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RESUMO

Atualmente, os processos quimicos vém sendo reinventados para aprimorar as
técnicas de processamento, aumentar a eficiéncia e a miniaturizacao das operacoes
unitarias. Essa corrente revolucionaria € conhecida como Processos Intensificados
(Pl). Na Intensificacdo de Processos, o0s equipamentos tradicionais sao
reformulados, tornando-se mais flexiveis na performance, através da unido de
operagcbes em um equipamento, resultando na diminuicdo do tamanho e do custo
em relagdo aos processos convencionais. Essas tecnologias resultam em grande
potencial para processos de separacao e de reagdes quimicas. Nos ultimos anos,
conceitos de integragédo interna de calor estdo sendo aplicados a operagdes de
separagao como proposta de processo intensificado com o intuito de resolver
necessidades de consumo energético e necessidades de equilibrio. Assim, este
projeto contempla o estudo do sistema de destilagdo reativa, tendo como foco
principal a avaliagcdo e a inclusdo de conceitos de intensificagdo, visando a
diminuicdo do consumo energético, por meio do aproveitamento do calor gerado
através de arranjos internos no sistema. Para isso, foram desenvolvidos diferentes
estudos termoquimicos e configuragbes de colunas reativas com incorporagéo de
arranjos internos que permitam compreender a possibilidade de transferéncia de
calor em sistemas reativos endotérmicos e exotérmicos, através do simulador Aspen
Plus VO® na sintese de TAME e biodiesel. O trabalho é inovador, uma vez que
desenvolve uma nova configuragado de coluna de destilagdo reativa modificada com
integracdo interna de calor rM-HIDIC suportada em conceitos do sistema de
destilagdo reativa com integragao interna de calor r-HIDIC. O desenvolvimento do
sistema intensificado foi realizado através de técnicas de simulagdo computacional e
projeto hidraulico do processo. A disponibilidade de energia no processo foi
calculada mantendo-se o grau de pureza de 98% para o TAME e 95% para o
biodiesel, atingindo uma redugdo no consumo energético de 28% e 18%,

respectivamente, da rM-HIDIC em relagdo com a destilagdo reativa — RD.

Palavras Chave: Destilacdo Reativa, Intensificacdo de Processos, r-HIDIiC, rM-
HIDIC, Simulacgao.



ABSTRACT

Nowadays, chemical processes are being reinvented to improve processing
techniques, increase efficiency and miniaturization of unit operations. This
revolutionary process stream is known as Intensified Processes (PI). In Process
Intensification, the traditional equipment is reformulated in the performance making it
flexible and considering the union of operations in equipment, in the reduction of size
and cost in relation to the conventional processes. These technologies result in a
great potential for separation processes and chemical reactions. In recent years,
concepts of internal heat integration are being applied to separation operations as an
intensified process proposal in order to solve energy consumption and balance
needs. Consequently, this project contemplates the study of the reactive distillation
system, focusing on the evaluation and inclusion of intensification concepts, aiming at
reducing the energy consumption of the system by using the heat generated through
internal arrangements in the system. Therefore, different thermochemical studies and
configurations of reactive columns were developed with the incorporation of internal
arrangements to understand the possibility of heat transfer in reactive endothermic
and exothermic systems using Aspen Plus VO® simulator in the TAME and Biodiesel
synthesis. The work presents an innovation in the development of a new
configuration of reactive distillation column modified with internal integration of heat
rM-HIDIC supported in concepts of the reactive distillation system with internal heat
integration r-HIDIiC. The development of the intensified system was achieved using
computer simulation techniques and hydraulic process design. The energy availability
in the process was calculated maintaining 98% pure for TAME and 95% for Biodiesel,
28% and 18% of the reduction in energy consumption for rM-HIDIiC relative to
reactive distillation - RD.

Keywords: Reactive Distillation, Intensification Process, r-HIDIC, rM-HIDIC,

Simulation.
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Capitulo 1 - Introducao

1.1 Introdugao ao Projeto

No mundo atual, as demandas referentes aos avangos do mercado
impulsionaram uma transformagao com relagao a determinados processos quimicos,
no sentido de torna-los mais eficientes. Nesse contexto, a intensificacdo de
processos, conhecida na literatura aberta como Process Intensification — Pl,
apresenta-se como alternativa para aproveitar de forma mais eficiente os recursos
dos processos. Assim, o presente trabalho visa desenvolver um sistema e uma
alternativa de reacido e separacdo com aplicacdo de conceitos em aproveitamento
da energia. A proposta de intensificacdo de processo foi desenvolvida por meio de
modelagem matematica e uso de técnicas computacionais para dois sistemas de

estudo (Sistemas endotérmico e exotérmico).

As operagdes de separacdo sdo amplamente usadas nas industrias
quimica e petroquimica, representando 3% do consumo da energia no mundo. As
unidades destiladoras representam 95% das operag¢des de separacdo. Durante a
operagao de separacgdo, a necessidade energética no refervedor para aquecer o
sistema e a posterior remogdo energética no condensador para condensar o0s
vapores tornam a operagao pouco eficiente, por volta de 5 a 20% nas unidades

convencionais.

Assim, a destilagdo € um dos processos com maior custo na industria,
sendo responsavel por grande parte do consumo energético, acrescentando as
perspectivas de intensificagdo desenvolvidas em diferentes trabalhos do PSE -
Process System Engineering (VANAKI et al., 2012; WANG et al.,, 2017). Nesse
contexto, o presente trabalho utiliza o conceito da coluna HIDIiC — Heat Integrated
Distillation Column, que descreve a estratégia de aproveitamento de energia em
unidades destiladoras, em que a energia do sistema €& aproveitada na obtencdo de
combustiveis alternativos e aditivos para gasolina, utilizando ainda os conceitos de
Destilacdo Reativa (RD) e estudo de sistemas heterogéneos (MUTHIA et al., 2018;
PRADANA et al.,, 2017) e o arranjo interno de acoplamento de coluna (NOVITA,
2017). Tais conceitos sdo aplicados para o desenvolvimento de uma nova
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configuragéo para sistemas de reagdes quimicas exotérmica e endotérmica (TAME e
biodiesel).

Diferentes estudos relativos a obtencdo de biocombustiveis e
combustiveis (GEBREMARIAM; MARCHETTI, 2018; MENG et al., 2018; CHEN et
al., 2018) tém sido desenvolvidos nos ultimos anos. Essas novas pesquisas s&o
dirigidas ao estudo da combustdo quimica, da cinética e do comportamento quimico
dos processos de obtengdo (ZHANG et al., 2018). Nos processos de producao de
biodiesel, a operagcdo € constituida pela reagcdo quimica, os componentes
associados ao processo e as tecnologias e catalisadores que potencializam sua
obtencao (AMBAT et al., 2018). No caso dos aditivos de gasolina, como o TAME, a
obtencao pode ocorrer em diferentes unidades, aproveitando a energia (YAMAKI et
al., 2018; MA et al., 2017).

A Intensificagdo de Processos (Pl) esta tradicionalmente ligada ao setor
de processos de transformacdo e manufatura, relacionando-se principalmente a
drastica diminuicdo do tamanho dos processos industriais, de modo a obter unidades
modulares e compactas como fatores mais relevantes dessa nova tecnologia (XU et
al., 2014; BALDEA; EDGAR, 2018). Segundo Xu e colaboradores (2014), com
relagdo a Coluna de Destilagdo com Integracdo de Calor, estima-se em 50% o
potencial de aproveitamento da energia. Assim, a concepgdo de novos
equipamentos, técnicas de processamento, desenvolvimento de processos
multifuncionais e microtecnologia que, comparados aos processos convencionais,
oferecem uma melhoria substancial na manufatura, operagcao e processamentos
quimico e bioquimico (EMTIR et al., 2001; RIVAS et al., 2018; SCOTT, 2018; WANG
et al., 2017) s&o relevantes na intensificagdo de processos.

Isso também se aplica para aditivos da gasolina, como o MTBE (Eter metil
terc-butilico), o ETBE (Eter Etil Terc-Butilico), o Etilen Glicol, o Acetato de Metila e
em processos que envolvem reagdes quimicas (VAN WYK et al., 2018; HUANG et
al., 2008; KAUR et al., 2017; WISUTWATTANA et al., 2017; TONG et al., 2014). De
acordo com estudos do TAC (Total Annual Cost) relativos ao processo de destilagéo
reativa e suas vantagens, houve uma diminuicdo de 6,56% em comparagdo com a

coluna reativa convencional (GAO et al., 2014).
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Assim, a producdo do TAME como aditivo oxigenador da gasolina tem
ganhado espago no mercado, por ser uma opgédo ao uso do chumbo. Do mesmo
modo, a produgdo do MTBE (Metil-terc-butil-éter) também vem sendo uma opgéo
mais bem vista, devido a diminuicdo do impacto ambiental e ao atendimento as
exigéncias legais. A combustdo e a concentracdo do MTBE tém sido avaliadas
experimentalmente, visando melhorar o rendimento e emissées em veiculos
(SCHIFTER et al., 2017). A obtengdo do TAME em uma unidade de processamento
multipla foi desenvolvida através do simulador de processos Aspen Hysys®,
incluindo um reator de fluxo pistom e uma coluna de destilagdo (RAMKISSON et al.,
2014). Por outro lado, o processo de produgado de biodiesel é realizado por meio de
uma reacdo de transesterificacdo, em que alcoois alifaticos de cadeia curta reagem
com triglicerideos contidos em 6leos vegetais e/o gorduras animais. O produto dessa
reacdo consiste principalmente em uma mistura de ésteres de acidos graxos,
conhecido como biodiesel, e o subproduto gerado € o glicerol (KNOTHE;RAZON
2017).

O presente trabalho visou estabelecer condi¢gdes de processo que
garantam o sucesso da reacdo (endotérmica/exotérmica), o estudo do equilibrio
quimico para favorecer os produtos em conversdes elevadas, bem como o
desenvolvimento da wunidade intensificada de reagdo e separagdo com

aproveitamento da energia por meio de simulagdo computacional.

Gaikwad e coautores (2014) avaliaram a combustdo do biodiesel por meio
da validagado experimental da combustdao no CFD. Além disso, outros importantes
estudos relativos a microfluidica e ferramentas necessarias para o entendimento do
projeto e otimizagdo de usinas também ja foram publicados (GARCIA et al., 2018). A
esse respeito, efeitos dos fluxos da alimentacdo e do controle da temperatura,
avaliando-se a transferéncia de massa e energia através de estudos da

fluidodindmica, sugerem a possibilidade de transferéncia (YU et al., 2015).

O desenvolvimento do sistema intensificado apresenta um acréscimo de
resultados que permitem aprimorar alternativas relativas a diminuicdo do consumo
energético em unidades de destilagdo, a implementacédo de sistemas de reagcdo no
processo de separagéo e, finalmente, o aproveitamento da energia associada ao

processo, através de arranjos internos na unidade intensificada. Assim, foram
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desenvolvidas diferentes configuragbes de coluna reativa, com a incorporagdo de
arranjos internos na transferéncia de calor. Essas configuragées foram realizadas

por meio do simulador Aspen Plus VI®.

E importante ressaltar que esse tipo de configuragdo néo é uma realidade
nos simuladores comercias atuais, bem como o sistema de intensificagdo (reagao-
separagao-integragdo de calor). A coluna com aproveitamento da energia
estruturada em duas seg¢des, conhecida na literatura como Heat Integrated Reactive
Distillation Column (HIDiC), foi desenvolvida para apresentar reacdo em uma
unidade. Finalmente, uma nova unidade HIDIiC reativa modificada foi desenvolvida

como parte do sistema de reagao e separacgao.

1.2 Objetivos

1.2.1 Objetivo geral

Este trabalho tem como objetivo principal o desenvolvimento de um
sistema de reacao e separagado quimica com aplicacao de conceitos de transferéncia
de calor, através da simulagao computacional de sistemas intensificados no software
Aspen Plus®, representando o processo de transferéncia e disponibilidade

energética, sendo este comparado a destilag&o reativa convencional (RD).

1.2.2 Objetivos especificos

Os objetivos especificos deste trabalho sdo sintetizados nos topicos a
sequir:

e Desenvolver estudos termoquimicos e termodinamicos em relacao as
reacdes envolvidas na sintese de TAME e biodiesel.

e Avaliar o comportamento de uma coluna de destilagdo reativa na
sintese TAME e biodiesel.

e Descrever uma simulagdo de coluna integrada HIDIiC e de destilagéo
reativa (r-HIDiC) como configuragdo intensificada na producédo de
TAME e biodiesel.

e Especificar as condicdes de desenho do prato a partir do

comportamento da transferéncia de calor e massa.
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¢ Desenvolver um sistema intensificado de separacéo e reagcdo quimica
com integragdo interna de calor quando comparado ao projeto

convencional.

1.3 Problema

A Destilagado Reativa (RD) € usada na separagao de misturas com pontos
de ebulicdo préoximos ou misturas com comportamento azeotropico (TERRIL et al.,
1985). A importancia dessa unidade é a possibilidade de combinar a reagéo e a
separagao em um unico equipamento, sendo usada em processos quimicos como:
transesterificagdo (DAVIES; JEFFREYS, 1973), oligomerizagdo (CARRA et al.,
1979), isomerizagdo (GROSSER et al., 1994), hidrolise (WESTERTERP, 1992),
alquilagdo (CARRA et al.,, 1979), acetilagdo (SMITH; HUDDLESTON, 1982;
DEGARMO et al., 1992; SHOEMAKER, 1987; SMITH, 1995), esterificagdo (SUZUKI
et al.,, 1971; ALEJSKI et al., 1989; SIMANDL; SVRCEK, 1991). Em particular, o
grande consumo de energia envolvido no processo constitui um grande problema
operacional e de custo, de modo que o entendimento do potencial de
aproveitamento energético na destilacdo reativa € fundamental para o projeto
conceitual de coluna de destilagdo reativa intensificada, além de atingir os
requerimentos minimos operacionais do processo. Com o intuito da integracédo da
energia no sistema de destilagcdo reativa, o conceito de coluna concéntrica com
integracdo interna de calor HIDIC (LEON PULIDO, 2011) é usado como suporte para
o desenvolvimento de novas possibilidades de aproveitamento, da quantificagcao e
possibilidade de troca energética, sendo assim, proposto através de ferramentas
computacionais, estratégias de trocas térmicas e configuragdo de colunas para

aproveitar a energia disponivel no sistema.

1.3.1 Justificativa

No caso dos processos de separacao, existem dificuldades relacionadas a
quantidade de energia usada no processo; enquanto para as reagdes quimicas, a
dificuldade consiste no fato de que ainda ndao ha trabalhos em unidades
intensificadas ou de troca térmica para o aproveitamento do calor. Embora a

intensificacdo de processos apresente diferentes técnicas e configuragbes que
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permitem diminuir o tamanho, este trabalho esta principalmente voltado ao estudo do
potencial de energia disponivel em configuragbes convencionais, de forma que as
condigdes do processo sejam intensificadas, sendo este o ponto de partida para o
desenvolvimento de um sistema novo de separagao e reacdo quimica termicamente
acoplada. No caso particular do projeto, faz-se o uso de ferramentas
computacionais, como o simulador Aspen Plus®, adequado ao estudo e
desenvolvimento do sistema intensificado r-HIDIC e consecucdo do novo sistema
rM-HIDIiC pelo meio de técnicas computacionais. As condicdes de operacao,
estratégias para obtencdo de produtos de elevada pureza e comportamento em
relagdo ao arranjo interno das sec¢des de esgotamento e retificacdo e hidraulica da
nova unidade fazem parte dos resultados obtidos no projeto.

1.4 Metodologia da tese

A tese foi organizada por capitulos que abordam objetivos especificos:

e Capitulo 1 — Introdugéo.

e Capitulo 2 - Revisédo bibliografica.

e Capitulo 3 - Estudos termodinamicos e termoquimicos.

e Capitulo 4 — Metodologia, descrevendo-se a simulagédo e a analise do
processo intensificado.

e Capitulo 5 — Resultados, apresentando o desenvolvimento do novo
sistema de separacio e reagao quimica da coluna rM-HIDiC.

e Capitulo 6 - Conclusdes e sugestdes.

Assim, a metodologia de pesquisa desenvolvida € explicativa, suportada
por conceitos sobre a destilagdo reativa, a configuracdo HIDIC, a r-HIDIiC para a
construgédo do novo conceito de coluna rM-HIDIC. A esse respeito, um diagrama dos

conceitos abordados sistematicamente €& apresentado no Apéndice A.
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Capitulo 2 - Revisao bibliografica

A destilacado € usada para separar 95% dos fluidos da industria quimica e
representa 3% do consumo da energia no mundo (SEGOVIA et al., 2006). Com
relacdo a producdo dos sistemas biodiesel e TAME e o processo de destilagdo
reativa, as reagdes ocorrem em maior propor¢ao na fase liquida ou em contato com
soélidos cataliticos (SEADER; HENLEY, 2006). Assim, torna-se importante o estudo
do conceito de integracdo interna de calor em colunas de destilagdo e finalmente
uma analise das propostas de configuragbes de aproveitamento da energia,

envolvendo a reag&o quimica e a destilagdo de maneira simulténea.

2.1 Biodiesel

O biodiesel € definido como um combustivel liquido sintético, originario de
matéria-prima renovavel. De acordo com a American Society for Testing Materials
(ASTM), esse combustivel é constituido por mistura de ésteres alquilicos de acidos
graxos de cadeias longas, derivado de O6leos vegetais ou gorduras. A Agéncia
Nacional de Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) tem desenvolvido
estudos com diretrizes para a armazenagem, manuseio e controle de qualidade
(Resolugdo ANP N° 45 DE 25/08/2014). Outros estudos apresentaram resultados
promissores com relacdo ao uso de fontes alternativas de 6leos na produgdo do
biodiesel, abrindo a possibilidade da geracdo de biocombustiveis como um campo
promissor, além de novas aplicacbes e novas técnicas de obtencdo e
aproveitamento de residuos (BRIGGS; PALLIGARNAI, 2008; NOOR et al., 2018;
TUNTIWIWATTANAPUN; TONGCUMPOU, 2018; GOMES et al, 2018;
AKKARAWATKHOOSITH et al., 2019).

Assim, devido a elevada quantidade de destilados intermediarios de baixo
preco no mercado, ha grande interesse com relagédo a avaliagdo do desempenho do
motor a diesel com combustiveis alternativos e renovaveis, bem como simulagdes
computacionais (PEREZ et al., 2015; RATHMAN et al., 2010). Atualmente, a

preocupagao com as emissdes e 0s requerimentos das normativas sao fatores
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fundamentais para se buscar maior viabilidade dos combustiveis ambientalmente
renovaveis (HASAN; AVAMI, 2018).

De forma geral, o biodiesel é obtido a partir da reagdo de
transesterificagdo, que consiste na reagcédo de alcool em excesso com triglicerol para
a formacéo de ésteres e glicerina (SELAIMIA et al., 2015). Essa reagdo pode ser
acelerada por catalisadores acidos, basicos, enzimaticos ou especiais (DENG et al.,
2018). O processo de transesterificagdo € considerado o método mais eficaz para
Oleos vegetais, uma vez que apresenta praticidade e melhorias das propriedades
para o uso como combustivel (HUMPHREY et al., 1991).

2.1.1 Transesterificacao e esterificagao

O biodiesel pode ser produzido a partir de recursos renovaveis, como
gorduras e 6leos de cozinha (BARROS, 1997). No contexto geral da reagao, um mol
de triglicerol reage com trés mols de alcool (relagdo 3:1) para formar um mol de
glicerol e trés mols do éster alquilico do acido graxo (BILGIN et al., 2015).

A reacao ocorre em diferentes reatores, dentre os quais os sistemas mais
conhecidos e utilizados s&o: o reator de agitagdo continua em série
(VASCONCELOS, 1999), o reator com ultrassom (LINNHOFF, 1993), reatores
tubulares (GLENCHUR; GOVIND, 1987), reatores tubulares com agitagdo continua
(LANG, 1996), microrreatores (BRUGMA, 1937; BRUGMA, 1942), reator de fases
liquida e gasosa a altas temperaturas (PETLYUK et al., 1965) e sistemas de coluna
de destilagao reativa (WOLFF; SKOGESTAD, 1995; HALVORSEN; SKOGESTAD,
1999). Também s&o importantes estudos referentes a fluidodinamica computacional
(CFD), voltados aos fenbmenos da combustdo, e estudo sobre efeitos como
temperatura, pressao, alcool e relacdo de reagentes (GAURAV et al., 2014;
SILITONGA et al., 2014).

