodiesel representado pelo oleato de metila.
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Tabela A.1.10: Parametros de volume (R), area (Q) de interacéo binaria entre grupos (Ajj (K),
B , Cijj (K™)) para o modelo UNIFAC Dortmund (GMEHLING et al., 1993) empregados na

simulacdo do exemplo 4.2.5.

Subgrupos CHs; CH, OH H,O COOH | CH,COO0
Q 1,061 0,708 0,893 2,456 0,922 1,423
R 0,633 0,633 1,230 1,733 0,800 1,270
Grupos amn (K)
CHs 0,000 0,000 | 2777,000 |1391,300 | 1182,200 | 98,656
CH, 0,000 0,000 | 2777,000 |1391,300 | 1182,200 | 98,656
OH 1606,000 | 1606,000 0,000 |-801,900 [-1295,000| 973,800
H,O -17,253 | -17,253 | 1460,000 | 0,000 |-1795,200]| -675,500
COOH 2017,700 | 2017,700 | 1525,800 | 624,970 0,000 62,031
CH,COO 632,220 | 632,220 | 310,400 | 322,300 | 59,594 0,000
brn
CHs 0,000 0,000 -4,674 -3,615 -3,265 1,929
CH, 0,000 0,000 -4,674 -3,615 -3,265 1,929
OH -4,746 -4,746 0,000 3,824 4,363 -5,633
H.O 0,839 0,839 -8,673 0,000 12,708 3,609
COOH -9,093 -9,093 -4,916 -4,688 0,000 1,057
CH,COO -3,391 -3,391 1,538 -1,305 -0,712 0,000
Cmn (K™)
CHs; 0,0000 0,0000 0,0016 0,0011 0,0092 -0,0031
CH, 0,0000 0,0000 0,0016 0,0011 0,0092 -0,0031
OH 0,0009 0,0009 0,0000 | -0,0075 | 0,0000 0,0077
H,O 0,0009 0,0009 0,0164 0,0000 | -0,0155 0,0000
COOH 0,0102 0,0102 0,0000 0,0052 0,0000 0,0000
CH,COO 0,0039 0,0039 -0,0049 | 0,0000 0,0000 0,0000

Obs: Os grupos séo representados pelos subscritos m e n.
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APENDICE Il - DEMAIS SUPERFICIES GERADAS PELA ANALISE
DE SENSIBILIDADE DOS EXEMPLOS 424 E 4.2.5.
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Figura A.11.1: Superficie da fracdo molar na fase liquida de acido laurico (1) ao longo da

coluna de destilacao reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da Carga térmica no refervedor.
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Figura A.11.2: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da Carga térmica no refervedor.
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Figura A.11.3: Superficie da fracdo molar na fase liquida de laurato de etila (3) ao longo da

coluna de destilacao reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da Carga térmica no refervedor.
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Figura A.11.4: Superficie da fracdo molar na fase liquida de agua (4) ao longo da coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da Carga térmica no refervedor.
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Figura A.11.5: Superficie da fracdo molar na fase liquida de acido laurico (1) ao longo da

coluna de destilagéo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.6: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.7: Superficie da fracdo molar na fase liquida de laurato de etila (3) ao longo da

coluna de destilagéo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.8: Superficie da fracdo molar na fase liquida de agua (4) ao longo da coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.4.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.9: Superficie da fracdo molar na fase liquida de hidrolisado de soja (1) ao longo

da coluna de destilagéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.10: Superficie da fracdo molar na fase liquida de etanol (2) ao longo da coluna de
destilacéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.11: Superficie da fracdo molar na fase liquida de biodiesel (3) ao longo da coluna

de destilagéo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da massa de catalisador.
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Figura A.11.12: Superficie da fracdo molar na fase liquida de agua (4) ao longo da coluna de
destilacdo reativa do exemplo 4.2.5.1. Efeito da massa de catalisador.
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APENDICE 111 - ESTIMATIVAS INICIAIS COM MAIOR PESO NA
CONVERGENCIA DO CALCULO NUMERICO DOS EXEMPLOS 4.2.4

E4.25

Tabela A.111.1: Estimativas iniciais do calculo numérico para o parametro fluxo ascendente

(ni"j) de cada componente i por estagio j para o exemplo 4.2.4.