A cinética da reacdo € considerada elementar quando a ordem da reagao
coincide com a molecularidade. Assim, a velocidade da reacgado, r,, pode ser
derivada diretamente da equagado estequiométrica (Equagédo 2.1). Nessa equacgéao

elementar, k corresponde a constante cinética da reagéo, a e b, sdo os coeficientes
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estequiométricos, e C4, e Cy correspondem as concentragdes do reagente (SHAH,

2002), de modo que a reacgéao elementar aA + bB — dD é dada pela equagao:

—r, = kC5Ch (2.1)

O estudo cinético da reacdo de transesterificacdo vem sendo
desenvolvido por diferentes centros de pesquisa e autores no mundo (WRIGHT,
1949; SCHULTZ et al. 2002; ROMAGNOLI et al. 2018), discutindo-se o
comportamento da reacdo, a oxidagao, a velocidade de reacdo e condi¢cdes de
operacdo, do mesmo modo que em estudos voltados a relacdo do consumo de
triglicerol, diglicerol e monoglicerol e da agitagcédo em relagdo a taxa de reagao de

transesterificacao.

A producgao de biodiesel poder ser definida a partir de uma sequéncia de
trés passos. No primeiro passo, os triacilglicerdis sdo convertidos em diglicerois. No
segundo, os diglicerois sao convertidos em monoacilglicerdis. Finalmente, no
terceiro passo, os diglicerdis sdo convertidos em glicerol. Assim, o produto principal
obtido consiste em uma mistura de ésteres de acidos graxos (biodiesel) em cada
uma destas reacoes (LE GOFF et al., 1996).

A conversao maxima depende das constantes de equilibrio, geralmente
para condicbes de temperaturas a 60°C (RIVERO, 2001). A transesterificacéo
normalmente acontece a uma temperatura proxima ao ponto de ebulicdo do alcool,
sob uma pressdo ligeiramente maior que a atmosférica no estado liquido,
geralmente em presenga de um catalisador, que pode ser acido, basico, ou uma
enzima (LAVEN, 2010).

A transesterificacdo € uma reacgao catalisada na producdo de biodiesel,
em que, na presenca de alcool, os triglicerideos sao transformados em alquil ésteres
e glicerol como subproduto (FUKUDA et al., 2001; ZHANG, 2003; WRING, 1994). A
estrutura base é apresentada a seguir na Equacéo 2.2:

TRIGLICERIDEOS + ALCOOL<+»> MONOALQUILESTERES + GLICERINA (2.2)

A forma mais comum de obtencdo de biodiesel € a transesterificacao
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basica ou alcodlise dos triglicerideos (TGs), que ocorre em elevadas velocidades de
reacao e baixas temperaturas. Geralmente, 0 metanol em excesso € misturado aos
triglicerideos na presencga de hidroxido de sédio ou metoxido de sédio. A converséo

ao biodiesel é favorecida na reacéo 6:1 de metanol: 6leo (FREEDMAN et al., 1998).

A reacao de transesterificacdo acontece em etapas. Inicialmente os
triglicerideos (TG) sao convertidos a digliceridios (DG), seguidamente a
monogliceridios e posteriormente a ésteres e glicerol de acordo as Equagdes 2.3;
24e25.

TG + CH3+ OH «— DG + R1 COOCH3 2.3)
DG +CH30H <> MG + R2COOCH3 24
MG + CH30H <— Glicerol + R3COOCH3 2.5)

O excesso do etanol pode gerar complicagdes na separacao do glicerol,
mas fora da relacdo molar, podem ser encontradas conversbées menores
(FREEDMAN et al.,, 1998). A transesterificagdo gera glicerina como subproduto,
sendo necessario utilizar 6leo refinado e matérias primas com elevados conteudos

de acidos graxos para se atingir a qualidade desejada do biodiesel.

A reacdo de esterificagdo de acidos graxos com alcoois de baixo peso
molecular € outra rota de obtencdo do biodiesel. Essa reacdo € mais rapida,
comparada com a transesterificacao de triglicerideos, devido a alta solubilidade dos
acidos graxos em alcool, consistindo em uma reag¢ao de um unico passo (FUKUDA
et al., 2001; ZHANG, 2003):

R-COOH + ROH <+—> R-COOR'+ H,0 (2.6)

A esterificagao utiliza catalisadores liquidos e solidos. O acido sulfurico e
hidrosulfurico sdo amplamente usados como catalisadores liquidos a temperaturas
de 20 a 60°C. Assim, a velocidade da reacdo ocorre em funcdo da quantidade de
catalisador utilizado e da concentracdo do acido oleico inicial (FREEDMAN et al.,
1998; WOODS, 2008).
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2.1.2 Caracteristicas do biodiesel

Durante o processo de produgdo convencional, o 6leo € misturado com
hidréxidos de sodio ou potassio e um alcool. Os produtos obtidos a partir da reagao
sdo ésteres metilicos ou etilicos (biodiesel) e glicerol como subproduto (XUAN et al.,
2008; CAO et al, 2008). Com relagdo as reagdes de esterificacdo e
transesterificagdo na producdo de biodiesel, ha algumas alternativas para a

conversao, como por exemplo, partindo-se da biomassa como matéria-prima (Fig. 1):

|— Pindlise — Gleo de Sintess
| TERMOQES?:‘I?CA Gaseificagio - Gds de Sintese
B \_
I Liquefagio e Biogulmicas
0
E;] CONVERSEO QUIMICA Biodiesel
S
S
A Bioetanol
— COMVERSAC BIOGUMMICA
Biogds

Figura 1. Processos de conversao da biomassa na producgao de biodiesel

Atualmente, a necessidade de combustiveis alternativos torna o biodiesel
um produto de grande interesse, no entanto, a produgao a partir de matéria-prima de
Oleos vegetais ndo é suficiente (CHUAH, 2017). Contudo, de acordo com as
caracteristicas do biodiesel (Tabela 1), esse combustivel é indicado para a maioria
dos equipamentos movidos a diesel, diminuindo a emissdo de gases, além de
apresentar outras vantagens ambientais, como o fato de ser biodegradavel e n&o
toxico (DEMIRBAS, 2009). O biodiesel pode ser uma solugdo quando se considera o

balango entre produgéo agricola, meio ambiente e obtengao de lucros econémicos.

Tabela 1. Carateristicas do biodiesel.

Nome quimico Ester (m)etilico de 4cido
graxo
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Intervalo da férmula quimica C14—Ca4 (m)etil éster ou
Cis25H28430:2 3,3

Intervalo de viscosidade cinematica (mmz/s a313K) -5.2
Intervalo de densidade (kg/m3 a 288 K) 860 - 894

Intervalo do ponto de ebuli¢do (K) > 475
Intervalo do ponto de fulgor (K) 420 — 450
Intervalo de destilacio (K) 470 — 600

Pressdo de vapor (mmHg a 295 K) <5

Insoliivel em agua/De
amarelo claro a escuro, liquido
limpido/Odor levemente
Solubilidade em agua/Aparéncia azedo/semelhante a
fisica/Odor/Biodegradabilidade/Reatividade sabdo/Mais biodegradavel que
o diesel de petroleo/Estavel,
mas deve-se evitar o contato
com agentes oxidantes fortes.

Fonte: Adaptado de Demirbas (2009)

O biodiesel pode ser obtido por diferentes caminhos, transesterificacdo ou

esterificacéo, a partir de 6leo vegetal, conforme apresentado na Figura 2 a seguir:

GLED VEGETAL
, | i
Alcool Alcool
Catalizador RANSESTENFIC&C&O ES-I.ERIFMCAO Catalizador
I I
| ] | l
Glicerol bruto Blodiesel bruto Biodiese! bruto fgua
Recuperagdo do alcool
Resfduo
Glicerol Refinado
|
1 1
Residuo Glicerina Recuperagiio do alcool —
BIODIESEL

Figura 2. Diagrama geral de producgao de biodiesel a partir de éleo vegetal

Os d6leos vegetais constituem a principal matéria-prima para a produgao
do biodiesel (DEMIRBAS, 2005). Assim, a definigdo quimica de acidos graxos com
alcool, o grau de saturacdo e longitude alteram as propriedades fisicas do
componente. Entre os 6leos mais usados na producao de biodiesel temos os 6leos
de canola, girassol e palma. Também podem ser utilizados Oleos e gorduras

animais, apresentados Apéndice B.

O trabalho suporta os parametros cinéticos do 6leo de palma publicados
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na literatura aberta e disponibilizados por Aspen Plus Biodiesel Model V7 Copyright
© 2008 by Aspen Technology. Esse estudo descreve o modelo de processo para
oleo vegetal em producdo de catalise com alcali. Os diferentes acidos graxos, como
mistura de triglicerideos, sdo definidos segundo o conceito de Hui (2005), enquanto
no caso da composigédo do 6leo de palma foi utilizado o conceito proposto por Che
Man e colaboradores (1999).

Devido ao crescente uso do biodiesel na agricultura, foram criados
regulamentos e legislagdes para garantir a qualidade de sua producgéo. Dessa forma,
organizagbes em todo o mundo tém estabelecido propriedades claras para
determinar as condi¢cdes do biodiesel comercial, de acordo com a ANP (Agéncia
Nacional do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis - Brasil) e com o CEN
(European Committee for Standardization), que podem ser consultadas no Apéndice
C.

Nas anotagbes da normalizagcdo — ANP N°7 2008 (Apéndice D) — sao
descritas as carateristicas da mistura: (1) LIl — Limpido e isento de impurezas com
anotacao da temperatura de ensaio; (2)o limite indicado deve ser atendido na
certificacdo do biodiesel pelo produtor ou importador; (3) quando a analise de ponto
de fulgor resultar em valor superior a 130°C, fica dispensada a analise de teor de

metanol ou etanol.

2.1.3 Variaveis do processo

Existem diferentes fatores que afetam os processos quimicos e que
influenciam na qualidade e no rendimento do biodiesel, como por exemplo, o tipo de
alcool, a relacédo entre a quantidade de catalisador e 6leo, a relagdo entre oleo e
alcool, a quantidade do catalisador, a temperatura da reagdo e a agitacédo
(BERCHMANS et al., 2008; GERPEN, 2005). As condicbes de operagdo para
diferentes tecnologias na produg¢do do biodiesel sdo apresentadas na Tabela 2, a

sequir:
Tabela 2. Tecnologias para a produgao de biodiesel
Variavel Catalise Catalise Enzimatica Alcool Catalise
Alcalina (Lipase) Supercritico Acida
Temperatura da 333-343 303 -313 512 - 658 328 -353

reacio (K)
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Acidos graxos livres Produtos Esteres metilicos Esteres Esteres
na MP* saponificados
Agua na MP* Interfere na Nao tem influéncia - Interfere na
reacao reacao
Rendimento Esteres Normal Alta Boa Normal
Recuperacio de Dificil Facil - Dificil
Glicerol
Purificacdo dos Lavagem Nenhuma - Lavagem

Esteres Metilicos

Fonte: Adaptado de SHARMA et al. (2008). *MP =Matéria-prima

Algumas variaveis que modificam o comportamento do processo sao:

Razao Oleo:Alcool

A eficiéncia na producdo do biodiesel é afetada pela razdo entre 6leo e
alcool, sendo que a conversao ¢é definida como o rendimento do processo. De forma
geral, a razdo entre o alcool e os triglicerideos € de 2:1, embora o excesso de alcool,
na razéo 3:1, garanta uma reacao mais rapida (RAMOS et al., 2009).

Sharma e coautores (2008) estudaram a transesterificagcdo em dois
passos, encontrando uma razdo de 8:1 para experimentos desenvolvidos com
catalise acida e de 9:1 para experimentos com catalise alcalina, no caso da
producéo de biodiesel a partir do 6leo de semente de laranja. Outros experimentos
representaram relagcdes de 6:1 durante o processo de esterificacdo acida e 12:1 para
a esterificacédo alcalina (MEHER et al., 2006), enquanto outros ainda sugerem 18:1
para a esterificagcdo acida e 6:1 para a esterificacdo alcalina (VELJKOVIC et al.,
2009). Assim, uma relagao equilibrada do alcool deve ser estabelecida para quebrar
as ligacdes entre glicerina e acido graxo.

Efeitos da temperatura

Estudos relativos a temperatura da operacao tém sido desenvolvidos para
avaliar o rendimento da reacdo. Demirbas (2005) apresentou o uso do alcool
supercritico, em condi¢des de temperatura e pressao respectivamente de 512,2°K e
8,1 MPa e de 516, 2°K e 6,4 MPa, sendo que abaixo dessas condi¢cdes, o alcool é
considerado subcritico.

Utilizando-se 6leo de mamona e o catalisador metoxido de sédio na
reacao de transesterificacdo, a temperatura 6tima para a reacéo foi de 40°C. Em

temperaturas superiores a essa, ocorre a reagao inversa, diminuindo o rendimento.
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A 60°C, o éster metilico se solidifica devido a ocorréncia de 3,7% m/m de sabéao,
tornando impossivel a purificagao por adsorgdo (CANOIRA et al., 2010).

Efeitos da agitacao

A agitacdo proporciona efeitos importantes na produgédo do biodiesel, de
modo que uma agitagado baixa gera reacdes incompletas. Meher e colaboradores
(2006) desenvolveram experimentos para as condigcbes de 180, 360 e 600
revolugées por minuto (rpm) e encontraram que para 180 rpm, a reacdo foi
incompleta. Por outro lado, em situagdes ainda de baixa agitagdo, como 300 rpm, a
reacdo de conversao do 6leo em biodiesel chegou a apenas 52%, enquanto a 600
rpm, a reacéo foi de 80% (SHARMA et al., 2008).

Efeitos do catalisador

A geragao de garantias para a reagdo inicia com a disposigcao de sitios
ativos para que aconteca, porém a quantidade de catalisador também é importante.
Assim, a origem do dleo descreve uma relagao significativa na reagcao (SAHOO et
al.,, 2009). A velocidade da reacdo de transesterificagdo aumenta quando a
quantidade de catalisador (CaO) é elevada consideravelmente de 0,3 % para 3%,
para condicdes de 525°K e 24 Mpa, na conversao em éster metilico do éleo de
girassol. Para aumentos dos catalisadores a valores superiores a 5%, no entanto, a
velocidade da reacdo néo é favorecida (DEMIRBAS, 2009; SANLI; CANAKCI, 2008).

Componentes do 6leo vegetal

A composicdo do o6leo é importante na producdo do biodiesel. De modo
geral, o Oleo vegetal é composto por triglicerideos (TG). Na presente pesquisa,
estudamos o 6leo de palma, de acordo com o que foi proposto por Tsai e coautores
(2014). Essa escolha justifica-se pelo fato de que o 6leo de palma favorece a
producéo de biodiesel, devido a elevada proporcéo de triglicerideos e diglicerideos
em sua composicao (94,8% e 5,2%, respectivamente).
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2.2 TAME

O TAME (Teramil Metil Eter) atua como aditivo oxigenador da gasolina, ou
seja, prové mais oxigénio para o processo de combustdo, melhorando o rendimento
mecanico do veiculo e reduzindo emissbes de CO, uma vez que favorece a
combustdo completa (AL-ARFAJ; LUYBEN, 2004). A forma mais comum de sintese
do TAME é dada pela reagdo com metanol e uma mistura de nafta. A mistura de
hidrocarbonetos liquidos vem dos condensados do gas natural ou unidades de
destilacado de petroleo (BRANDENBURG, 2018).

A sintese é composta por trés reagdes principais, que acontecem na fase
liquida. Inicialmente, tem-se a reacéo 2.7, que consiste na combinacdo de metanol
(MeOH) e 2-metil-1-buteno (2M1B). Em segundo lugar, ocorre a reagéo 2.8, gerada
pela combinagcdo de metanol e 2-metil-2-buteno (2M2B). Finalmente, ocorre a reagéo
2.9, de isomerizagado do 2-metil-1-buteno, em uma unidade de processo conforme

mostra Figura 3:

Metariol Azedtropo

A
Reator )

[ Alimentac3o

S~ S

TAME

Figura 3. Diagrama de processos convencionais para a producido de TAME (LUYBEN,
2008)

No presente trabalho, a cinética utilizada corresponde a apresentada por
Luyben (2005) para a producdo de TAME. Outros processos envolvem catalise
suportada em resinas de intercambio-idbnico e modificagdes de carvao ativado na
producao do TAME (RECHNIA et al., 2015).
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A sintese do TAME é composta por duas reacdes de esterificacdo, em
que o metanol (MeOH) reage com dois isoamilenos: o 2-metil-1-buteno (2M1B) e 2-
metil- 2-buteno (2M2B). Ocorre ainda uma reagdo paralela de isomerizagao dos

isoamilenos. Assim, as reagdes envolvidas no processo sao:

2M1B + MeOH <& TAME (eterificagao) (2.7)
2M2B + MeOH <& TAME (eterificagao) (2.8)
2M1B & 2M2B (isomerizagao) (2.9)

A reacdo de isomerizagdo que ocorre paralelamente é dada pela
alimentacdo dos isoamilenos, através de uma mistura de hidrocarbonetos, como
produto da unidade de craqueamento catalitico (FCC). Além de 2M1B e 2M2B, a
corrente de isoamilenos (conhecida como C5) ainda contém n-Pentano, i-Pentano,
1-Penteno e 2-Penteno, componentes que ndo participam das reagdes de sintese e

que s3o inertes No processo.

Além disso, o metanol € alimentado em excesso e embora ocorra uma
alta conversao dos reagentes, ele n&do é totalmente convertido. Portanto, o produto
de interesse encontra-se misturado a diversos outros componentes, havendo a
necessidade de um processo posterior de separagao e purificacdo. Na industria, a
utilizagdo de um pré-reator na primeira etapa do processo antecedendo a coluna de

destilagao reativa € responsavel pela conversao.

2.2.1 Compostos oxigenados

Os compostos oxigenados sdo componentes que favorecem a reagao de
combustdo, sendo adicionados a gasolina para proporcionar uma elevagdo da
octanagem, propriedade fundamental para o bom desempenho do motor. Na metade
da década de 1920, os compostos oxigenados misturados a gasolina passaram a
gerar uma mistura de maior qualidade, proporcionando uma elevada octanagem, o
que fez com que esses compostos fossem destacados como componentes de valor
nas formulacdes. Com a crise do preco do petréleo em 1970, houve uma expansao
da utilizagdo desses compostos oxigenados (UNZELMAN et al., 1972).

Atualmente, éteres e alcoois sdo usados em diversos percentuais na

gasolina (geralmente entre 1% a 20% de concentragdo em volume). Entre os alcoois
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mais conhecidos utilizados, encontram-se 0 metanol, o etanol e o isopropanol. Dos
éteres, podem ser citados o MTBE, o ETBE, o TAME e o TAEE, entre outros. Na
Unido Europeia e nos EUA, ja existem algumas industrias produtoras de TAME,
obtendo-se o tercamil alcool (TAA), o que pode ocorrer devido a presenca de agua
em algum dos reagentes (KIVIRANTA-PAAKKONEN et al., 1998). A obtenc&o do
TAME é dada pela reagédo através do metanol, adicionado aos dois iso-amilenos
2M1B e 2M2B.

2.2.2 Recuperagao do metanol

O processo de recuperagao do metanol consiste no reaproveitamento
desse alcool através de uma corrente de reciclagem. Quando uma mistura, em
proporcgao especifica dos componentes, tem o ponto maximo de temperatura em que
nao se consegue atingir maior concentragdo, tem-se um ponto de azeotropo. A
ocorréncia de azeotropos nas industrias quimica e petroquimica € um fato
relativamente comum, pois a mistura pode ser sensivel a perturbag¢des que tornam o

processo instavel, comprometendo a qualidade do produto final (PERIOTO, 1998).

A destilacdo convencional apresenta limitacdes nos processos que
envolvem misturas especiais, em virtude do ponto de ebulicido constante da mistura.
Outros processos sao usados para atingir as necessidades de separagdo, como a
extracdo liquido-liquido ou destilagdo extrativa, técnicas de separagcdo que usam
solventes, 0 que pode causar certas modificagdes em propriedades termoquimicas,
como a volatilidade dos componentes (CALIXTO et al., 2010).

Estudos sobre o diagrama T-xy para misturas binarias de isopentano e
metanol as pressdes de 2, 4 e 10 bares sugerem comportamentos diferentes quanto
a separagao no sistema (LEON PULIDO et al., 2011). Quando a pressao do sistema
decresce, o ponto de azeotropia se desloca para a direta, indicando que a
composicao de metanol no azedétropo é reduzida com a diminuicdo da pressao de

operagao.
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2.2.3 Variaveis do processo

Densidade

As qualidades dos produtos derivados do petroleo sdo estudadas a partir
de suas propriedades fisicas. A gasolina € composta por hidrocarbonetos de baixo
peso molecular, moléculas entre quatro e sete carbonos (densidade entre 0.735 e
0.740). Em outros casos, possuem entre oito e 12 carbonos (densidade 0.770),
sendo considerada gasolina pesada. Essa propriedade € fundamental para o
comportamento do combustivel no motor, sendo um importante indicador da

volatilidade.

Volatilidade

A volatilidade consiste na tendéncia do composto a se vaporizar,
constituindo uma propriedade importante que pode afetar a eficiéncia do
combustivel. Assim, deve-se evitar o chamado fechamento do vapor (vapor lock),
dificultando a passagem do combustivel e diluicdo do 6leo de motor (Norma ASTM D
86 / norma INEN 926).

Presséao de vapor

A presséo de vapor encontra-se diretamente relacionada a temperatura
do processo e € medida por meio de ensaios normalizados que reportam a pressao
de vapor, também conhecida na literatura como pressao de vapor. A pressado de
vapor é definida como a forgca por unidade de area exercida sobre as paredes de um
recipiente fechado por a por¢do vaporizada de liquido (norma ASTM D 323 / norma
INEN 928).

Relacgéao liquido-vapor

A relacéo liquido-vapor € definida como a relagdo entre o volume da
amostra liquida e sua propor¢cao de vapor, sendo constante a propor¢ao entre a
fragao do liquido e vapor (norma ASTM O 2533 / norma INEN 932). Em aplicagbes
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de combustdo, a prova de relagdo de liquido-vapor visa identificar a tendéncia da
gasolina a produzir o fechamento de vapor.

2.3 Separacgao e reducao de energia

Diferentes técnicas de separagdo sdo usadas em diversos processos
industriais, apresentando vantagens e desvantagens em relacdo a mistura de
estudo. A seguir, apresenta-se uma breve descricdo de alguns métodos de
separacgao, destilacéo reativa e aproveitamento energético.

2.3.1 Processo de destilagao reativa e nao reativa

A destilagdo é um dos processos mais antigos da engenharia quimica. O
conceito de estagio aplica-se a estrutura da coluna de destilagdo. O equilibrio
liquido-vapor entre fluxos de massa e energia, que ocorre no interior da coluna de

destilagdo, e o equilibrio no estagio representam uma unidade destiladora.

A destilagédo reativa (RD) apresenta uma vantagem técnica na remogéo
continua dos componentes e na reagdo dos produtos. Os equipamentos mais
comuns permitem que a reacdo e a separagao ocorram de maneira simultédnea,
sendo o sistema dividido em trés regides (reativa, de retificagdo e de esgotamento)
ao longo do equipamento (MERCADO, 2008; HOLLAND, 1981; KING, 1980;
KRISHNAMURTHY, 1985; ROUSSEAU, 1987). Consequentemente, o sistema é
considerado hibrido quando a reagc&o necessita de catalise, sendo heterogénea, ou
seja, apenas alguns estagios sao recheados com catalisador. Na sec¢ao reativa, os
reagentes sado convertidos em produtos e a separagdo também pode ocorrer atraves
da destilagdo. Ja as sec¢des de retificacdo e esgotamento encontram-se em fungéo
dos pontos de bolha dos reagentes e produtos, para fazer a remocgdo de
subprodutos e reciclagem de reagentes (TAYLOR; KRISHNA, 1993; DRICKAMER,;
BRADFORD, 1943; HO, 2010).

A RD enquadra-se nos chamados “processos intensificados” (KEIL, 2007;
REAY et al., 2008; O'CONNELL, 1946; PESCARINI, 1996), conceito que se refere
as tecnologias que substituem equipamentos de grandes dimensdes, com alto

consumo de energia, pouco eficientes e que envolvem multiplas operagbes por
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outros mais baratos e compostos por menos unidades, sendo que o0 conceito se
aplica a novos equipamentos, como novas técnicas de processamento (REIS, 2006;
LEE; DUDUKOVIC, 1998; LEWIS, 1922). Além disso, os processos intensificados
mostram-se economicamente mais viaveis e de melhor controle quando comparados
aos processos produzidos pelos equipamentos mais antigos. A intensificagdo de
processos encontra-se fortemente ancorada no desenvolvimento sustentavel e de
carater inovador, visando melhorias nas empresas, principalmente em areas como
custo, compactagdo, seguranga, controlabilidade, competitividade e boa imagem
(REIS, 2006).

A destilacdo reativa apresenta diferentes possibilidades de
processamento, gerando combinagdes com outros processos como absorgao,
adsorcao, extracao, catalisacao e separacao por membrana. Assim como em muitos
reatores, os produtos sdo removidos diretamente através de uma separacao basica
(FRESHWATER, 1951; SUNDMACHER; KIENLE, 2003; REV, 2001). De forma
geral, o objetivo da reacdo € a conversao total dos reagentes, apresentando um
excesso dos reagentes para corresponder a seletividade (BLAGOV et al., 2000).

A separagdo de misturas que envolvem azeotropos e isdbmeros é
realizada através de solventes, que em alguns casos podem ser muito custosos ou
podem contaminar o produto (PILAVACHI et al., 1997). Alguns estudos mostram que
a destilacao reativa pode ser um processo que diminui 0 numero de conexdes entre
equipamentos, minimizando o risco de emissdes de gases por vazamentos e
reduzindo o uso de energia (HARMSEN, 2007), ainda que o calor seja utilizado na
evaporagao, resultando em altas taxas de reagc&do. Assim, algumas desvantagens do
processo sao a necessidade de volatilidade compativel entre reagentes para manter
altas concentragdes, elevados volumes para reagdes com elevado tempo de
residéncia e projecdo de altas taxas de fluxo em colunas empacotadas (TAYLOR;
KRISHNA, 2000). Uma vez que a sintese e operabilidade do processo de destilagao
sdo complexos e apresentam diversas variaveis que precisam ser controladas, a
simulagdo computacional constitui uma importante ferramenta para o estudo do
equipamento (CHEN et al., 2000).

Destilagao convencional
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A destilagdo convencional parte do principio de separagao de misturas
que podem ser concentradas a partir do conceito do ponto de ebulicdo. O ponto do
processo em que é introduzida a matéria-prima é conhecido como o estagio de
alimentacdo. Esse estagio divide a coluna em duas secgdes (retificacdo e
esgotamento). A secdo de retificacdo é a segdo superior da coluna, enquanto a de
esgotamento encontra-se na parte do fundo da coluna. Os produtos obtidos a partir
de uma coluna convencional ocorrem no topo € no fundo. Na configuragao da coluna
convencional, utiliza-se grande quantidade de energia no refervedor para evaporar
uma fracdo do fluido liquido, enquanto no topo, a energia disponivel no fluido vapor
€ extraida através do condensador. Parte do produto obtido no topo é condensada e
devolvida a coluna, para aumentar a concentragao do topo. Na Figura 4, encontra-se
um esquema da coluna de destilacdo convencional, em que as fra¢gdes de vapor e
liquido interagem ao longo da coluna, dadas pelo equilibrio presente nos estagios da

coluna.

Topo

Figura 4. Coluna de destilagdo convencional

O perfil de temperaturas e queda de pressao acontece ao longo da coluna

em funcéo do equilibrio entre os componentes e as fases liquida e de vapor. O topo
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da coluna geralmente apresenta uma menor temperatura do ponto de ebuligdo do
componente, enquanto no fundo, a temperatura do ponto de ebulicdo do
componente € maior. O desenvolvimento do conceito de configuragdo concéntrica
(relac&o entre secao de retificacdo e esgotamento) estudado nesta tese propde uma
alternativa para aproveitamento do calor, abrangendo, além da modificagdo da

estrutura convencional, a inclusdo da reagdo quimica no mesmo equipamento.

Destilagao reativa

A coluna de destilacao reativa € composta pelas mesmas secdes que a
convencional (retificagdo e esgotamento), mas a reagdo quimica ocorre no interior
da coluna destiladora. O processo reativo pode acontecer ao longo de uma seg¢ao da
coluna, porém utilizando diferentes estratégias de alimentagdo como alimentagdo em
um unico prato ou em dois pratos diferentes. A seguir, &€ apresentado um esquema

simplificado da coluna de destilagao reativa (Fig. 5).

Topo
RD

Alcool

)

Figura 5. Configuragao de coluna reativa

As condi¢cdes que favorecem a reacdo quimica em colunas de destilagao

reativa sao:

e Reagbes com taxas de reagao significativas;

e Reacgdes reversiveis;
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e Calores de reacéo significativos;
e Misturas de isbmeros ou solventes seletivos;

¢ Pontos de ebuligdo do solvente superior ao do componente menos volatil.

Na destilagdo reativa (RD), a reagdo pode acontecer em alguns ou em
todos os estagios da coluna, em fungdo das condigdes de operagcdo e das
carateristicas da reacdo. A reagcao € frequentemente provocada pela introdugcao
deliberada de um solvente reativo, que reage com um dos componentes da mistura
presente no interior da coluna. Esse contato permite a formacédo do produto e, ao
mesmo tempo, sua remogado no mesmo equipamento (HALVORSEN; SKOGESTAD,
1999).

A seguir, sdo apresentadas algumas vantagens referentes ao uso da
destilagao reativa em comparacédo com o sistema de reator seguido da separagéo:

e Melhor seletividade;

e Conversao dos reagentes proxima de 100%;

e Menor concorréncia de azedbtropos;

e Redugao da formagéo de produtos ndo desejaveis;

e Aproveitamento do calor de reagao;

e Uso de reagentes e produtos com baixas volatilidades;

e Tempo de residéncia;

e Dificuldade de implementag&o para grandes vazdes;

e Uso de condigdes semelhantes para as operagdes das sec¢des reativa e

nao reativa.

Reacdes como esterificacdo, hidrélise, transesterificacdo, entre outras,
podem ser realizadas mediante destilagdo reativa (DOHERTY, 1992), que pode ser
usada para reagbes limitadas pelo equilibrio das reacdes. A integragdo dos
processos em unidades multifuncionais € aplicada nas areas de desenvolvimento de
processos de separagao (SADER, 1978,1980; ASO et al., 1996, 1998; NAKAIWA et
al., 1997, 2000).

A maioria das aplicagdes industriais da destilagao reativa encontra-se no
campo das esterificagdes. Os processos sdo considerados hibridos, combinando
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segbes reativas e ndo reativas em uma unica unidade (NAKAIWA et al., 2001;
NAITO et al., 2000; RIJKE et al., 2006; HANSELDEN, 1958). Atualmente, a
destilagao reativa vem recebendo maior atengao e tem sido amplamente utilizada,
devido as vantagens sobre os processos convencionais (FLOWER; JACKSON,
1964; AGUIRRE et al., 1997). Uma das mais importantes vantagens da destilagao
reativa consiste nas altas conversdes controladas pelo equilibrio. Além disso, a
integragdo entre reagcdo e separagao reduz custos de operacdo e instalagcédo, o

representa um importante incentivo para a industria (DE KOIER et al., 2002).

Um fator importante da destilagdo reativa consiste na necessidade de
uma correspondéncia entre as temperaturas favoraveis para a reagdo e para a
separacgao. A temperatura da coluna de destilacdo reativa é definida pelo equilibrio
liquido-vapor e pelas composicbes no prato. Se as temperaturas sdo baixas e
produzem baixas taxas de reagdo, maiores “holdups” serao requeridos. Além disto,

altas temperaturas também podem promover reagdes indesejaveis.

No presente trabalho, os conceitos da coluna convencional e de
destilagao reativa sdo usados para ser inseridos posteriormente em aplicacbes de
transferéncia de calor para o aproveitamento da energia. As configuragbes foram
desenvolvidas através do simulador Aspen Plus VI9®, incluindo a reag&o quimica em
determinados lugares da coluna e entre se¢gbes do novo conceito rM-HIDiC.

Destilagao reativa com integracao interna de calor

A modificagdo na coluna reativa convencional €& basicamente
representada na configuragdo pela modificagdo no arranjo interno e disposigdo das
secoes. O arranjo proposto para a disposicdo das seg¢des tem como objetivo um
maior aproveitamento da energia disponivel no sistema, que pode ser utilizada para
aquecer a segao de esgotamento. No entanto, o tipo de reacdo deve acontecer em
uma secgao especifica em relacdo as carateristicas das reagdes endotérmicas e

endotérmicas.

A simultaneidade da separacdo e da reagao quimica nao constitui
novidade no campo da engenharia quimica, no entanto o aproveitamento da energia
disponivel e a integragdo de um novo arranjo no projeto da unidade apresentam

vantagens promissoras com relagdo a funcionalidade do processo. De forma geral,
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busca-se uma maior eficiéncia de separagdo, no caso da coluna de destilagao
reativa, influenciada pela altura e também pelo tempo de residéncia requerido para a
reacdo. No entanto, A dificuldade de simulacdo aumenta de acordo com a
complexidade dos componentes e suas combinacgdes (Fig. 6). Modelos que incluem
reacao e transferéncia de massa sdo usados para a modelagem da coluna e para
descrever o modelo cinético usado. Na maioria dos casos, 0 modelo com equilibrio
de pratos € utilizado para simular o processo; na coluna RD estes sao usados em
um modelo no estado estavel. Modelos mais complexos (por exemplo, RATEFRAC

in Aspen Plus VI9®) implementam uma modelagem avangada no prato do processo.

Equilibrio Quimico — Cinética Transferéncia de massa
- Transferéncia de massa Cinética — Reacdo Cinética

Equilibrio de fases— Reacdo

Equilibrio Quimico e de fases Cinética

Complexidade do Modelo
Matematico

v

Complexidade do Projeto

Figura 6. Complexidade do projeto vs modelo Matematico (Adaptado de: Reactive
Distillation — status and future directions)

A integracao de calor tem sido amplamente pesquisada visando um maior
aproveitamento de energia em operagdes de separagcdo (NAKAIWA et al., 2003; LIU
et al., 2000). Varios esquemas e colunas de destilacdo com integragao de calor tém
sido estudados, apresentando possibilidades no aproveitamento energético e
possibilidade de troca entre se¢des a partir de novas configuragbes (KELLER;
HUMPHREY, 1995; JANSENS et al., 2001). Um desses sistemas de destilacédo
consiste na coluna de destilagcdo com integracao interna de calor HIDIC — Heat-
Integrated Distillation Column (Fig. 7), em que a integragao interna de calor € obtida
através da transferéncia da energia entre as sec¢des de retificagcdo e esgotamento,

aproveitando-se a energia disponivel do sistema.



45

Figura 7. Representacio da coluna de destila¢io com integracio interna de calor HIDiC.

A coluna HIDIC utiliza as vantagens da recompressao direta do vapor. De
acordo com essa configuragéo, o calor é transferido da segdo mais quente a mais
fria por meio de um arranjo concéntrico das sec¢des. A secgéo de retificagao trabalha
a maior presséo e temperatura quando comparada a se¢ao de esgotamento. Entre
as propostas mais desenvolvidas encontram-se a configuragdo multi-concéntrica, a

multitubulac&o e a de painéis, entre outras (Tabela 3).

Tabela 3. Sintese das propostas em colunas HIDiC

METODO DE TRANSFERENCIA DE REFERENCIA
ENERGIA
Plate-fin device TUNG et al., 1986
Plate-fin heat exchanger HUGILL, 2005

Vertical shell and tube heat exchanger NAITO et al., 2000

Sieve tray KAESER; PRITCHARD,
2005
Heat transfer panels/elements SCHMAL et al., 2006
Multitube, Split configuration, Two GADALLA, 2007, 2006, 2005
concentric cylinders, Two concentric
cylinders

Three internal heat exchangers WANG, 2011
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A altura da coluna HIDiC é outra vantagem, pois comparada ao projeto de
coluna convencional é significativamente menor, podendo corresponder até a
metade da altura das colunas convencionais para algumas misturas, o que facilita o
processo de construgcdo, manutengao e custo do projeto, devido a minimizagdo da
quantidade de material utilizado em sua construgdo. Estudos apresentados por
Lavén (2010) mostram a coluna com potencial na diminuigdo do consumo de energia
ao redor de 60% em comparagdo com a coluna convencional e de 30% com o

projeto de coluna com recompresséo direta de vapor (BEGGS, 2002).

A coluna de destilagdo reativa com integragéo interna de calor r-HIDiC
utiliza o mesmo principio da coluna HIDIC, com uma reacdo quimica adicional que
ocorre no interior da coluna. Em sistemas com reacdes exotérmicas, a coluna de
destilagao reativa r-HIDIC pode utilizar ou requerer energia da reacéo. Para sistemas
com reacgdes endotérmicas, a operagao de uma das unidades da coluna trabalha a
outra pressao (o que significa que o sistema opera em uma condi¢gado de temperatura
mais elevada), favorecendo a necessidade energética da reagdo. Além disso, os
meétodos de integragdo de calor através da pressurizagdo da operagdo podem ser
utilizados para economizar ainda mais 0s requerimentos energéticos desses
sistemas de destilagdo reativa (GOVIND, 1987; DE RIJKE, 2007; CHAN; FAIR,
1984).

Assim, conceitos de uma coluna de destilagdo reativa em conjunto com o
principio de diminuicdo de consumo energético foram aplicados mediante a
transferéncia de calor entre as secdes de retificagdo e esgotamento da coluna
(GARCIA; FAIR, 2000; PRADO; FAIR 1990). Na Tabela 4, sdo sintetizados os

diferentes métodos desenvolvidos por pesquisadores em todo o mundo.

Tabela 4. Métodos para a troca de calor entre as segoes de retificacdao e esgotamento

TIPO DE METODO REFERENCIA
Plate-fin TUNG et al., 1986
Trocador de calor HUGILL, 2005
Trocador vertical tubo e carcaga NAITO et. al., 2000
Tipo Sieve tray KAESER; PRITCHARD, 2005
Transferéncia de calor por elementos e painéis SCHMAL et al., 2006

Multitubulagao
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Configuracdo Split
Dois cilindros concéntricos GADALLA , 2007, 2009
Cilindros multi-concéntricos
Trocador interno HUANG et al., 2007
Concéntrico de diferentes areas de troca LEON PULIDO et al., 2010, 2011

As diferentes configuragdes propostas para o aproveitamento da energia
e disposicdo das secbOes de retificacdo e esgotamento sdo fundamentadas na
fenomenologia de transferéncia do calor. Desde 1996 até os dias atuais, observa-se
um continuo aprimoramento e desenvolvimento de tecnologias em unidades de

separagao e reagao quimica.

2.3.2 Modelagem matematica

Khaledi e Bishnol (2006) descrevem a destilagdo reativa como o processo
em que a reagdo quimica e a separagao acontecem em uma unica unidade. Os
autores sugerem processos simultdneos de destilagdo e reagédo, o que é possivel
caso ambas as condi¢des sejam combinadas. As condi¢des e as propriedades dos
dados de entrada no processo sdo necessarias para o desenvolvimento dos calculos
das equacgdes do equilibrio e das reag¢des quimicas. As equacdes foram suportadas

por estudos de Bonifacio (1999) na constru¢do do modelo.

As consideragdes da modelagem incluem condi¢ées de alimentagcéo do
fluido liquido saturado, fase liquida ideal e considerag¢des do estado estacionario. O
balango no prato € apresentado na Figura 8, indicando a modelagem dos balangos

de massa e energia:



A L1
Sjv‘_ Vi > SHL
v
fii Pst TiF Estagio j Q
Pj, Tj )
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Si+1v Vi+1,i _f Sil'
v

Figura 8. Representacao do estagio da coluna

O balanco de massa por componente é descrito como:
b1 =SLi—aili1i + Vjeri = SVirriVieri — Vi — L+ fii + R =0

Onde:

L —
Sity = li—1,iSLj—4

O balanco de energia é descrito pela equacao a seguir:

(Zil—v)Hi—1 = (ZiSLi—ali—y ) Hiy + (Zivjsni)hjea
(ZiSVj+1vj+1,i)hj+1(Zifj,i)-Hfi -z lj,i)Hj - (Zivj,i)hj +0R;+0Q; =0

Onde:

Q; € o calor fornecido ao estagio j, J/s.

QR; € o calor fornecido ao estagio j pela reagdo, J/mol
Para o equilibrio da reagao quimica, tem-se:

R vkj _

Finalmente, para o equilibrio de fases tem-se a equacéo:

KF, i — Zi = g
PPy Zvjy

sendo i=1, 2,......,n.

(2.10)

(2.11)

(2.12)

(2.13)

(2.14)
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A coluna r-HIDiC inclui nas equagdes de balango de energia o termo de
calor trocado, que corresponde a energia disponivel na se¢ao estimada pelo calculo
da entalpia disponivel no estagio. Os calculos foram desenvolvidos para uma troca
maxima de 30% da energia disponivel, de acordo com o cumprimento das leis
termodinamicas. A reacdo € descrita pela equacdo de poténcia para a descricao
controlada da taxa de producao da reagao de transesterificacao:

r= k(;—o)n exp (—%) N ca (%—%) (2.15)

Sendo que:

r = taxa de reacao;

k = fator pré-exponencial;

T = Temperatura absoluta;

T, = Temperatura de referéncia;

n = Expoente da temperatura;

E = Energia de ativagao;

R = Constante universal dos gases;

N = Numero de componentes na reacao;

C; = Concentracdo do componente i,

a; = Coeficiente estequiométrico do componente i na equagao da reagdo.

As condi¢gbes da reagdo, segundo a Equacdo 2.15, sdo especificadas
para os processos de obtencdo do TAME e do biodiesel, em concordancia com o
estudo de reagbes exotérmicas e endotérmicas. As condi¢gdes do equilibrio foram
estimadas visando facilitar os calculos e a convergéncia na proposta de unidade r-
HIDIC e seguidamente do novo sistema intensificado rM-HIDiC.