Componente i
Acido Laurico  Etanol Laurato de Etila Agua | Estagio]
7,81E-12 1,58E-07 4,62E-09 1,86E-07 15
1,43E-05 2,51E-02 1,17E-05 0,32278 14
E 2,28E-02 2,73E-02 8,65E-04 0,34237 13
§ 3,12E-02 2,78E-02 1,11E-02 0,33455 12
EEi 3,24E-02 6,26E-02 3,89E-02 0,29735 11
I} 2,29E-02 1,19E-01 6,82E-02 0,24014 10
§ 1,17E-02 1,87E-01 7,54E-02 0,1726 9
ql, 4,40E-01 2,53E-01 5,88E-02 1,08E-01 8
?_, 9,39E-04 3,07E-01 2,81E-02 5,67E-02 7
g 3,39E-06 3,48E-01 7,95E-04 2,13E-02 6
§ 4,23E-07 4,35E-02 9,92E-05 2,63E-03 5
2 4,23E-07 4,35E-02 9,93E-05 2,59E-03 4
E3 4,24E-07 4,37E-02 9,94E-05 2,51E-03 3
4,31E-07 4,39E-02 1,01E-04 2,34E-03 2
1,10E-06 4,37E-02 1,87E-04 2,00E-03 1

Tabela A.111.2: Estimativas iniciais do calculo numérico para o parametro fluxo descendente

(ni'fj) de cada componente i por estagio j para o exemplo 4.2.4.

Componente i
Acido Laurico  Etanol Laurato de Etila Agua | Estagio ]

3,06E-08 5,01E-05 2,54E-08 6,44E-04 15
. 2,27E-02 2,28E-03 8,53E-04 2,02E-02 14
g 3,97E-01 2,83E-03 1,12E-02 1,25E-02 13
% 3,63E-01 2,46E-03 7,41E-02 1,05E-02 12
é 2,99E-01 4,57E-03 1,58E-01 7,91E-03 11
_'8 2,23E-01 7,36E-03 2,31E-01 5,72E-03 10
é- 1,53E-01 1,05E-02 2,76E-01 4,00E-03 9
ql_, 9,89E-02 1,41E-02 2,96E-01 2,67E-03 8
?, 6,34E-02 2,06E-02 3,03E-01 1,80E-03 7
g 4,39E-02 1,34E-01 3,22E-01 4,95E-03 6
§ 4,39E-02 1,34E-01 3,22E-01 4,90E-03 5
-g 4,39E-02 1,34E-01 3,22E-01 4,82E-03 4
E§ 4,39E-02 1,34E-01 3,22E-01 4,65E-03 3

4,39E-02 1,34E-01 3,23E-01 4,31E-03 2

4,39E-02 9,02E-02 3,22E-01 2,31E-03 1
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Tabela A.l11.3: Estimativas iniciais do calculo numérico para os parametros extensdo da

reagdo k (&, ;) e relagdo liquido vapor (E;) por estagio j para o exemplo 4.2.4.

Extensdo da reagao
(mol/min)
Direta ‘ Indireta E; Estagio j
0 0 0,001 15
0 0 7,546 14
0 0 0,928 13
0,0367 0,0015 0,899 12
0,0571 0,0025 0,918 11
0,0679 0,0026 0,967 10
0,0646 0,0021 1,008 9
0,0518 0,0014 1,031 8
0,0352 0,0007 1,009 7
0,0199 0,0003 0,733 6
0 0 0,915 5
0 0 0,915 4
0 0 0,916 3
0 0 0,919 2
0 0 0,100 1

Obs: O valor 0 (zero), representa que ndo ocorre rea¢do quimica no estagio j.