2.3.3 Intensificagao de processos

Basicamente, a intensificagdo de processos facilita a obtencdo de novos
produtos e de equipamentos intensificados na reducdo dos espagos e ocupacio de
areas (Fig 9). Partindo desse ponto de vista, a intensificagdo de processos oferece
uma melhoria no desenvolvimento dos processos, como a diminuigdo de custos, o
aproveitamento das areas de processamento e a integragao de diferentes operagdes

em um unico equipamento.
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Figura 9. Beneficios da intensificagdao de processos.

Um dos objetivos da intensificagdo de processos consiste na diminuicao
do tamanho do equipamento, gerando sistemas mais eficientes e mais baratos
(TSOURIS; PORCELLI, 2003), minimizando o consumo da energia, de modo a gerar
solucbes para os desperdicios no processo (DRIOLI; CURCIO, 2007). Dois
principais dominios identificados na intensificacdo de processos sao as inovagoes
em reatores (como por exemplo, microrreatores, reatores monoliticos, reatores de
disco giratério, separacdes reativas) e inovagdes tecnoldgicas para transferéncia de
massa e energia mais eficiente (como por exemplo, ultrassom, pulsos, plasma,

micro-ondas).

A expressao “intensificagcado de processos” representa as tecnologias que
substituem equipamentos de grandes dimensdes por outros mais compactos (REIS,
2006; TIAN, 2018). Nesse sentido, tal conceito emerge como uma nova filosofia de
projeto. Outros pesquisadores tém implementado sistemas como membranas,
remoc¢ao de residuos e producdo de biodiesel. Grande parte dos estudos cita o uso
de 6leo de palma para a otimizagao e intensificacdo do processo, além do uso de
diferentes catalisadores (ATADASHI et al., 2012; HAYYAN et al., 2014; NODA,
2000).
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Assim, equipamentos — hardwares e softwares (TONDEUR, 1987;
VILLERMAUX, 1987) — descrevem uma forma de classificagdo dos PIl. Charpentier
(2007) classifica os processos intensificados como dominios e aplicacbes da
operagao, o que pode ser verificado no Apéndice E. Dentro da classificagdo de
intensificagcao e processos abordada neste projeto, o sistema € conhecido como:

e Separacdo hibrida: na unidade de operacao Destilacdo Reativa

A intensificacdo de processos ndo apresenta unicamente desafios em
tecnologias, mas também esta inserida na inclusdo de conceitos verdes. O
processamento e uso de produtos quimicos verdes sdo uma tendéncia atual na
industria de processos, que visam uma redugéo ou eliminagado do uso ou geragao de
sustancias perigosas, minimizando os impactos nocivos na saude do planeta
(WARNER et al., 2004) e de inclusdo de técnicas ambientais responsaveis
(KIRCHHOFF, 2005), de modo que a utilizagéo de catalisadores toxicos e solventes
perigosos vem sendo eliminados do processo para garantir maiores beneficios ao
meio ambiente (MOHANAZADEH et al., 2007). Conceitos de tecnologias verdes tém
sido aplicado a reatores de oxidagado, incluindo o campo de intensificacdo de
processos (VARMA et al., 2006), assim como aplicagbes em membranas que
permitem diminuir a relagdo do equipamento tamanho/produtividade (DRIOLI;
CURCIO, 2007).

2.4 Simulagao computacional

Ferramentas computacionais s&o utilizadas para modelar processos
através de dados tedricos, experimentais e modelos matematicos que descrevam as
unidades de processamento (MAH, 1977; MASCOLO, 2005; REIS et al., 2006). Para
isso, sdo utilizadas relagdes de calculo basicas e equacdes da fenomenologia de
processos, entre elas, a trocas de energia, o equilibrio quimico e de fases.

A abordagem das simulag¢des realizadas Aspen Plus VO® para esta
pesquisa pode ser resumida da seguinte forma: inicialmente, estabelece-se o
sistema de unidades para uma simulag&o no estado estacionario; em segundo lugar,

€ realizada a escolha dos componentes e a verificagdo da base de dados; em
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terceiro lugar, procede-se um estudo do modelo termodinamico e do comportamento
termoquimico das misturas binarias envolvida; em quarto lugar, € realizada uma
descrigdo dos balangos de matéria e energia global a partir da projecdo do
flowsheet; em quinto lugar, estimam-se as condigbes do processo e planejamento
geométrico da hidraulica do estagio; e, finalmente, verifica-se a compilagdo do

sistema simulado.

Estudos do estado estacionario para o sistema intensificado de destilagcao
reativa apresentam resultados de simulagdes com convergéncia em processos com
reacdes em série e paralelo (MALONE; DOHERTY, 2000; TAYLOR; KRISHNA,
2000; SUPHANIT, 2010). Em relacdo ao projeto de coluna, operagdes com baixas
capacidades, condi¢des de pressao, possiveis situagdes de estagio seco e limites de
operacao devem ser considerados na modelagem matematica (SUMMERS, 2004).

O conhecimento sobre a hidraulica do estagio € fundamental para a
predicdo do equilibrio e comportamento da destilacdo, sendo necessarios para o
desenvolvimento de equipamentos sofisticados como as colunas de destilagao (LI et
al., 2009). Alem das condi¢cdes de operagao da coluna (ZHANG et al. 2000, 2003;
WEST, 1952) e das variagbes do sistema de destilacdo e reagdo (TELEKEN et al.,
2009, 2010 a,b), estudo referentes ao contato das fases, a hidrodinamica e ao
comportamento do sistema encontram-se relacionados a hidraulica do prato de
forma empirica (KISTER, 1992; SZULCZEWSKA et al., 2003). A interagao liquido-
vapor também foi estudada em relagdo a geometria do prato por Szulczewska e
colaboradores (2003), além dos sistemas de duas fases, como o VOF, para predizer
o fluxo e comportamento fluidodinamico em estagios empacotados. Finalmente,
Bennett e coautores (1983) avaliaram sistemas dinamicos da interagao vapor-liquido

em uma unidade, estudando a validagao de correlagdes em corridas experimentais.

Assim, a partir desta revisdo da literatura, observa-se a importancia da
coluna de destilagdo com integragéo interna de calor (HIDiC) no aproveitamento da
energia e sua evolugdo desde 1986. Para a coluna com reag&do quimica, diferentes
processos ao longo do mundo utilizam a tecnologia em escala industrial, contudo o
desenvolvimento da tecnologia de intensificacdo de processos ainda se encontre em

estagio de avaliagao.
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Estudos para sistemas que descrevam reagdes endotérmicas e
exotérmicas ainda s&o necessarios para uma melhor compreensdao do
comportamento da configuragdo com aproveitamento de calor e facilidade de se criar
cenarios de estudo. O presente trabalho contribui para o desenvolvimento de
conceitos referentes ao projeto da coluna, ao processo quimico e a evolugdo de
conceitos apresentados em comparagao com sistemas endotérmicos e exotérmicos.
Essa contribuicdo viabiliza a construgdo de um protétipo e unidade de producéo
industrial e o desenvolvimento de outros conceitos cientificos de avaliacdo de

processos intensificados na area dos processos intensificados hibridos.
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Capitulo 3 - Estudos termodinamicos e termoquimicos

Estudos sobre o processo e projeto conceitual do sistema de separacéo e
reacado sao suportados na coluna RD, na HIDIC e nas interagdes dos componentes
as condi¢des do processo. Nesse sentido, com o intuito de estudar o comportamento
e possibilidade de troca energética, serdo abordadas as sinteses do TAME e do
biodiesel. Tais estudos visam compreender o comportamento da fenomenologia
endotérmica e exotérmica nas reagdes de obtencdo. Estudos sobre as propiedades,
a caraterizacao termodinamica e termoquimica do processo € 0s componentes sao
abordados com o objetivo de estimar os parametros de interagdo e condi¢cbes da

separagao e reagao quimica.

A caraterizacdo da termodinamica e termoquimica € de suma importancia,
uma vez que fornece subsidios para a compreensdo do comportamento da energia,
balancos e relagdes entre as leis da termodinamica. A termoquimica também nos
fornece a relacdo de equilibrio entre as fases liquida e de vapor. O equilibro
descreve a interacdo e o comportamento dos componentes em uma mistura,
podendo ser abordado de duas maneiras; (1) através de uma equacao de estado
para modelar as fases liquida e de vapor com o auxilio de coeficientes de atividade;
e (2) através de uma equacdo de estado para modelar ambas as fases. Assim,
parametros binarios para os modelos UNIFAC e UNIF-DMD foram utilizados para o
calculo do equilibrio das simulagdes. Esses e outros métodos estdo disponiveis na
base de dados do simulador Aspen Plus VO® (LEVENSPIEL, 1993).

A configuragcdo da RD (zona reativa, holdup, numero de pratos, presséo,
temperatura, refervedor e condensador) foi desenvolvida a partir de dados propostos
na literatura aberta (WILLIAM, 2005), através de pesquisas sobre comparagdes
entre sistemas de destilacdo extrativa e pressure-swing na recuperacao do metanol
no processo de producdo de TAME e estimativa de parametros para o calculo das
propriedades fisicas do biodiesel (Aspen Plus VO®). A reacgao para os dois sistemas
€ desenvolvida na fase liquida para o equilibrio de conversao e a reagao € descrita
no simulador na forma cinética power-low para o estado estacionario. Para o
desenvolvimento dos calculos, basta informar as propriedades termodinamicas como
tipo de mistura, coeficiente de fugacidade, energia de gibbs, entalpia, entropia e

densidade.



55

3.1 UNIFAC

O UNIFAC é um modelo de coeficientes de atividade, baseado na
contribuicdo de grupos, especificamente nas contribuicbes moleculares. Esse
modelo é limitado pelo numero de parametros e pela interagao entre os grupos. O
modelo original do UNIFAC permite a caraterizagdo do equilibrio liquido-vapor (VLE)
e do equilibrio liquido-liquido (LLE). No caso da produgao do biodiesel, é necessaria
a aplicacdo de parametros de regressédo obtidos da base de dados (DDB) e dos
dados experimentais da modificagdo do modelo Dortmund. A equagdo do modelo
base UNIFAC descreve termos combinatorios e residuais (HANSEN et al., 1991),

conforme apresentado a seguir:

Iny = Inyf + Iny/ (3.1)
Iny¢ = 1n(%)+1—%—§[1n%+1—% (3.2)

Onde as fragbes de superficie e volume molecular séo:

X-Zq
ei

XiTj
D = itk = g
1 nc,. Z .
Zi"xj 5 qj

T §NCy. ..
2" X1

(3.3)

Onde nc € o numero de componentes da mistura. O numero de
coordenagao z tem um set de 10. Os parametros r; e ¢; sdo calculados desde o

grupo de volume e parametros de area, segundo:

=Y viiRk € g =X, viiQx (3.4)

Onde v;; € o numero de grupos do tipo £ em moleculas i, e ng € 0 numero

de grupos na mistura. Os termos residuais s&o descritos como:
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Iny! = ¥ .2 vy[Inl} — Inl}] (3.5)

Onde 'k é o coeficiente de atividade de um grupo em uma composi¢cao
de mistura, e 'Y é o coeficiente de atividade do grupo k na mistura do grupo

correspondente ao puro i. Os parametros 'k e 'K sdo definidos como:

Infic = QufL = In Z5f O Tsc = T (i )] (36)
Quando:

0y = ngkﬁ (3.7)

Ty = e Pmn/T (3.8)

Onde o parametro X; € o grupo de fragdo molar do grupo & no liquido

nc
2" ViXj

= ncyng <.
2 X’ VmjXj

Xk

Sendo k, m, vm ,Vk, 0 nUmero de ocorréncias em cada grupo.

3.2 UNIFAC - DMD

E uma variagdo do modelo UNIFAC, que inclui uma melhor predi¢do do
calor e da relagcado de dependéncia com a temperatura, dos parametros simples para
o equilibrio LVE e LLE. No modelo UNIFAC-DMD, o calculo utilizado é
significativamente diferente na combinagdo das partes envolvidas e a dependéncia
da temperatura é descrita para uma equacdo de interagdo dos parametros
(GMEHLING et al., 1993; WEIDLICH; GMEHLING, 1987).

Basicamente, o modelo apresenta uma modificagdo combinatoria
comparado com o original (GMEHLING et al., 1993; WITTIG et al., 2003; JAKOB et
al., 2006), em que a dependéncia da temperatura na interagdo dos parametros é:

! @

Iny¢ = 1n(";f)+1——'—— (In2t4+1 -2 (3.10)

Xi Xi 2



57

Quando:
%= ﬁ (3.11)
A dependéncia da temperatura na interacao dos parametros é:
Ty = e~ 2mn/T (3.12)
e,
amn = amn1 + amn 2T + amn 3 T? (3.13)

Os parametros s&o salvos no simulador UFGRPD (k, m, vm ,vk),
GMUFDQ(Qx), GMUFDR(Rk), UNIFDM/1(amin1), UNIFDW/2(aminz), UNIFDM/3(amins).

3.3 Parametros e componentes

O simulador de processos Aspen Plus V9® contém as informagdes
necessarias para simular os sistemas (TAME e biodiesel). Os sistemas de estudo
envolvem os seguintes compostos: 2M1B (2-metil, 1-buteno), 2M2B (2-metil, 2-
buteno), TAME (metil-ter-pentil-eter), NC5 (n-pentano), IC5 (2-metil butano), 1
Pentano e 2 Pentano no caso da sintese do TAME. Ja os principais compostos
relacionados a sintese do biodiesel sdo Metanol (CH40), trioleina (C57H10406),
trimiristina (C45H8606), metil oleato (C19H3602), glicerol (C3H803), NaOH, agua,
tripalmitico (C51H9806) e metil palmitato (C17H3402-N1).

A analise termodinamica determina o déficit da entalpia liquida e as
perdas energéticas devido a irreversibilidade ou condi¢gbes da reacgéo (resultado da
entropia) em cada estagio da coluna. A redugdo da irreversibilidade na unidade de
destilagao reativa, uma diminuicdo do consumo energético e aumento da eficiéncia

baseiam-se no conceito de um estado termodindmico minimo (ETM).

O perfil de entalpia da coluna é estudado para estimar a quantidade de
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energia disponivel no sistema e os calculos do perfil de entalpia ao longo dos
estagios da coluna sédo obtidos para os fluxos de liquido e de vapor. As perdas
exegéticas resultam na possibilidade no aumento da energia util disponivel,

melhorando a eficiéncia termodinamica da coluna (NGUYEN et al., 2010).

Os estudos computacionais foram desenvolvidos no simulador Aspen Plus
VO®, ferramenta amplamente usada na industria quimica, além de sua grande
quantidade de informagao disponivel. O simulador dispde dos componentes
necessarios para a sintese do TAME. No caso do biodiesel, o banco de dados do
simulador apresenta ainda outras informag¢des disponiveis, o que permite descrever

os 6leos, como os triglicerideos de diferentes tipos de fontes vegetais.

Para efeitos da caracterizagcdo e ajuste da configuracdo, posteriormente
sdo estudadas as misturas especiais que apresentem comportamentos fisico-
quimicos carateristicos da natureza dos componentes. Em seguida, € apresentada a
caracterizacdo dos componentes e estudo das misturas. As propriedades das
estruturas dos componentes usados estdo descritas no Apéndice F.

3.3.1 Sintese do TAME

O estudo dos componentes e das propriedades fisicas e quimicas permite
estimar os parametros no equilibrio para a obtencdo do aditivo da gasolina (TAME).
A sintese do TAME envolve uma reacdo exotérmica e os componentes que
participam do processo de sua obtencdo sdo o Penteno (1Pentene) e Trans-2-
Penteno (2Pentene), o Metanol (MEOH), o Pentano (NC5), Butano Metilico (IC5),
Buteno 1-metilico (2M1B), Buteno 2-metilico (2M2B) e (H20). Algumas
propriedades termoquimicas obtidas a partir do simulador Aspen Plus VI9® sao

apresentadas na Tabela 5.

A pressado de vapor dos componentes foi estimada para diferentes
temperaturas, uma vez que essas determinam o comportamento da pressao da fase
vapor sobre a fase liquida, ou seja, o equilibrio dindmico ocorre em uma temperatura
determinada. Consequentemente, os componentes a serem estudados na unidade
intensificada sdo fundamentais para a compreenséo dos fendmenos que ocorrem no

interior da unidade de destilacdo e reacdo quimica.
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Propriedade/Unidades MEOH 1-PENTEN 2-PENTEN NC5 IC5 2M1B 2M2B TAME H20
Gibbs Padrdo de
. -1,62E+08  7,84E+07 6,98E+07 -8,81E+06 -141E+07 6,67E+07 6,05E+07 -1,14E+08 -2,29E+0
Formag3o (J/kmol)
Entalpia Padrdo de
. -2,01E+08 -2,16E+07 -3,11E+07 -147E+08 -154E+08 -3,53E+07 -4,18E+07 -3,05E+08 -2,42E+0
Formacéo (J/kmol)
Entalpia de
Vaporizagdo 3,51E+07 2,51E+07 2,63E+07 2,58E+07 248E+07 2,56E+07 2,65E+07 3,07E+07 4,08E+0
(J/kmol)
Entalpia padrdo de
. -6,38E+08 -3,13E+09 -3,12E+09 -3,24E+09 -3,24E+09 -3,12E+09 -3,11E+09 -3,71E+09
combustdo (J/kmol)
Peso Molecular 32,0422 70,1344 70,1344 72,1503 72,1503 70,1344 70,1344 102,177 18,0153
Pressdo Critica
8,08E+06 3,56E+06 3,66E+06 3,37E+06 3,38E+06 3,45E+06 3,42E+06 3,04E+06 2,21E+0
(N/mn2)
Gravidade
e . 0,7962 0,6457 0,6533 0,631 0,6247 0,6557 0,6676 0,767651 1
Especifica Padrao
Temperatura de
. 337,85 303,22 309,49 309,22 300,994 304,305 311,705 359,51 373,15
Ebuli¢ao (K)
Temperatura Critica
(K) 512,5 464,8 474,2 469,7 460,4 465 470 534 647,096
VB (cum/kmol) 0,0427452  0,111301 0,111122 0,11819 0,117628 0,109857 0,10946 0,145013  0,018831
Volume Critico
0,117 0,2934 0,293 0,313 0,306 0,292 0,292 0,386 0,055947
(cum/kmol)
Fator de
Compressibilidade 0,222 0,27 0,272 0,27 0,27 0,26 0,256 0,264 0,229

Critica

A entalpia padrdao de formacdo descreve a quantidade energética por

componente disponivel pela termoquimica do componente. Essa energia é
fundamental para o processo de separacdo e reagao quimica, sendo que a interacao
energética entre componentes e a energia envolvida na reagdo quimica sao o objeto

de estudo.

O comportamento da pressdao de vapor de componentes puros foi
avaliado a diferentes temperaturas, no intervalo que compreende 320°K a 360°K,
observando-se uma diminuicdo na pressao de vapor conforme o aumento da
temperatura para os diferentes componentes. Essa diminuicdo favorece a

estabilidade do processo que envolve o componente de estudo. Assim, as matérias
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primas do processo encontram-se em um intervalo crescente, enquanto o TAME né&o
apresenta um aumento equivalente da pressao de vapor em relagdo aos outros
componentes, diminuindo levemente o acréscimo da pressdo de vapor em
temperaturas superiores a 320°K. O perfil dos componentes € apresentado na

Figura 10.

PL vs. Temperatura
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Figura 10. Diagrama presséao de vapor vs temperatura dos componentes sintese do
TAME

A seguir, sera realizada uma analise sobre os componentes envolvidos na
producédo do TAME, bem como a fenomenologia do processo e comportamento no
equilibrio que descrevem a presenca de azeotropos e comportamentos especiais
dos componentes na mistura. Para a selecdo do modelo termodinédmico usado, o
UNIFAC (LEON et al.,, 2011), consideramos estudos preliminares de modelos de
contribuicdo de grupos. Os parametros do equilibrio foram estimados por meio do
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simulador. A area do modelo de atividade UNIFAC (GMUFQ) e os parametros de

volume (GMUFR) s&o apresentados a seguir na Tabela 6.

Tabela 6. Parametros de area e volume do modelo UNIFAC - Sintese do TAME

Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo Grupo
ID ID ID ID ID ID ID ID ID ID
1250 1010 1015 1060 1055 1000 1615 1005 1070 1065

Param
etros

G“(“)UF 1,432 054 0,848 00988 0,676 0 1,088 0,228 1,176 0,867

MUY 1,4311 0,674 09011 1,1173 0,8886 0,2195 1,145 04469 13454 1,1167

Os parametros utilizados na descricdo da area para o modelo UNIFAC
sdo compostos por dez grupos de contribui¢cdo, identificados por codificagédo ou ID,
da mesma forma que para a descricao do volume. Os parametros binarios estimados
para o modelo UNIFAC (GMUFB) sédo apresentados a seguir na Tabela 7.

Tabela 7. Parametros binarios do modelo UNIFAC — Sintese do TAME

Grupo i/j -1ID 1250 1010 1015 1060 1055 1000 1615 1005 1070 1065

1250 0 16,51 16,51 -12,52-12,52 16,51 -128,6 16,51 -12,52 -12,52
1010 697,2 0 0 86,02 86,02 0 251,5 0 86,02 86,02
1015 697,2 0 0 86,02 86,02 0 251,5 0 86,02 86,02
1060 787,6 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 -35,36 0 0
1055 787,6 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 -35,36 0 0
1000 697,2 0 0 86,02 86,02 0 251,5 0 86,02 86,02
1615 238,4 83,36 83,36 26,51 26,51 83,36 0 83,36 26,51 26,51
1005 697,2 0 0 86,02 86,02 0 251,5 0 86,02 86,02
1070 787,6 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 -35,36 0 0

1065 787,6 -35,36 -35,36 0 0 -35,36 214,5 -35,36 0 0

Para pares binarios idénticos, assinala-se zero, como mostra a Tabela 7.
A partir dos estudos do equilibrio, observou-se que o metanol apresenta um
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comportamento azeotropico. Considerando-se que o0 processo deve ser
desenvolvido em uma unidade intensificada de destilagdo e reagao quimica,
incluindo uma configuracdo em que duas se¢des da coluna operam a pressdes
diferentes, a possibilidade de obter o metanol puro esta diretamente relacionada as
condicbes de operacdo. Assim, sdo possiveis operacdo com sec¢des acopladas a
diferentes pressdes: 4 bar para a segdo de esgotamento em uma operagéo
convencional e 10 bar para a segéo de retificagcdo (LEON et al., 2011). A diferenca
de pressao forca o movimento do ponto azeotrépico, sendo que o sistema apresenta
um azeotropo, que favorece a separacao a pressoes baixas. Quando ha arrastre de
metanol para temperaturas baixas, ha uma maior dificuldade na operagdo de
separagdo. O perfil do comportamento do metanol a diferentes temperaturas e

pressao tipica do processo pode ser observado na Figura 11.
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Figura 11. Diagrama T-xy Metanol-2M1B a 4 bar (4,08 atm)

O azeodtropo em questdo € o mais evidente em relagcdo a composicao
quimica, porém outros pontos sdo encontrados a pressdo de 1 atm. Os

componentes estudados apresentam nodos estaveis e instaveis a diferentes
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temperaturas (Tabela 8). A mistura apresenta nove pontos azeétropos em diferentes

temperaturas dos pares binarios (Tabela 9), de modo que diferentes concentragdes

sdo atingidas a diferentes temperaturas. Os pontos azeotrépicos ocorrem entre

temperaturas de 81,15°F e 14°F.

Tabela 8. Estudo da temperatura azeotrépica da mistura a 1 ATM - Sintese do TAME

Componente Classificacio Temperatura

MEOH
2M1B
2M2B
TAME

NCS
ICS
1-PENTE
2-PENTE

Nodo estavel 148,07°F

Selim 88,08°F
Selim 101,30°F
Nodo estavel 187,30°F
Selim 96,88°F
Selim 82,14°F
Selim 86,10°F
Selim 98.49°F

Tabela 9. Estudo azeotrépico da mistura a 1 ATM - Sintese do TAME

Par binario Temperatura 81,15°F
MOLE BASIS MASS BASIS

MEOH 0,1826 0,0926
2M1B 0,8174 0,9074
Par binario Temperatura 90,76°F
MEOH 0,2376 0,1246
2M2B 0,7624 0,8754
Par binario Temperatura 145,01°F
MEOH 0,7861 0,5355
TAME 0,2139 0,4645
Par binario Temperatura 87,11°F
MEOH 0,2296 0,1169
NCS 0,7704 0,8831
Par binario Temperatura 76,11°F
MEOH 0,1705 0,0836
ICS 0,8295 0,9164
Par binario Temperatura 79,52°F
MEOH 0,1728 0,0871
1-PENTE 0,8272 0,9129
Par binario Temperatura 88,85°F
MEOH 0,223 0,1159
2-PENTE 0,777 0,8841
Par binario Temperatura 96,84°F
NCS 0,854 0,8575
2-PENTE 0,146 0,1425
Par binario Temperatura 82,13°F
ICS 0,9682 0,9691
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1-PENTE 0,0318 0,0309

O diagrama ternario da sintese do TAME é obtido através do simulador
Aspen Plus VO® (Figura 12). As concentragdes dos produtos s&o estimadas visando
o comportamento da separagdo. Além do produto TAME, o MeOH ¢é de grande
interesse como reativo fundamental do processo e sua recuperacdao apresenta

relevante importancia para o processo e custo de operacéo.

1-PENTEN(303,20 K)

09F

(299,70 K

T
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2-PENTEN 304,52 K MEOH
(309,49 K) o1 02 03 04 05 06 07 08 09 (337,68 K)

Figura 12. Diagrama Ternario1-Pentene, 2-Pentene e MEOH

A partir do diagrama, observa-se que entre 299,7°K e 304,5°K ocorrem
nodos instaveis, devido ao ponto azeotropico. A linha de unidao, em verde no grafico,
descreve o comportamento de aproximagao experimental para atingir a separagéo
as concentragdes dos componentes a pressao constante, atingido concentracdes
massicas de 0,1 e 0,07 do MEOH em relagcdo a condicdo de miscibilidade

encontrada no diagrama.
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3.3.2 Sintese do biodiesel

As consideracoes fisicas e quimicas das matérias primas foram estimadas
através do simulador na sintese do biodiesel. Entretanto, nem todas as propriedades
envolvidas na reagdo encontram-se disponiveis na base de dados. O processo
convencional inclui unidades de aprimoramento-purificdo, remog¢ao do catalisador e
purificagdo do glicerol. Com o intuito de desenvolver a produgdo do biodiesel na
unidade intensificada de destilacdo e reacdo, as unidades convencionais ndo serao
abordadas. Assim, as propriedades para os componentes principais encontram-se
na Tabela 10, enquanto os resultados dos outros componentes podem ser
verificados no Apéndice E.

Tabela 10. Propriedades dos componentes — Sintese do biodiesel

Propriedade/Unid  METHAN 000 METHY  GLYCER NAOH WATER H3PO4  NA3PO4 METHY
ade oL L-O oL L-P

Gibbs Padrdo de - - - - - B i j
Formagio Gl -163E+08 2,97+  117E+  447E+0  229E+0  229E+0  2,29E+0  2,29E+0  2,54E+
(J/kmol) 8 08 8 8 8 8 8 08

Entalpia Padrdo - - - - - _ i ;
de Formagdo Gl -2,01E+08  2,02E+ 6,26E+ 578E+0 242E+0 242E+0 242E+0 242E+0 7,01E+

(3/kmol) 9 08 8 8 8 8 8 08
Entalpia de 639E+  664E+0  407E+0  407E+0  407E+0  407E+0  575E+
Vaporizagao 3,53E+07 - 07 ; 5 5 5 ; 07
(J/kmol)
Entalpia padrdao - - - -
de combustdo  -638E+08  328E+  1,11E+  1,48E+0 0 0 0 0 9,96E+
(4/kmol) 10 10 9 09
Peso Molecular 32,0422 885449 296,494 92,0947 - 18,0153 - - 270,456
Press3o Critica 1,28E+  7,50E+0  221E+0 221E+0 221E+0 221E+0  1,24E+
808E+06 322432
(N/m~2) 06 6 7 7 7 7 06
Gravidade 091136 087240 086999
Especifica 0,7962 1,26124 1 1 1 1
~ 9 4 4
Padrio
Temperatura de
L 337,85 813,739 617 561 373,15 373,15 373,15 373,15 597,7
Ebuli¢ao (K)
Temperatura
i 512,5 943,23 764 850 647,096 647,096 647,096 647,096 00762,2
Critica (K)
0,48908 0,01883 001883  0,01883  0,01883  0,44280
VB (cum/kmol) 00427452  2,70798 0,08685
7 11 11 11 11 9
Volume Critico 0,05594  0,05594  0,05594  0,05594
0,117 325102 1,06 0,264 1,15

(cum/kmol) 72 72 72 72
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Fator de
Compressibilida 0,222 0,107 0,214 0,28 0,229 0,229 0,229 0,229 0,224
de Critica

Propriedades termoquimicas, como entalpia e entropia, sdo apresentadas
a condicdes standard e experimentos reportados pelos autores em gas ideal. Assim,
propriedades como o0 peso molecular e condigcdes criticas sdo levadas em
consideragao para atingir as necessidades da unidade intensificada e o equilibrio.

A reacdo de transesterificacdo acontece na presenca de alcool e do
catalisador NAOH e o excesso do alcool garante a produgdo do biodiesel. Em
consideragdo ao desenvolvimento de projeto conceitual da unidade intensificada de
producdo com aproveitamento de energia, a separagao eficiente dos acidos graxos
(Fatty acid methyl ester - FAME) ndo sera desenvolvida, uma vez que a obtengao
dos FAME né&p constitui o objetivo principal deste trabalho

Através dos modelos termodinamicos NRTL (Non-Random Two Liquid) e
SRK (Rendlich-Kwong-Soave) estimaram-se algumas propriedades de atividade do
equilibrio, no entanto o UNIFAC-Dormund foi utilizado para o estudo do equilibrio e
estimativa de propriedades fisicas de maneira global.

A pressao de vapor dos componentes e o equilibrio dinamico, observados
a determinada temperatura, sdo fundamentais para o processo. Dessa forma, os
catalisadores constituem uma parte chave da reagao e sédo estudados pela equacédo
de Antoine, devido a sua natureza e fungcdo na reacdo. Os parametros utilizados
constam apresentados na Tabela11.

Tabela 11. Parametros para estimativa da pressao de vapor da equagédo de Antoine

Componente NAOH H3PO4 NA3PO4

Temperatura C
Constante Bar

1 -1,00E+20 -31,5129 -1,00E+20
2 0 0 -

3 273,15 273,15 273,15
4 0 0 -

5 0 0 -

6 0 0 -

7 0 0 -

8 -273,15 -0,15 -
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9 1726,85 199,85 -

A cinética da reacdo foi descrita através da equacdo de poténcia,
considerando-se que: a equacao foi descrita em concentracdo molar, o fator de
temperatura exponencial € considerado zero e as caracteristicas para o fator pré-
exponencial e energia de ativacdo foram obtidos através da cinética da
transesterificacéo para o 6leo de palma (NARVAEZ et al., 2007).

Os parametros binarios foram estimados pelo simulador desenvolvendo
calculos das propriedades fisicas. Assim, uma analise dos componentes e seu
comportamento no equilibrio baseado no modelo Rendlich Kwong-Soave e NRTL
foram utilizados para o tratamento geral com o UNIFAC—DMD. Para facilitar os
calculos, utilizamos o modelo de estimativa de parametros Estimate all missing
parameters para trabalhos de equilibrio. Os parametros estimados sao apresentados
na Tabela 12.

Tabela 12. Parametros binarios Modelo NRTL — Sintese de biodiesel

Compone METHAN METHAN METHAN METHAN METHAN GLYCER GLYCER GLYCER GLYCER
nte i OL OL OL OL OL OL OL OL OL

Compone  GLYCER )\ oy WATER H3PO4 NA3PO4 NAOH  WATER  H3PO4  NA3PO4

nte j OL
Temperat
ura C
AlJ 0 -0,693 -0,693 -0,693 -0,693 -0,732 -0,732 -0,732 -0,732
AJl 0 2,73 2,73 2,73 2,73 -1,25 -1,25 -1,25 -1,25

BIJ 547,83 172,99 172,99 172,99 172,989 170,92 170,92 170,92 170,92
BJI 21852 617,27 -617,27 -61727 -617,27 272,61 272,61 272,61 272,61

cL 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3 0.3
DLJ 0 0 0 0 0 0 0 0 0
ELJ 0 0 0 0 0 0 0 0 0
EJI 0 0 0 0 0 0 0 0 0
FLJ 0 0 0 0 0 0 0 0 0
FII 0 0 0 0 0 0 0 0 0

TI;E(I’{W 25 2499 2499 2499  24.99 25 25 25 25

TUII:PE 62.5 100 100 100 100 290 290 290 290

A base de dados de biodiesel, disponivel no simulador, forneceu as
propriedades termofisicas dos tri-, di- e monoglicerideos. O sistema apresenta um
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azeotropo com os componentes a 726,45°K, temperatura esta que limita a operacao
de recuperagdo do componente valioso no processo. A Figura 13 traz o diagrama

ternario, com glicerol, oleato e metanol como como componentes de interesse.

GLYCEROL(287,71 C)

01F

METHYL-0 METHANOL

(344,27 C) 01 02 03 04 05 06 07 08 09 (64,48 C)
Figura 13. Diagrama GLYCEROL, METHYL-O e METHANOL

O ponto azeotrépico é atingido a 726,45°K, descrevendo uma base molar
de 0,45 e 0,55 para o glicerol e oleato (GLYCEROL e METHYL-O), respectivamente.
A linha de unido do grafico, em verde, ndo esta representada dentro do domo, uma

vez que 0os componentes sao subprodutos da reacéao.

3.3.3 Equilibrio e energia disponivel

Os modelos termodinamicos avaliados foram UNIFAC, UNIFAC-DMD
UNIQUAC, NRTL, PENG ROBINSON. Uma vez estudadas as propriedades dos
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componentes e as fases presentes na operagao, os modelos UNIFAC e UNIFAC-
DMD foram escolhidos para a sintese do TAME e do biodiesel, respectivamente.
Além de serem sugeridos na literatura, esses modelos apresentam maior faixa de
aplicabilidade para os componentes de estudo, dadas as condi¢des de operacdo. O
meétodo corto de analise “property method selection” do simulador Aspen Plus VI9®
foi utilizado para uma validacdo prévia dos modelos possiveis disponiveis no

simulador, os descritos pelos autores e os modelos selecionados no simulador.

O modelo UNIFAC utiliza a contribuicdo molecular e uma interagao de
parametros grupo a grupo para a predicdo e para o calculo dos coeficientes de
atividade. O UNIFAC-DMD utiliza a equagédo de estado Rendlish-Kwong-Soave,
baseado no método RK-Soave, calculado pelo equilibrio binario e determinado pelas
fases. As temperaturas minimas e maximas para esse método séo, respectivamente,
290°K e 420°K. O método permite a predigdo do equilibrio Liquido-Vapor (LVE) e
Liquido-Liquido (LLE). J&a o UNIFAC-Dortmund apresenta maior dependéncia entre
0s parametros, a temperatura e o calor de mistura (FREDENSLUND et al., 1977).

Para as simulagdes, a energia disponivel em cada estagio € calculada por
meio da entalpia AH, presente no subsistema (prato ou estagio). Uma vez
conhecidas as entalpias do liquido e do vapor ao longo da coluna, é possivel
estabelecer a quantidade de energia disponivel para a troca de energia e, assim, a
consideragdo do calor de reacdo. A transferéncia de energia é dada por meio de
interconexdes térmicas diretas entre as se¢des (prato a prato). Para cada estagio, é
especificada a quantidade de energia a ser transferida, sendo estabelecida pela
analise da entalpia em cada estagio. Nessa etapa de estudo conceitual e
desenvolvimento, parametros como a area de transferéncia A e o coeficiente global
de transferéncia de calor U, bem como seu produto, conhecido como overall, sao
estabelecidos pela condigdo de sistema em estado estacionario. O overall é
proporcional a energia em forma de calor, estimado previamente através das

diferencgas de entalpia nos estagios.
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Capitulo 4 - Metodologia

4.1 Esquema para o design do projeto

A metodologia adotada para o design do processo € apresentada na
Figura 14. Inicialmente, realiza-se uma simulagdo da coluna de destilagdo reativa,
buscando a convergéncia dos produtos (TAME e biodiesel) em um unico estagio. Em
seguida, procede-se a separagao preliminar em relagdo ao numero de pratos, com o
objetivo de facilitar as separag¢des subsequentes e o trabalho da regido reativa. Para
o processo de destilagdo reativa e inclusdo do arranjo de coluna interna para o
aproveitamento da energia, que gera as maiores causas de divergéncias dos
sistemas, foram criados trés shorcut de convergéncia. O primeiro é responsavel pela
convergéncia da destilagdo (reciclagem e quantidade de energia para o equilibrio),
enquanto o segundo refere-se a convergéncia da reagao (regido reativa da coluna).
Por fim, o terceiro é responsavel pela convergéncia da unidade com aproveitamento
da energia (coluna concéntrica acoplada). Dessa forma, a simulagdo é realizada,

garantindo a convergéncia do sistema.

METODOLOGIA ADOTADA

Base de dados Pardmetros Cinéticos
L 2

Configuracdio Coluna
Convencional

Novo conjunto de
dados iniciais

Convergéncia

) Inclusdo ndmero de 3 Estdgios de retificaciio e
Estégios reativos <——{ estégio; totals esgotamento
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disponfvel nos estaglos

Novo conjunto de
dados

Fechamento da troca de
energla

|

‘ Reconcilaglio de dados H Andlise de sensibilidade
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Figura 14. Metodologia adotada para o design do processo

4.2 Estrutura das simulagoes

Os estudos de simulacdo foram planejados para dois processos de
estudo: obtencdo de TAME e biodiesel (Figura 15). Assim, o desenvolvimento do
projeto conceitual refere-se a simulagdo de trés tipos de sistemas de estudo. A
primeira simulacdo descreve uma unidade de coluna de destilagado reativa chamada
S-1.0. O segundo sistema descreve uma destilacdo reativa modificada na
configuracdo HIDIC, sem acoplamento térmico, chamada S-2.0. Finalmente, o
terceiro sistema de destilagdo reativa com integragdo interna de calor (r-HIDIC),
chamado S-3.0, constitui a configuracao final de suporte para o desenvolvimento do
novo sistema, chamado rM-HIDIC. Atualmente, a configuracdo da coluna HIDIC nao
€ um projeto com arranjo unico: diferentes possibilidades de interconexao térmica
sdo objeto de avaliacdo por diferentes centros de pesquisa no mundo. Assim, 0s
estudos de simulacdo estabelecidos no presente trabalho desenvolvem uma
alternativa de troca de energia por meio do simulador. A troca de energia do
processo é dada através de correntes de energia entre as se¢des de retificacdo e
esgotamento. A Figura 15 traz uma representacdo da estrutura de estudo de

simulagao.

S-3.0 BIODESEL
S-3.0 TAME

S-1.0 BIODESEL S-2.0 BIODESEL
S-1.0 TAME S-2.0 TAME

Destilacao Reativa

/
; HIDiC -Sem Troca
/
; r-HIDiC e rM-HIDiC

Figura 15. Representacao da estrutura de estudo das simulagoes

Assim, os sistemas foram agrupados por tipologia, sendo S-1.0 o estudo
da destilagao reativa, S-2.0 a configuragdo HIDIC sem troca de energia e S-3.0 o
desenvolvimento do novo sistema de separacdo e reagdo com aproveitamento

energético. O procedimento estabelecido para a simulagdo da coluna reativa e
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convergéncia para a produgcdo dos sistemas propostos obedeceu os seguintes

passos:

Passo 1. Selecionar os componentes puros e as propriedades especificas da mistura
multicomponente a ser usada na simulagao.

Passo 2. Determinacao do modelo termodinadmico para o calculo das propriedades e
interagdo dos componentes.

Passo 3. Caracterizar as condigdes de entrada, como vazdo de alimentacgao,
condicdes de pressao e temperatura da corrente de alimentagdo e composicao da
alimentacgao.

Passo 4. Inserir na area de trabalho (flow sheet) uma coluna radfrac junto com
correntes de material necessarias para a entrada e saida dos fluidos do processo.
Passo 5. Descrever as reagdes quimicas que modelam o processo, suas constantes
cinéticas e velocidade de reacdo. No presente trabalho, utilizou-se o sistema power
low.

Passo 6. Estabelecer os parametros de operagao da unidade destiladora. Entre eles,
pode-se citar numero de pratos, tipo de refervedor e condensador, relacdo entre
compressao e despressurizagao.

Passo 7. Simulagao do sistema.

Passo 8. Inclus&o das correntes de troca energética.

Apesar das caracteristicas e condigcdes de operagcdo da coluna serem
especiais para cada tipo de mistura, o procedimento descrito permite desenvolver a
simulagdo da unidade de separacdo e reacdo. Assim, os principais focos deste
estudo sdo desenvolvimento da intensificacdo de separagcdo e reagao quimica, o
entendimento fenomenoldgico e o calculo da energia disponivel. Especificamente, o
processo intensificado descreve uma modificagdo quanto o conceito da coluna de
destilagao reativa, incluindo uma nova configuragao e arranjo interno da coluna com
implementagao da integracdo energética. Assim, trés sistemas de simulagdo foram
desenvolvidos para os sistemas TAME e biodiesel: (1) adotando a coluna de
destilagao reativa como sistema S-1.0; (2) o sistema S-2.0 de destilagdo reativa na
configuragdo r-HIDIC sem acoplamento térmico, desenvolvido como passo
intermediario do processo para facilitar a convergéncia; (3) o sistema S-3.0 de
destilagc&o reativa, modificado com integragéo interna de calor (rM-HIDiC).
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Os modelos termodindmicos sdo usados para estimar o equilibrio na
coluna reativa e o sistema intensificado com integragdo da energia. Os parametros
binarios para os modelos UNIF-DMD (biodiesel) e UNIFAC (TAME) serdo mantidos
como modelos termodinamicos para o calculo e sintese nos dois casos de estudo. O
conceito de recuperagédo energética apresentado por Levenspiel foi adotado para o
estudo da quantidade de energia disponivel para a troca entre as segdes. A
modelagem pode ser simplificada, considerando-se fluxo em pistéo, fluxo misturado,
fluido totalmente misturado, alimentacdo nao misturada e fluido em repouso
(TAKAMATSU et al., 1997).