Tabela A.111.4: Estimativas iniciais do calculo numérico para o parametro fluxo ascendente

(ni"j) de cada componente i por estagio j para o exemplo 4.2.5.

Componente (i)
Hidrolisado Etanol Biodiesel Agua Estagio j

4,41E-11 2,31E-07 5,40E-12 1,97E-07 15

2,10E-03 6,14E-02 5,46E-06 3,65E-01 14
=5 2,23E-03 6,23E-02 5,46E-06 4,39E-01 13
§ 1,24E-03 6,64E-02 1,02E-03 3,78E-01 12
E 5,40E-04 1,81E-01 2,72E-03 2,60E-01 11
o) 2,09E-04 3,08E-01 3,81E-03 1,36E-01 10
§ 7,83E-05 3,85E-01 4,22E-03 5,96E-02 9
q'J 2,73E-05 4,21E-01 4,02E-03 2,46E-02 8
;Cj 6,45E-06 4,36E-01 2,56E-03 1,03E-02 7
g 3,81E-08 4,43E-01 5,95E-05 4,66E-03 6
§ 4,64E-09 5,43E-02 7,26E-06 4,02E-04 5
2 4,65E-09 5,45E-02 7,27E-06 2,82E-04 4
E 4,67E-09 5,46E-02 7,31E-06 1,94E-04 3

6,00E-09 5,47E-02 9,16E-06 1,30E-04 2

3,38E-06 4,99E-02 2,88E-03 7,70E-05 1
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Tabela A.111.5: Estimativas iniciais do calculo numérico para o pardmetro fluxo descendente

(n{;) de cada componente i por estégio j para 0 exemplo 4.2.5.

Componentei
Hidrolisado Etanol Biodiesel Agua Estagio j

4,91E-03 1,43E-01 1,51E-05 8,52E-01 15
. 1,71E-03 1,26E-02 6,53E-08 9,86E-01 14
£ 9,50E-01 1,33E-02 2,89E-03 3,34E-02 13
s 6,52E-01 1,30E-02 3,07E-01 2,71E-02 12
E 3,33E-01 2,80E-02 6,22E-01 1,69E-02 11
S 1,43€-01 4,00E-02 8,08E-01 8,36£-03 10
Z 5,76E-02 4,61E-02 8,93E-01 3,62E-03 9
o 2,26E-02 4,95E-02 9,26E-01 1,52E-03 8
|5 8,93E-03 5,60E-02 9,34E-01 7,04E-04 7
2 3,11E-03 1,56E-01 8,40E-01 9,52E-04 6
2 3,11E-03 1,57€-01 8,39E-01 6,73E-04 5
° 3,11E-03 1,57€-01 8,39E-01 4,71E-04 4
:§ 3,11E-03 1,57€-01 8,39E-01 3,24E-04 3

3,14E-03 1,47€-01 8,50E-01 2,01E-04 2

3,57E-03 3,54E-02 9,61E-01 2,79E-05 1

Tabela A.111.6: Estimativas iniciais do céalculo numérico para os pardmetros extensdo da

reacdo k (&, ;) e relagdo liquido vapor (E;) por estagio j para o exemplo 4.2.5.

Extensdo da reagao
(mol/min)
Direta ‘ Indireta E ‘ Estagio j
0 0 0,0001 15
0 0 5,6884 14
0 0 1,3112 13
0,1201 0,0053 1,1665 12
0,1273 0,0064 1,1542 11
0,0768 0,0040 1,1560 10
0,0350 0,0019 1,1596 9
0,0143 0,0008 1,1634 8
0,0056 0,0003 1,1616 7
0,0024 0,0002 1,0366 6
0 0 0,1265 5
0 0 0,1267 4
0 0 0,1268 3
0 0 0,1273 2
0 0 0,1400 1

Obs: O valor 0 (zero), representa que ndo ocorre reagdo quimica no estagio j.