A quantidade de energia q usada para o desenvolvimento das simulagdes
foi calculada a partir da seguinte equacgéo:

q=AH (4.1)

Onde g é a taxa de calor transferida no estagio (entre secbes) e j é o
estagio em analise de transferéncia de energia. A taxa maxima de energia
transferida € calculada a partir das entalpias do fluido em cada estagio n e essa
equacao € descrita considerando-se auséncia de trabalho mecanico.

O procedimento estabelecido na simulag¢ao da coluna r-HIDiC e rM-HIDIC

obedece o0s seguintes passos:

Passo 1. Inserir na area de trabalho (flowsheet) duas colunas radfrac, que modelam
as secoes de retificagdo e esgotamento da coluna r-HIDIiC e rM-HIDIiC. Também é
necessario incluir um compressor € uma valvula, que permitirdo a pressurizacao e

despressurizagédo ao longo do novo sistema.

Passo 2. Interconexdao de correntes: inicialmente as correntes de alimentagao
(reativos e reagentes) sdo inseridas nos estagios de alimentagdo (localizados na
secdo de esgotamento ou retificagdo em relacdo as carateristicas da reacéo

endotérmica ou exotérmica).

Passo 3. Estabelecer os parametros de operacao da unidade destiladora. Entre eles,
pode-se citar numero de pratos, tipo de refervedor e condensador, relacdo entre

compressao e despressurizagao.

Passo 4. Calculo da coluna de destilac&o reativa sem integragéo de energia.
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Passo 5. Realizar interconexdes térmicas entre estagios ao longo da coluna.
Finalmente, a coluna simulada sera o sistema de destilagao reativa com integragao
interna de calor r-HIDIC e rM-HIDiC.

Passo 6. Para o desenvolvimento do sistema modificado rM-HIDiC, s&ao eliminados o
compressor e condensador da unidade retificadora.

4.3 Projeto conceitual de coluna

Um desafio da configuragdo do sistema consiste na distribuicdo simétrica
de pratos. Até o momento, ndo existem trabalhos que apresentem de forma
detalhada a disposicdo dos estagios (estagios simétricos, tamanho de estagio, em
que um estagio pode intercambiar com dois estagios da outra segao, entre outros).
Os estudos publicados especificam diferentes possibilidades de integragéo interna
na coluna, entretanto trabalhos referentes ao design interno ainda se encontram em
processo de avaliagdo. Uma importante questao a respeito da configuragéo refere-se
a quantidade de estagios na segdo de esgotamento e retificagdo da coluna
intensificada. Consequentemente, o projeto desenvolve-se em fun¢cdo da mistura

que devera ser separada e suas condi¢des de operacao.

O efeito da compressdao do vapor, realizada pelo compressor, €
fundamental para o desenvolvimento do processo, devido ao fato de que a energia
requerida pelo refervedor deve ser relativamente menor do que a requerida pelo
processo convencional. Além disso, ha efeitos de queda de pressao nas sec¢oes, de
modo que elevadas redugdes de pressado representam diferengas de temperatura
baixas para a troca de energia.

A Figura 16 traz um esquema de fluxo do processo da coluna de
destilagdo reativa, representando uma estrutura tipica de unidade de destilagdo
reativa com materias primas misturadas previmanete. A configuragdo da unidade de
destilagcdo com integracao interna de calor € apresentada na Figura 17, através de

um esquema que representa a troca térmica entre segoes.
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Figura 16. Esquema de fluxo da coluna de destilagao reativa

Figura 17. Esquema de fluxo da coluna de destilagao reativa com integragao de
energia r-HIDiC tradicional

Para o desenvolvimento das simulagdes, a energia presente em cada
estagio é estimada por meio da diferenca de entalpias (Equacdo 4.1). A
transferéncia de energia ocorre através de interconexdes térmicas diretas entre as
secoes, realizadas prato a prato, especificando a quantidade de calor constante

trocado, fundamentada no perfil de entalpia estimado.

A nova proposta de arranjo de coluna € apresentada na Figura 18,
constituindo uma modificagdo do arranjo de Coluna r-HIDIC. A nova configuragéo
recebe o nome de rM-HIDIC.
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Figura 18. Esquema de fluxo da coluna de destilagao reativa modificada com
integragao de energia rM-HIDiC

A nova configuragdo desenvolvida apresenta uma modificagdo com
relagao ao conceito de r-HIDIiC, em que tradicionalmente € utilizado um compressor,
e na interconexao do sistema. Assim, a rM-HIDiC inclui o condensador e refervedor
da coluna de destilagado convencional e traz na outra se¢ao unicamente o refervedor,

eliminando a necessidade do compressor entre as secoes.
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Capitulo 5 - Resultados

5.1 Sistema TAME S-1.0 e S-3.0

Nesse sistema, ocorrem duas reagdes de esterificacdo e uma de
isomerizagdo. A dinamica da reacgao e separagao na sintese do TAME foi definida
pela alimentagdo na segao reativa, sendo alimentado o C5 com metanol. Para o
projeto de rM-HIDIiC, uma integragdo energética termicamente acoplada foi
estabelecida entre as duas secbdes. A obtencdo do TAME ocorre pelas reacoes
paralelas de isomerizagao dos isoamilenos. Assim, duas reacdes de eterificagcdo, em
que metanol (MeOH) reage com dois isoamilenos o 2-metil- 1-buteno (2M1B) e 2-
metil- 2-buteno (2M2B) ocorrem ao longo da coluna.

Tipicamente, os isoamilenos sédo alimentados na coluna através de uma
corrente  misturada de hidrocarbonetos tipicamente obtida da unidade de
craqueamento catalitico (FCC), industrialmente chamada C5. Sua sua composi¢céo
esta representada na Tabela 13. As simulacdes da unidade de destilacdo reativa
foram validadas a partir dos resultados dos trabalhos apresentados por Muhammad
e William (2004), calculando os mesmos resultados apresentados no processo que

inclui um reator e posteriormente uma unidade reativa.

Tabela 13. Composicao tipica do C5

Componente % Molar
2M1B 8,23%
2M2B 15,85%

n-Pentano 8,50%
1-Pentano 48.20%
1-Penteno 3,66%
2-Penteno 15,55%

Os parametros da reacao utilizados foram descritos pelo modelo power-
law, disponivel no simulador, enquanto a cinética foi descrita por Kiviranta-
Paakoomen (1998).
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Onde A¢; ;5 € Apyz3 (kmol s’ kg™) sdo os fatores pré-exponenciais, direto
e inverso, respectivamente; E;,; € E, (kJ mol-1) representam a energia de

ativagao, direta e inversa; X; € a fragdo molar do componente na fase liquida; T (K) é
a temperatura; e R (J mol' K') a constante dos gases ideais. Os parametros da
cinética sdo descritos a seguir na Tabela 14.

Tabela 14. Parametros da cinética e calor de reacao

. As1 E Ab1 Eb1 AHreagso
Reacgao
(kmol s kg') (kd mol') (kmol s kg") (kd mol')  (kJ/mol)
R1 1.3263 x 108 76.1037 2.3535 x 10" 110.5409 -34.44
R2 1.3718 x 10" 98.2302 1.5414 x 10™ 124.9940 -26.76
Rs 2.7187 x 1010 96.5256 4.2933 x 1010 104.1906 -7.67

Como resultado do estudo termoquimico, foi observado um
comportamento azeotrépico, apresentado entre 0 metanol e componentes da mistura
de C5. A pressdo apresenta uma relagao direta com o processo e o isopentano
aparece de forma majoritaria na corrente de C5.

Gomes e Gomes da Silva (2012) descrevem o comportamento da mistura
binaria azeotropica a diferentes pressdes (Fig. 19). Observa-se que o ponto de
azeotropia se desloca para a direita em consequéncia da redugao na pressdo do
sistema, ou seja, o azeodtropo diminui em relacdo a pressdo de operagdo. O
processo convencional visa uma sequéncia de unidades destiladoras na
recuperacao de metanol, outra para o produto de interesse e finalmente outra para

inertes.
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Figura 19. Diagrama T-xy da mistura Metanol-lsopentano (GOMES; GOMES DA
SILVA, 2012)

Os parametros utilizados na simulacido de sintese do TAME foram
inseridos de forma semelhante para as duas configuragbes (S-1.0 e S 3.0), de
acordo com a Tabela 15. Os parametros iniciais, como vazdo de fluxo da
alimentagcdo (composigao), numero de estagios, condicbes de operagcédo e
alimentagao foram obtidos a partir da literatura (PRADO; FAIR, 1990; MUHAMMAD;
WILLIAM, 2004) como ponto de partida e validacdo da simulagdo base de destilagdo

reativa.

Tabela 15. Parametros da simulagao das colunas de destilagao RC e rM-HIDiC

rM-HIDiC
Item RD Se¢iio Reativa/Sec¢do Item
Retificadora
Estagios totais 33 25/15 Composicao
Razao de Refluxo 4 6/0 MeOH
Temperatura da 321,5 321/313 2M2B
alimentacio (°K)
Pressao (kPa) 400 680/100 TAME
Reativo Metanol Inerte

O numero de pratos na unidade rM-HIDIC diminui a altura da unidade em
comparagao com o RD e a temperatura € igual na segdo de esgotamento e na RD. A
simulagdo das unidades utilizaram o bloco radfrac disponivel no model library do
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simulador, além das bases de dados de componentes, as propriedades e 0s
meétodos termodinamicos disponiveis. A simulacdo permite o desenvolvimento do
estudo rigoroso da separagdo em multiplos estagios, permitindo comprender a
eficiéncia de murphree, planejar a possibilidade de desenho de prato e finalmente
facilitar o estudo de curvas de calor (MURPHREE, 1925).

As especificagdes da simulacdo foram estabelecidas para o equilibrio
entre estagios, assumindo-se uma mistura perfeita e convergéncia azeotrdpica.
Adotou-se uma numeragdo crescente dos estagios no sentido do fundo. Os
resultados estimados apresentam uma diferenca relativa entre os balangos de
massa dos componentes de 0,5%, indicando que a convergéncia atingiu resultados
confiaveis, pela representagdo ajustada dos modelos termodindmicos, os
componentes e o equilibrio. O desenho conceitual suportado por computador € uma
representacdo aproximada do sistema, uma vez que o simulador ndo contém a
coluna como opgéo pré-estabelecida. O estudo da modelagem permitiu determinar a
possibilidade de modelar (entenda-se modelar como a realizagdo de configuragdes
no software Aspen Plus VI®) a coluna com as ferramentas presentes no software.

5.1.1 Simulacao TAME S-1.0

A unidade reativa procura retirar o pré-reator do processo convencional.
Para isso, as condi¢cdes estudadas foram semelhantes as do processo convencional
e RD para a validagao da simulagdo baseada em estudos disponiveis na literatura
(PRADO; FAIR, 1990; GADALLA et al., 2007; NAKAIWA et al., 1998). A coluna
obtém uma conversdo do TAME de 95% em uma taxa de producé&o de 187 kmol/h,
sem incluir o pré-reator do processo convencional e mantendo-se a coluna em

operacao a 4 bar como condigao de pressao da unidade convencional.

Na Tabela 16, sdo apresentadas as variaveis do processo simulado e os
balangos de material e energia do sistema. A vazdo molar, as condigbes da
temperatura e pressdao das principais correntes envolvidas no processo
convencional, a inclusdo de uma unidade de recuperagdo de reagentes né&o
convertidos e a recuperacdo do metanol sdo relevantes para o sistema. Mesmo
sendo utilizada uma modificacdo da pressdo na unidade, processo para separar o

metanol em uma concentragdo mais elevada — e para que este seja reaproveitado —
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requer outra operacao adicional para o caso do sistema convencional. Os resultados

sao descritos na Tabela 17.

Tabela 16. Processo simulador S-1.0

COMPONENTE (kmol/h) ENTRADA SAIDA GERACAO
MEOH 220,0 33,0 -187,0
1-PENTEN 36,4 36,4 0,0
2-PENTEN 121,2 121,2 0,0
NC5 103,0 103,0 0,0
IC5 484,8 484,8 0,0
2M1B 84,8 28,5 -56,3
2M2B 169,7 39,0 -130,7
TAME 0,0 187,0 187,0
Vazao Molar (kmol/h) 1220 1034,81 -185,189
Balango de Massa Global
(ke/h) 78368,8 78368,8 -
Balanco de Energia Global 7 7
(J/kmol) -4,84x10 -4,84x10 -

Tabela 17. Resultados da simulagdo do processo de producao de TAME S-1.0
Vazao molar (kmol/h) MeOH C5 TOPO FUNDO

Metanol 2349 0 47.7 0.1
1-PENTEN 0 36.3 36.3 0
2-PENTEN 0 121.2 120.4 0.779

NCS 0 103.0 103.0 0
ICS 0 484.8 484.8 0
2M1B 0 84.8 28.5 0
2M2B 0 169.6 38.9 0
TAME 0 0 0.004 187.034
Vazao Molar Total 235.0  1000.0 860.0 188.0
Temperatura (°K) 325.85 34295 336.35 399.75
Pressao (bar) 4 4 2.8 2.9

A vazao molar de produgao no fundo da unidade de RD S-1.0 atingiu as
expectativas de producdo de TAME em uma unica unidade. No entanto, é
necessario incluir outras unidades de separacdo para recuperar componentes
chaves como o metanol. A quantidade de energia requerida pelo sistema RD em kW
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€ de 39873,28 e 41369,1 para o refervedor e para o condensador, respectivamente.
Assim, suportado nos dados da destilagdo reativa, a oportunidade de arranjo
geométrico e potencial de energia € possivel para o projeto de unidade intensificada.
As condi¢des do processo para o estudo dos sistemas S-1.0, S-2.0 e S-3.0 séo
apresentadas a seguir.

As configuragbes das unidades intensificadas e as especificagdes
necessarias para a simulacao sao descritas na Tabela 18. Deve-se ressaltar que, de
acordo com a modelagem do simulador, a numeragédo dos estagios é crescente no
sentido do fundo da coluna. Uma descricdo detalhada das especificacbes da
unidade intensificada, carateristicas dos equipamentos de suporte, posi¢cao de
alimentacgao e condigdo de queda de pressao sao apresentados na Tabela 19.

Tabela 18. Parametros da simulagao das colunas de destilagcdo RC e r-HIDiC para

producido de TAME
Item RD r-HIDiC Item RD & r-
HIDiC
Estagios 36 18/18 Composigcdo  (Frag@o molar)
Retificacao (MPa) 4 10 MeOH 0.153
Esgotamento (MPa) 4 4 2M2B 0.011
Pratos reativos 7-13 8-16 TAME 0.102
Alimentac¢ao (kmol/h) 1230 1230 IC5 0.408
Reativo Metanol ~ Metanol Inerte 0.326
Tabela 19. Especificagdes do processo simulado TAME
Coluna HIDiC
Queda de Pressiao (MPa) 0
Posicao de alimentacio (Esgotamento) 1
Posicao de alimentacio (Retificacio) 13
Vazao de refervedor (Esgotamento em base molar) 2,1
Vazao de refluxo (Retificacio em base molar) 1,20
Tipo de refervedor (Esgotamento) kettle
Tipo de Condensador (Retificacio) total
Tipo de Compressor Isoentropico
Coluna RD
Queda de Pressiao (MPa) 0
Posicao de alimentacio 14
Vazao de refervedor (Base molar) 2,1
Vazao de refluxo (Base molar) 1,21
Tipo de refervedor Kettle
Tipo de condensador Total
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As condi¢des de operacédo, vazdes de fluxo de alimentacdo e composigao
foram mantidas para avaliar as configuragdes. Do estudo termoquimico, foi
identificado o azedtropo mais importante da mistura. Os componentes voltam ao
processo por recirculagdes na configuragdo r-HIDIC. Outras fenomenologias de
comportamento binario acontecem em diferentes temperaturas e os resultados

estimados sdo apresentados na Tabela 20.

Tabela 20. Analise azeotrépica da producdao de TAME (Base molar)

T(elg;p Cn"e‘:tl';" MeOH 2MIB 2M2B TAME NC5 IC5 PEIN'TE PEZN'TE

300,46 0,18 0,82 -

305,8 0.24 i 0.76 ]

335.97 0,79 - - 0,22 -

303.78 0,23 - - - 0,77

297.66 4o 017 . : . . 0.83 :

299.56 0,17 ; - - - - 0,83 ]

304,74 022 i i i ] i ] 0.78

309.17 - - - - 0,85 . ) 0.15
301 - - - - - 0,98 0,03

A analise dos pares binarios mostra a concentragdo atingida em base
molar as temperaturas de presenca do azeodtropo, sendo comum na presenca do
metanol. No entanto, a 309,17°K e 301°K, o NC5-2-Pentene e o IC5-1-Pentene
apresentam comportamento azeotropico nas condigdes de pressido estabelecidas.
Para aprofundar o estudo, foi realizado o diagrama ternario para os componentes

envolvidos na reagao de esterificagao e isomerizagao.
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Figura 20. Diagrama ternario esterificagdao e isomerizagao na reagao do TAME

O diagrama ternario apresenta a limitagdo das concentragbes na
interagdo dos componentes e mostra a regido descrita para o equilibrio a diferentes
fracbes na regido de solubilidade. Sabe-se a concentragcdo inicial achando o
comportamento da mistura sobre a linha de temperatura da entrada no sistema
(entre 300°K (26,85°C) e 309°K (35,85°C)), localizando os pontos azeotrépicos mais

importantes do sistema e, em consequéncia, sua temperatura.

Na coluna RD (S-1.0), a area de reagdo acontece em sete estagios ao
longo da coluna de um total de 36 estagios, dentre os quais os estagios 23 e 28 s&o
os de alimentagao. O perfil de temperatura da RD é apresentado a seguir na Figura
21.
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Perfil de Temperatura - RD
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Figura 21. Perfil de temperatura RD - TAME (Leon et al., 2011)

O perfil descreve uma temperatura quase estavel nos estagios reativos
(65°C (338,15°K) e 70°C (343,15°K)), enquanto os outros estagios descrevem um
incremento exponencial da temperatura. Por outro lado, o perfil de temperatura na
configuragéo r-HIDiC (LEON et al., 2011) apresenta um comportamento proporcional
ao longo da coluna.

Para o perfil de composicdes, a converséo estimada do TAME é baixa nas
fases de vapor e liquida, devido ao azedtropo presente no sistema. O perfil das
concentragdes da fase de vapor é apresentado na Figura 22.
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Figura 22. Perfil de concentrag6es na fase vapor RD — TAME

RD: Composicdo do Liquido (TAME)
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Figura 23. Perfil de concentra¢6es na fase liquida RD - TAME

A partir dos perfis de concentracdo das fases, pode se observar que a
concentragdo de TAME mais alta € atingida na fase liquida, devido ao fato de que a
reacdo ocorre nessa fase. Os calculos do consumo energético apresentam o

condensador da coluna RD com um requerimento de energia de 43648,72 kW para
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uma taxa de destilado de 0,35 kmol/s e de refluxo de 1,39 kmol/s para uma relagao
de refluxo de 4. Por outro lado, o refervedor no fundo requer 43153,52 kW para o
aquecimento da mistura. A taxa de fundos e refluxo de fundo € de 0,06 e 1,38
kmol/s, respectivamente. Os perfis de composi¢ao na r-HIDIiC para uma relacédo de
pressdao de 4:10 entre as segbes de esgotamento e retificagdo alcangam uma

concentragcédo de 91% molar.

Liquid Mol Fraction
01 02 03 04 05 0.6 07 08

o Methanol

~N

{ TAME |/

e = P

1 6 11 16 21 26 31 36
Stage

Figura 24. Perfil de concentragoes na fase liquida R-HIDiC — TAME (LEON et al., 2011)

O perfil das concentracbes na coluna r-HIDIC apresenta menos
perturbagdes nos estagios ao longo da coluna em comparagdo com a configuragado
de coluna RD. Finalmente, o consumo energético da coluna RD é de 86,79 MW em
comparagao ao consumo da r-HIDiC, que é de 80,20 MW em condi¢des similares de
operagao. Assim, a configuragao intensificada consegue diminuir cerca de 8% da

energia consumida para a produgao do TAME em comparagdo com a RD.

5.1.2 Simulagao TAME S-3.0

O novo sistema de coluna rM-HIDIC é uma configuragdo inédita, que nao
esta disponivel no simulador. Nesse novo sistema intensificado, a reagdo acontece
na secgéo de esgotamento. Os perfis de temperatura estimados para a segao interna,
onde acontece a reacdo (Figura 25) e para a secao externa (Figura 26), onde
acontece o enriqguecimento do componente, apresentam comportamentos especiais
nas areas reativa e de alimentac&o, conseguindo realizar a troca térmica da energia

disponivel.
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Figura 25. Perfil de temperatura na unidade reativa S-3.0
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Figura 26. Perfil de temperatura na unidade retificadora S-3.0

A partir dos perfis simulados pode-se observar que a secéo de retificacao
apresenta perturbagdes significativas entre os estagios 16 e 19, em relagdo as

etapas em que a reagdo acontece em maior propor¢ao. Perturbagcdes menos
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significativas acontecem nos estagios iniciais de cinco a nove. O perfil de
temperatura da unidade retificadora descreve um comportamento exponencial
constante, atingindo o ponto maximo de temperatura a cerca de 358K. A unidade é
alimentada no estagio 1, assim o fluido resultante em maior proporg¢ao é o TAME. O
incremento na temperatura mais representativo da secgao retificadora ocorre entre os
estagios dois e seis. Os estagios faltantes correspondem as zonas de equilibrio
liquido-vapor, com variacdo de temperatura minima em relacdo a faixa de

incremento do sistema.

A quantidade de energia trocada é fundamenta na disponibilidade de
entalpia do estagio. Assim, é estabelecida uma troca maxima de energia sem afetar
as condicdes de equilibrio e da reacdo. Observa-se que os dois primeiros estagios
da secgao reativa liberam energia e apenas os ultimos dois estagios recebem
energia, devido ao fato de que nessas zonas, a energia € fornecida pelo
condensador e pelo refervedor, respectivamente. O perfil de fluxo de calor trocado é

apresentado na Figura 27.
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Figura 27. Perfil de fluxo de calor trocado na unidade reativa S-3.0

A energia trocada foi calculada em relagédo a capacidade maxima de

energia de entalpia do estagio de menor disponibilidade energética. A energia
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trocada se encontra entre 2500 kW e 15000 kW, mantendo o requerimento
energético da coluna para a geragdo do equilibrio liquido-vapor. Esse processo é
sintetizado na Figura 28.
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Figura 28. Perfil de fluxo de calor trocado na unidade retificadora S-3.0

Sendo a unidade retificadora a encarregada de concentrar o TAME, a
quantidade de energia aproveitada nos estagios de dois a 14 € constante ao longo
da coluna e a quantidade de energia trocada correspondente a 100 kW. Essa troca
térmica acontece pela interconexao desenvolvida entre as se¢des por correntes de
energia que sao obtidas do estagio de origem (na secao reativa) e conectadas com
0 mesmo estagio na sec¢éo de retificagdo. Em geral, a sensibilidade da reagéo e do
processo depende da pressao e das condicdes do azeodtropo. Os perfis de entalpia
para as sec¢des de reacao e retificacdo sdo apresentados a seguir nas Figuras 29 e
30.
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Figura 29. Perfil de entalpia molar na unidade retificadora S-3.0
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Figura 30. Perfil de entalpia molar na unidade reativa S-3.0

Os perfis de entalpia representam a capacidade de troca térmica entre as
unidades. A troca térmica foi calculada para uma quantidade de energia disponivel
de 30%, sendo possivel afirmar que a possibilidade de troca térmica pela

disponibilidade de energia é ainda maior. Essa troca de energia ocorre entre os
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estagios cinco e 17. O comportamento da fracdo molar do TAME na secéo reativa €

apresentado na Figura 31 a seguir.
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Figura 31. Fragcao molar do TAME na unidade reativa S-3.0

Sabe-se que a reacdo acontece na fase liquida. No caso da nova
unidade, os estagios responsaveis pela reacdo, em relagcdo aos perfis de
temperaturas estudados, correspondem a sequéncia de cinco a 18. Entretanto,
outros estagios, em que acontece o equilibrio liquido-vapor também apresentam

uma troca energeética.

Devido a necessidade de catalisador no sistema, o holdup utilizado em
relacdo a cinética implementada é de 1,22 metros cubicos sélidos. A obtencédo de
TAME é favorecida na fase liquida, mas outra quantidade desse produto também é
obtida na fase de vapor. O comportamento do fluxo molar do TAME ocorre com

maior intensidade entre os estagios nove e 21 (Figura 32).
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Figura 32. Fluxo molar do TAME na unidade retificadora S-3.0

A concentracdo do TAME na secdo de retificacdo atinge a maxima
concentragdo no estagio sete da sec¢ao de retificagdo. Em decorréncia do equilibrio e

da diminuigéo da pressao de operagao, 97% de pureza é alcangada (Figura 33).
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Figura 33. Fragao molar do TAME na unidade retificadora S-3.0
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A concentragédo obtida melhora as condicbes de concentracdo atingidas
pelo processo de destilagao reativa (Sistema S-1.0), que inclui diferentes unidades
destiladoras para alcangar a concentragcado desejada (95%) do produto TAME. Os

fluxos estimados sdo apresentados na Figura 34.
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Figura 34. Fluxo molar do TAME na unidade retificadora S-3.0

A partir da Figura 34, observa-se que a sec¢ao retificadora que concentra o
TAME dispbe de fluxos mais altos nos primeiros estagios da unidade, decrescendo

proporcionalmente ao longo da coluna.

5.1.3 Projeto hidraulico TAME S-3.0

Através do simulador, foi desenvolvido um estudo hidraulico do sistema
intensificado, estimando o comportamento interno e hidraulico da coluna, tendo sido

calculados os diagramas de operagéo da coluna. As analises dos comportamentos
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internos da coluna foram desenvolvidas por zonas para representar a dindmica

interna especifica e o fendbmeno que acontece nos pratos (Tabela 21).

Tabela 21. Analise de internos da segao reativa (Hidraulica da coluna)

Analise Data Unidades
Numero de estagios 23
Altura Total 14,02 m
Perda Energética Total 2,50 m

Queda de Pressao Total 14,16 kPa
Numero de Sec¢oes Internas
Numero de Didmetros 3

A secao reativa descreve trés zonas de operacdo dentro da unidade: a
zona CS-1, onde acontece o enriquecimento, a zona reativa, chamada de CS-2, e a
zona de despojo, CS-3. Na Tabela 22, sdo apresentados os resultados estimados

para os internos em relacdo a zona de operacgéo da sec¢ao reativa.

Tabela 22. Analise de internos por zonas da se¢ao reativa (Hidraulica da coluna)

Estagio Estagio  Diametro Altur? da Tipo de . Qued~a % de Limite
Inicial Final (metros) segao Internos Tipo Pressio Inundacio de
(metros) (kPa) estagio
Cs-1 2 4 2,77 1,83 TRAY  SIEVE 2,09 2
CS-2 5 8 2,82 2,44 TRAY  SIEVE 2,79 80 5
CS-3 9 24 3,25 9,75 TRAY  SIEVE 9,27 21

A partir do estudo da hidraulica da segéo reativa da unidade rM-HIDiC,
pode-se observar que os pratos da coluna estdo com cerca de 80% de inundacgao, o
que favorece a quantidade de liquido no estagio e, consequentemente, as condigdes
para a reacdo do TAME. A zona CS-1 apresenta estabilidade no comportamento
hidraulico em relagdo aos fluxos do sistema e o equilibrio. Os detalhes das
condigbes projetadas para a zona CS-1 s&o apresentados na Tabela 23, enquanto

as condicoes limites da zona constam na Tabela 24.

Tabela 23. Condigcdes da zona CS-1 da segao reativa (Hidraulica da coluna)

Estagio Inicial 2 Unidades
Estagio Final 4 -
Tipo de Estagio SIEVE -
Numero de passos 1 -
Espaco do Estagio 0,61 m

Diametro 2,77 m




96

Altura 1,83 m
Queda de Pressao 2,09 kPa
Energia perdida na se¢cdo 362,77 mm

Tabela 24. Condi¢oes limites da zona CS-1 da secao reativa (Hidraulica da coluna)

Propriedades Data Unidades
% de inundacio maxima 80 -
% de downcomer backup maximo (aireado) 58,14 -
Carregamento maximo do downcomer 5272,57 1/min/m”2
Carga maxima do vertedouro 94788,94 I/hr-m
Altura maxima ventilada sobre o vertedouro 0,196 M
% maxima de aproximacio ao limite do sistema 48’ 12 -
Maiximo Fator de Capacidade suportado na area superficial - Cs 0’07 9 m/seg

A hidraulica do estagio da zona CS-1 foi estimada a partir do simulador
Aspen Plus VIO® e os resultados constam na Figura 35.
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381 mm == 1
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Top 4338 'mm - Side Weir Length
2014 meter =

Bottom 4338 mm -

Figura 35. Hidraulica da zona CS-1 na unidade reativa S-3.0 (Tomado de Aspen
Plus V9®)

Os resultados da hidraulica da zona CS-2 descrevem um comportamento

diferenciado em relagdo aos fenbmenos de transferéncia de calor e em relagao a
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reacado exotérmica acontecendo na regido de analise. As condigdes estimadas para

a zona sdo descritas a seguir na Tabela 25.

Tabela 25. Condigdes da zona CS-2 da segao reativa (Hidraulica da coluna)

Estagio Inicial 5 5
Estagio Final 8 8
Tipo de Estagio SIEVE SIEVE
Numero de passos 1 1
Espaco do estagio 0,61 m
Diametro 2,82 m
Altura 2,44 m
Queda de Pressao 2,79 kPa

Energia perdida na secio 471,93 mm

A hidraulica do estagio da zona CS-2 representa a zona reativa. Para
atingir o equilibrio, sdo necessarias modificagbes na geometria do prato,
aumentando-se o tamanho do furo e vertedouro. O desenho do estagio é
apresentado a seguir (Fig. 36).
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Figura 36. Hidraulica da zona CS-2 na unidade reativa S-3.0 (Tomado de Aspen
Plus V9®)

As condic¢des limites da zona CS-2 representam uma porcentagem de

inundacdo maxima de 80%, acercando em 46,6% do limite do sistema.

Tabela 26. Condig¢oes limites da zona CS-2 da sec¢ao reativa (Hidraulica da coluna)

Propriedades Data Unidades
% de inundacio maxima 80,00080122
% de downcomer backup maximo (aireado) 60,55077796
Carregamento maximo do downcomer 328786,3895 1/hr/m”2
Carga maxima do vertedouro 100174,2321  l/hr-metro
Altura maxima ventilada sobre o vertedouro 0,2046082915 metro
% maxima de aproximacio ao limite do sistema 46,61147881

Maiximo Fator de Capacidade suportado na area superficial - Cs  (0,07809973774 m/seg

Finalmente, os resultados da hidraulica da zona CS-3 referentes as
condicbes estdo descritos na Tabela 27, enquanto seus limites encontram-se na

Tabela 28. A zona CS-3 refere-se a zona de despejo da unidade reativa.

Tabela 27. Condigcdes da zona CS-3 da segao reativa (Hidraulica da coluna)

Estagio Inicial 9
Estagio Final 24
Tipo de Estagio SIEVE
Numero de passos 4
Espaco do Estagio 0,6096 metro
Diametro 3,25019692 metro
Altura 9,7536 metro

Queda de Pressao 9,274440808 kPa
Energia perdida na secio 1665,345964 mm

Tabela 28. Condi¢oes limites da zona CS-2 da secao reativa (Hidraulica da coluna)

Propriedades Data Unidades
% de inundacio maxima 80,00039514
% de downcomer backup maximo (aireado) 40,33666229
Carregamento maximo do downcomer 514935,8333 1/hr/m”2
Carga maxima do vertedouro 75253,99204  1/hr-metro
Altura maxima ventilada sobre o vertedouro 0,1051081565 Metro

% maxima de aproximacio ao limite do sistema 59,25400789
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Miximo Fator de Capacidade suportado na area superficial - Cs  (0,09070706419 m/seg

A geometria calculada para a zona é apresentada na Figura 37 a seguir.
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Figura 37. Hidraulica da zona CS-3 na unidade reativa S-3.0 (Tomado de Aspen Plus
VI®)

A fim de se descrever de forma global o comportamento das vazdes de
fluxo de vapor e de liquido, foram desenvolvidos calculos do diagrama hidraulico
para as diferentes zonas. A estabilidade e pontos de operagdo para o estagio em
particular indicam os limites da regido de operacédo estavel e tais limites foram

estabelecidos como parametros de desenho, incluindo:

¢ % Inundagao maxima (Maximum % jet flood);

¢ % maxima do downcomer (Maximum % downcomer backup);

e % maxima de arrastamento (Maximum % entrainment);

e Ponto de choro (Weep point);

e Ponto de despejo (Dump point);

e Carga maxima e minima do agude (Maximum and minimum weir
loading);

e Capacidade final (Ultimate capacity).
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O comportanto da hidraulica dos estagios € apresentado nas Figuras
38,39 e 40. Os estagios 2, 6 e 13 foram apresentados como representativos da zona

de analise e os resultados estimados para cada zona ja foram anteriormente

discutidos.
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Figura 38. Diagrama hidraulico do estagio 2 da zona CS-3 na unidade reativa S-3.0
(Tomado de Aspen Plus VI9®)
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Figura 39. Diagrama hidraulico do estagio 6 da zona CS-3 da unidade reativa S-3.0
(Tomado de Aspen Plus VI9®)
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Figura 40. Diagrama hidraulico do estagio 13 da zona CS-3 na unidade reativa S-3.0
(Tomado de Aspen Plus VI9®)

A partir de tais diagramas, observam-se em um unico layout o
comportamento, a regido de operagdo e os limites para o desenho do sistema
intensificado de produ¢do do TAME na nova configuragao rM-HIDiC.

5.2 Sistema biodiesel S-1.0 e S-3.0

A producéo do biodiesel foi estudada para o entendimento de sistemas de
reacado endotérmica, observando-se a fenomenologia de troca térmica nesse tipo de
reacdo. Para isso, foram desenvolvidas duas simulagbes através do simulador

Aspen Plus V9®: uma unidade RD e uma nova unidade intensificada, a rM-HIDiC.

A cinética da reacdo foi adotada a partir do estudo de Narvaez e
colaboradores (2007) para um processo que inclui catalisador alcali. As simulag¢des
foram realizadas a partir do modelo de cinética powerlaw, enquanto para descrever
as 96 reacgdes de transesterificacdo que acontecem na producdo de biodiesel
(Apéndice H), utilizou-se o modelo de reacdo PALM-OIL disponivel no Aspen Plus
VO® Os parametros cinéticos sdo apresentados na Tabela 29.

Tabela 29. Parametros cinéticos do biodiesel (Adaptado de Narvaez et al., 2007 e
Aspen Plus Biodiesel Model)

Tipo de Numero da Reacio k T, E
reacio ~323.15K) (kcal/mol)
1,7,13 0.02311
TG = DG 19,29,37,45,57,59,61,63,65,67, 0.00770 135
69,75,83,87,89,91
21,31,39,47,55,77,85 0.01541
2,8,14,20,22,30,32,38,40,46,
DG -> TG 48,56,58,60,62,64,66,68,70,76, 0.001867 10.3
78,84,86,88,90,92
3,9,15 0.10659
DG > MG 23,27,33,35,41,43,49,51,71,73, 17.4
79,81,93,95 0.05330
MG — DG 4,10,16,24,28,34,36,42,44,50, 0.002217 16.2
52,72,74,80,82,94,96
MG > 5,11,17,25,53 0.05754 6.2
FAME

FAME —> 6,12,18,26,54 0.000267 11.9
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MG

A cinética de transesterificagcao para o 6leo de palma é apresentada para
todos os componentes e a reagdo em paralelo do metanol e modificacbes
consideradas para os componentes foram adotadas a partir do Aspen Plus Biodiesel
Model. O modelo termodinamico usado para estimar os parametros do equilibrio foi
o UNIFAC-DMD, apresentado no Capitulo 3 desta tese. Os componentes usados na
simulagdo constam apresentados no Apéndice |. Na Tabela 30, a seguir, é
apresentada a composigéo de glicerideos do 6leo de palma refinado, branqueado e
desodorizado (RBD). Esse oleo consiste na mistura de triglicerideos (TG), como
000, PPP e MMM e o perfil de composi¢cao foi determinado por Che Man e
coautores (2005).

Tabela 30. Composicgao do 6leo de palma (Adaptado de Che Man et al., 2005 e Aspen
Plus Biodiesel Model)

Glicerideo Composicio
(%)
Diglicerideo 5.20
Triglicerideo 94.80
Tri-insaturado
000 4.40
OOLI 0.58
Total 4.98
Mono-saturado
PLIO 9.68
POO 23.26
00S 2.24
Total 35.18
Di-saturado
MPLI 2.20
PPLI 9.23
PPO 29.62
POS 4.90
Total 45.95
Tri-saturado
MMM 0.42
MMP 1.70
PPP 5.51
PPS 1.06

Total 8.69
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5.2.1 Simulagao biodiesel S-1.0

Para o estudo da sintese do biodiesel os parametros da simulagdo foram
mantidos constantes para S-1.0 e S-3.0. A simulagdo foi desenvolvida no estado
estacionario, buscando-se a convergéncia dos parametros e balangos através do

simulador Aspen Plus VI9®. O set das unidades € apresentado na Tabela 31.

Tabela 31. Parametros da simulagao das colunas RC e rM-HIDiC

rM-HIDiC
Item RD Secio Reativa/Secio
Retificadora
Estagios totais 10 7/7
Reacao 3-12 2-6
Pressao (kPa) 100 100/20
Reativo Metanol Metanol

Os calculos estimados para a coluna de destilagcéo reativa apresentam um
consumo de 27.05 kW no condensador e de 100.97 kW no refervedor. O perfil de
temperatura na coluna ocorre entre 337,3°K, no primeiro estagio, e 368,9°K no fundo
da unidade (Fig. 41)
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Figura 41. Perfil de temperatura na coluna reativa para o biodiesel
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O perfil de temperaturas apresenta uma zona com temperaturas elevadas
nos estagios iniciais, havendo uma diminuicdo significativa no quinto estagio, que
corresponde ao estagio de alimentacdo do sistema. O perfil da fracdo molar dos

metil esteres é apresentado na Figura 42.
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Figura 42. Perfil de fragao molar na coluna reativa para o biodiesel

A quantidade de energia disponivel é estudada no perfil de entalpia para
as fases liquida e de vapor, encontrando-se um comportamento constante para a

fase de vapor e de liquido entre os estagios cinco e nove (Fig. 43).
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Figura 43. Perfil de entalpia na coluna reativa para o biodiesel

O perfil do sistema de fluxo molar (Fig. 44) descreve um comportamento
constante ao longo da coluna. Ao longo dos estagios de alimentacdo, pode-se

observar que os fluxos liquidos estdo em maior proporgao no sistema.
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Figura 44. Perfil de fluxo molar na coluna reativa para o biodiesel
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O perfil do sistema de fluxo molar apresenta uma elevagao significativa
entre os estagios quatro e seis, aumentando o fluxo em 80% em relagdo ao
comportamento total do perfil. Assim, a quantidade de liquido aumenta no sentido do

fundo da coluna, favorecendo a reagao que ocorre na fase liquida.

A unidade de destilagdo reativa apresenta um taxa de destilado e de
refluxo de 0,5391 e 2,1562 em kmol/hr para uma relagdo de refluxo de 4 no topo da
coluna. Consequentemente, o fundo opera com refluxo de 1, Boilup rate e Bottom
rate de 8,17 kmol/hr para atingir o equilibrio obtido pelo processo convencional nas

mesmas condi¢cdes de concentragao.

5.2.2 Simulagao biodiesel S-3.0

O resultado para o novo sistema intensificado descreve condi¢des iguais
de reacdo e processamento, mantidas do estudo da unidade de destilagao reativa.

Um esquema do sistema € apresentado na Figura 45.

Figura 45. Diagrama da coluna rM-HIDiC para o biodiesel

Uma modificacdo da pressao entre as secdes atende a concentracdo de
saida do biodiesel, gerando o glicerol como subproduto. Uma valvula localizada
entre as secgbes garante as condigbes de pressao exigidas pelo equilibrio do
sistema. A Figura 46 descreve o perfil da composigdo dos ésteres mais relevantes
para o estudo. Os estagios do fundo sdo os responsaveis pela concentragcdo do

biodiesel, sendo descrita apenas a unidade reativa do sistema rM-HIDIC. Entre os
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estagios trés e cinco, em que ocorre a alimentacdo do sistema, observa-se uma

queda no perfil de composigéo.
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Figura 46. Perfil de composic¢ées liquidas na coluna rM-HIDiC para o biodiesel
O fluxo molar da unidade reativa é apresentado na Figura 47. Os fluxos
de liquido e de vapor na sec¢ao reativa variam 8 kmol/hr entre o topo e fundo da
secao.

Fluxo Molar REACTIVE

=®-= Liquid kmol/hr
<l Vapor kmol/hr

Fluxo Molar kmol/hr

1 2 3 4 5 6 7
Estagio

Figura 47. Perfil do fluxo molar na coluna rM-HIDiC para o biodiesel
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A quantidade de energia trocada na sec¢ao é apresentada na Figura 48,
sendo possivel observar que o fundo da coluna possui maior quantidade disponivel
de energia. Nao obstante, a reagao ocorre entre os estagios dois e seis, gerando um

perfil de temperatura estavel ao longo da coluna (Fig. 49).
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Figura 48. Perfil de energia trocada na coluna rM-HIDiC para o biodiesel
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Figura 49. Perfil de temperatura na segao reativa da coluna rM-HIDiC para o biodiesel

O perfil de temperatura entre 70°C e 235°C (343,15°K e 508,15°K,
respectivamente) apresenta os reativos estaveis em comparagado aos estagios de
alimentagao. A sec¢ao reativa opera no topo da coluna com uma razao de refluxo de

1,22, enquanto a quantidade de energia requerida pela unidade no fundo é de
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186,94 kW para um boilup ratio de 0,81. A secao de retificacdo requer -0.12 kW de

energia para atingir o e

quilibrio. O perfil de temperatura (Fig. 50) para a secdo de

retificagcao ocorre entre 160°C e 200°C (433,15°K e 473,15°K, respectivamente).
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Figura 50. Perfil de temperatura na seg¢ao de retificagao da coluna rM-HIDiC para o

biodiesel

Para uma melhor compreensao do perfil de fluxo ao longo da coluna,

foram desenvolvidos estudos referentes a fragdo molar da unidade (Fig. 51). A

fracdo molar foi centrada no metanol. Nos estagios iniciais, ha uma queda, seguida

de um aumento entre os estagios trés e cinco. Finalmente, no fundo da coluna, a

concentragdo de metanol diminui, chegando a sua menor expresséo, apos ter sido

consumido na reagao.
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Figura 51. Fracao do metanol na sec¢ao de retificagcao da coluna rM-HIDiC para o
biodiesel

Sabe-se que a energia trocada no sistema € obtida a partir da unidade
retificadora e trocada na unidade reativa. O perfil de energia € maior nos primeros

estagios, diminuindo até -10 kW nos estagios cinco e seis (Fig. 52).
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Figura 52. Perfil de energia trocada na secao de retificagao da coluna rM-HIDiC para o
biodiesel

As entalpias disponiveis na sec¢ao de retificagcdo sao apresentadas na

Figura 53.
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Figura 53. Perfil de entalpia na secao de retificagao da coluna rM-HIDiC para o
biodiesel
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A reacgao ocorre na fase liquida, enquanto a fase de vapor apresenta
maior quantidade de energia disponivel para a troca energética, disponibilidade essa
que diminui ao longo da coluna. Os fluxos molares das fases s&o apresentados a
sequir (Fig. 54).
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Figura 54. Fluxo molar na segao de retificagao da coluna rM-HIDiC para o biodiesel

5.2.3 Projeto hidraulico biodiesel S-3.0

O estudo da hidraulica da se¢ao de reacao € apresentado a seguir (Fig.

55). O estagio seis refere-se ao ponto de operacdo e aos limites hidraulicos da

operacgao.
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Figura 55. Diagrama hidraulico do estagio 6 na unidade reativa S-3.0 (Tomado de
Aspen Plus VI®)
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A Tabela 32 mostra as condi¢des calculadas para a hidraulica da unidade
reativa e sua geometria estimada, enquanto os limites hidraulicos estimados
constam Tabela 33.

Tabela 32. Hidraulica da se¢ao rM-HIDiC

Estagio Estagio Didmetro Altura Tipo de Queda~de % Aproximacio
. s . Pressao
Inicial Final (metros) (metros) Internos (kPa) do Inundamento
Cs-1 1 6 0,22 3,66 TRAY 5.11 80

Para a unidade reativa, ha uma unica geometria estimada (CS-1), sendo
considerada a reagdo em fase liquida a inundagédo do estagio, embora a inundacgéo
do estagio atinja porcentagens elevadas para o desenho do sistema.

Tabela 33. Limites da hidraulica da se¢ao rM-HIDiC

Propriedades Data Unidades
% de inundacio maxima 80
% de downcomer backup maximo (aireado) 36,88
Carregamento maximo do downcomer 537287,53  1/hr/m”2
Carga maxima do vertedouro 12760,12 1/hr-m
Altura maxima ventilada sobre o vertedouro 0,077 m
% maxima de aproximacio ao limite do sistema 48,96 -

Maximo Fator de Capacidade suportado na area superficial - Cs 0,11 m/seg
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Capitulo 6 - Conclusdes e sugestoes

Neste capitulo, sdo apresentadas as principais conclusdes obtidas a partir
de nossos resultados, bem como sugestées para o desenvolvimento de trabalhos

futuros.

6.1 Conclusoes

As particularidades dos sistemas e o comportamento azeotrépico das
misturas foram identificados e foram estudadas suas particularidades e dificuldades,
tanto em relagdo ao processo em si, quanto em relagdo ao uso do simulador. Os
processos de destilagdo azeotrépica apresentam grandes desafios, sendo mais
complexos que o processo convencional, pois a convergéncia e o calculo do
equilibrio ndo s&o simples, devido a necessidade de estimativa de dados e
parametrizacdo de componentes. Em nosso estudo, o processo apresentou-se

bastante sensivel a variagdes, o que tornou a simulagdo ainda mais complexa.

Os modelos UNIFAC e UNIFAC-DMD permitem estimar o equilibrio com
precisdo para os sistemas de estudo TAME e biodiesel. As pressdes de vapor sido
fundamentais para o equilibrio de fases, sendo que as condigcbes do processo
dependem dos pontos criticos dos componentes e da temperatura em que os
azeotropos surgem. Os diagramas ternarios desenvolvidos permitiram entender o
comportamento das concentragdes em relagdo a misturas em condi¢cdes de pressao

constante.

Baseando-se na literatura citada e no projeto de coluna de destilagdo
reativa, foi descrita uma modelagem da coluna RD, atingindo as mesmas
concentragbes dos produtos de interesse. Os estudos permitiram estabelecer
critérios que devem ser considerados, além da verificagdo da sensibilidade da
unidade intensificada e as especificidades das misturas de estudo. O TAME
apresenta uma reagao exotérmica, enquanto para o biodiesel, a reagao é
endotérmica. Assim, foram necessarios diferentes arranjos internos da coluna e
conceitos das sec¢des concéntricas para garantir geometricamente uma troca térmica
por fenbmenos condutivos. Contudo, a viabilidade de troca térmica ainda pode ser
melhor avaliada em relagdo a outras geometrias e materiais, garantindo a efetividade

de aproveitamento energético.
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A nova configuracéo de destilagdo reativa modificada rM-HIDiC mostrou-
se apropriada para o processo de producao de TAME e do biodiesel, pois pode-se
verificar um processo em que a sintese é realizada apenas na coluna, sem
necessidade de um reator ou de um pré-reator, como € geralmente recomendado na
literatura. Essa nova configuragcdo permitiu uma producéo de TAME e biodiesel com
graus de pureza de 98% e 95%, respectivamente, o que esta de acordo com as
especificagdes para utilizacdo do produto.

Verificou-se ainda uma vantagem importante com relagdo ao consumo de
energia, uma vez que as unidades intensificadas apresentaram uma redugdo no
consumo energético de 28,97% para o TAME e 18,3% para o biodiesel em relagéo
da configuragcdo rM-HIDIC e da destilagdo reativa - RD. Através da analise de
sensibilidade, obteve-se uma diminuicdo ainda mais expressiva do consumo
energético total, registrando-se uma redugédo de 41,22% para o TAME e 36,21%
para o biodiesel, através do aproveitamento da energia do estagio por meio de
correntes integradas e em troca direta entre as duas segdes.

Assim, ressaltando a eficiéncia do simulador de processo no estudo e
aprendizado na elaboragcdo do trabalho, conclui-se que o desenvolvimento da
unidade intensificada aproveitando a energia no sistema pode ser atingido,
possibilitando ainda uma diminuicdo no numero de estagios quando comparado a
unidade de destilacdo reativa convencional. A hidraulica do sistema requer
geometrias com areas ativas significativas e porcentagens de inundacado em torno de
80%.

A nova configurag&o n&o inclui o compressor utilizado na r-HIDiIC. Assim,
a corrente de alimentacdo € introduzida de forma a criar uma zona de reagao
exclusiva dentro da unidade, a zona reativa (CS-2) da configuracdo rM-HIDIiC. A
mistura € aquecida pelo refervedor, gerando vapor como produto de topo, enquanto
no fundo da secao de retificacdo é obtido o produto de interesse.

A configuragao de coluna rM-HIDiC é inédita e propde uma disposigao de
coluna que apresenta vantagens, reduzindo o consumo energético em processos de
destilacdo e reacgdo, diminuindo, consequentemente, a energia requerida pelo

processo como um todo. Isso mostra que a baixa eficiéncia energética pode ser
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melhorada por meio do arranjo interno, ja amplamente estudados ao longo da
histéria (HUANG et al., 2007; ADALLA et al., 2006).

Os processos de separacao e reagao quimica sdo de extrema relevancia,
uma vez que sao tradicionalmente utilizados pela industria de processos, visando a
obtencdo e separacido de produtos, além da diversidade de aplicacdo em diversos
processos de reagdes quimicas de forma robusta, estando fortemente alinhados com
as novas tendéncias em engenharia quimica, como a intensificacdo de processos e

de sustentabilidade.

Com o intuito de se compreender os perfis do processo e
desenvolvimento da metodologia de variagdo paramétrica, atingindo-se a
convergéncia dos sistemas propostos para as mesmas concentragdes de produto
nos sistemas convencionais o0s sistemas de destilacdo reativa em estado
estacionario na producdo de TAME e biodiesel foram amplamente estudados. O
sistema r-HIDIC foi a base para a criagédo do novo sistema de reacdo modificado,
apresentado neste trabalho como rM-HIDIC. As unidades RD e r-HIDiC mostraram-
se bastantes complexas, de modo que a nova unidade com acoplamento térmico
constituiu um grande desafio, uma vez que esta ainda ndo é uma realidade nos
simuladores comerciais. A convergéncia do sistema nao foi facil, devido as correntes
de fluxo e condigbes termodindmicas da unidade. Assim, os perfis em estado
estacionario foram desenvolvidos no simulador Aspen Plus VI9®, verificando-se a
influéncia das mais diversas variaveis na conversdo dos reagentes, na pureza dos

produtos e demanda energética.

O desenvolvimento dos sistemas S-1.0 (unidade de destilagao reativa), S-
2.0 (unidade r-HIDIC sem integracdo interna de calor) e S-3.0 (novo sistema de
intensificado de destilagdo e reagdo quimica com aproveitamento de energia) foram
importantes contribuicdes geradas por esta pesquisa para o estudo termoquimico do
processo de produgado de TAME e biodiesel. A metodologia utilizada no simulador
mostrou-se muito adequada, devido aos 6timos resultados obtidos.

O novo projeto conceitual de sistema foi apresentado para dois tipos de
reacdes, exotérmica e endotérmica, e foi desenvolvido no apartado S-3.0, apds o
estudos da unidade reativa. De acordo com essa nova proposta, o uso de reatores

convencionais e unidades reativas foi descrito em um uUnico sistema intensificado,
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combinagcdo essa capaz de gerar sistemas de processos de alta converséo,
proporcionando um melhor aproveitamento da energia do sistema e respeitando os

principios de processos verdes.

Algumas observagdes ainda podem ser acrescentadas com relagdo ao
sistema de destilagdo reativa (RD) com o rM-HIDiC. Uma delas refere-se ao maior
numero de estagios da RD quando comparada ao rM-HIDiC. A razéo para holdup
nas unidades é representativa, atingindo 80%, devido ao fato de que a reacéo
acontece nos estagios ao longo do sistema intensificado.

Como contribuicdo do projeto conceitual proposto, o estudo focou
principalmente na reagdo exotérmica, procurando um melhor entendimento da
fenomenologia de estimativa de energia, transferéncia energética e aproveitamento
do calor. Os estudos, a caraterizagado, e implementagado das simulagdées do projeto
de unidade intensificada foram realizados e validados pelos dados da literatura atual.
Assim, o estudo do comportamento do sistema voltou-se para o perfil da energia, da
temperatura e das concentragbes na segado reativa. As mesmas concentragdes
verificadas nos processos convencionais foram atingidas na unidade de retificagéo,
havendo ainda uma melhora no consumo energético no novo sistema proposto rM-
HIDIC, proporcionando uma redugdo de consumo de até 38% e 20%, em

comparagao com a destilagédo reativa convencional.

Como conclusao final, pode-se afirmar que este trabalho contribuiu para o
desenvolvimento de sistemas intensificados de separacdo e reacdo quimica,
apresentando uma série de procedimentos e metodologias detalhadas, que
facilitardao a simulacao e construgcdo de sistemas complexos em novas simulagoes e

projetos de coluna.

6.2 Sugestoes

O projeto de coluna rM-HIDiC € um conceito novo, que abre campo para

que trabalhos futuros o complementem. Como sugestdes, podemos citar:

o Estudos da fluidodindmica em relacdo as diferentes hidraulicas de
prato, configuragdes de coluna e disposigao prato de alimentagéo;
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Estudos de modelagem matematica e cinética da reag&o na unidade;
Projeto e construgao do primeiro prototipo de coluna rM-HIDIC;
Ampliacéo do estudo de controle da unidade intensificada,

Estudo de materiais que aprimorem a transferéncia na unidade

intensificada.
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Apéndice B — Oleos usados na producio de biodiesel

Tipo de Composicgdo de dacidos graxos livres % peso/peso
oleo Miristico Palmitico  Estedarico  Oleico  Linoleico  Linolénico Laurico Ref.
(14:0) (16:0) (18:0)  (18:1) (18:2) (18:3) (12:0)

Coco 18.3 9.2 2.9 6.9 1.7 - - Yuang et al., 2005
Girassol - 6.4 2.9 17.7 72.9 - - Sanli ez al., 2008
Jatropha 1.4 15.6 9.7 40.8 32.1 - - Sherma et al, 2008

curcas
Mitho 1--2 8--12 2--5 19--49 34--62 1.1 - Gerpen, 2005
Microalgas 12--21 55--57 1--2 58--60 4--20 14--30 - Meng, 2009
Oliva - 11 3.6 75.3 9.5 0.6 - Yuang et al., 2005
Palma 1.4 43.9 17.0 30.1 9.5 0.3 - Sanli et al, 2008
Babagu 17 84.5 14 2 - - 44 Castro, 1999
Gorduras 2.9 28.7 19.5 44.4 3.6 0.9 - Demirbas, 2006
Soja 0.1 6-10 2--5 20-30 50-60 5-11 - Brigs &
Palligarnai, 2008
Oleo de 1 23 10 50 15 - - Cao et al, 2008

cozinha




135

Apéndice C — Normalizacao ANP N°7, 2008 para o biodiesel

Método
Caracteristica Unidade iilln(lig
ABNT ASTM EN/ISO
NBR D
Massa especificaa 20 °C  kg/m3 850 - 7148 1298 EN/ISO
900 3675
Viscosidade Cinematica mm2/s  3,0-6,0 10441 445 EN/ISO
a40°C 3104
Teor de Agua max. (2) mg/kg 500 - 6304  EN/ISO 12937
Contaminacio Total mg/kg 24 - - EN/ISO1266
max. 2
Ponto de Fulgor min.(3) °C 100 14598 93 EN/ISO 3679
Teor de Ester, min. %massa 96,5 15342 - EN 14103
Corrosividade ao cobre, - 1 14359 130 EN ISO
3 h a50°C, max
2160
Indice de Acidez, max. mg 0,50 14448 664 -
KOH/g
Glicerol livre, max %massa 0,02 15341 6584 -
Glicerol total, max. %massa 0,25 15344 6584 -
Mono, di e triacilglicerol =~ %massa ~ ANOTAR 15342 6584 -
Metanol ou Etanol, midx  %massa 0,2 15343 - EN 14110

Fonte: Adaptado de resolugao ANP N°7,2008



136

Apéndice D — Normalizacao europeia para o biodiesel

Propriedade Unidade Limite Limite Método de Teste
Inferior Superior
Conteudo de éster % (m/m) 96,5 - EN 14103 d
Densidade a 15 °C kg/m3 860 900 EN ISO 3675/ ISO
12185
Viscosidade a 40 °C mm2/s 3,5 5,0 EN ISO 3104
Ponto de Fulgor °C > 101 - ISO CD 3679
Numero de cetano - 51,0 - EN ISO 5165
Contetido de agua mg/kg - 500 EN ISO 12937
Corrosdo ao anel de cobre (3 h a 50 °C) Classificagao Classe 1 Classe 1 EN ISO 2160
indice de acidez mg KOH/g - 0,5 pr EN 14104
indice de iodo - - 120 prEN 14111
Contetdo de Metanol % (m/m) - 0,2 pr EN 141101
Conteudo de Monoacilglicerdis % (m/m) - 0,8 pr EN 14105m
Conteudo de Diacilglicerdis % (m/m) - 0,2 pr EN 14105m
Conteudo de Triacilgliceréis % (m/m) - 0,2 pr EN 14105m
Glicerina Livre % (m/m) - 0,02 pr EN 14105m
Glicerina Total % (m/m) - 0,25 pr EN 14105m/
pr EN 14106
Conteudo de Fésforo mg/kg - 10 pr EN 14107p
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Apéndice E — Dominios e aplicagoes da intensificacao de
processos
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Adaptado de Charpentier, 2007
Apéndice F — Ficha técnica dos componentes

Propriedades fisicas do METANOL

Nome METANOL
Formula Quimica CH.O
H
Estrutura Molecular |
H— CII —OH
H
Densidade 0,7918 g.cm™

Ponto de ebulicdo

Pressdo de vapor
Solubilidade

64,7 °C, (338 °K), 148°F

13,2 kPa (20 °C)
solavel: HbO

e Propriedades fisicas do 2-METHYL-1-BUTENE

Nome

2-Methyl-1-Butene

Formula Quimica C5H10
H;C
Estrutura Molecular T\CH 3
HZ
Densidade 0,7918 g.cm™
Ponto de ebulicio 31,3°C

Pressdo de vapor
Solubilidade

9.98 psi (20 °C)
Estavel e inflamavel

e  Propriedades fisicas do N-PENTANO

Nome Pentane
Formula Quimica C5H12
Estrutura Molecular Hie AL
Densidade 0,63 g.cm™
Ponto de ebulicdo 36 °C
Pressdo de vapor 500 mmHg (25 °C)
Solubilidade Estdvel

e  Propriedades fisicas do 2-METILBUTANO

Nome

2-Metil Butano

Formula Quimica

iC5H12

Estrutura Molecular

Densidade
Ponto de ebulicdo

Pressdo de vapor
Solubilidade

0,616 g.cm™
28 °C
800 hPa (20 °C)
Imiscivel em agua

e  Propriedades fisicas do 2M2B

Nome

2-Methyl-2-butanol
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Férmula Quimica CsH120

Estrutura Molecular

Densidade 805 g.cm™
Ponto de ebulicio 101-103 °C
Pressdo de vapor 1,6 KPa (20 °C)

Solubilidade 120 g/dm

Propriedades fisicas do TAME (tert-amyl-methyl-ether)

Nome Tert-amyl-methyl-ether

Formula Quimica

Estrutura Molecular
Q(O/

Densidade 0,616 g.cm™
Ponto de ebulicdo 28 °C
Pressdo de vapor 99,72 mmHg (20-25 °C)
Solubilidade 4294,92 mg/L

CASO 2:

Propriedades fisicas do TRIOLEINA

Nome Trioleina
Formula Quimica C5H10406
Estrutura Molecular
Densidade 0,95 g.cm™
Ponto de ebulicdo 554 °C, (827,4 °K), 1030°F
Pressdo de vapor -
Solubilidade Solavel

Propriedades fisicas do TRIMIRISTINA

Nome Trimiristina
Formula Quimica C45H8606
[ y
\T/\/\/\/\/\/\,
Estrutura Molecular O’L o
e 0)\/\/\/\/\/\/\
0.0
T\/\/\/\/\/\/-'
Densidade 0,885 g.cm™
Ponto de ebulicio 311 °C
Pressdo de vapor --
Solubilidade Insolavel

Propriedades fisicas do METIL OLEATO
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Nome Metil Oleato
Formula Quimica C19H3602
0
Estrutura Molecular HAC w
3 7
O—CHs,
Densidade 0,87 g.cm™
Ponto de ebulicio 202-210 °C
Pressdo de vapor --
Solubilidade Insoluvel
e  Propriedades fisicas do GLICEROL
Nome Glicerol
Formula Quimica C3HsOs
Estrutura Molecular Ho/\l/\OH
OH
Densidade 1,261 g.cm™
Ponto de ebulicdo 290 °C
Pressdo de vapor <0.1 kPa a (20 °C)
Solubilidade Solavel
e Propriedades fisicas do NaOH
Nome NaOH
Formula Quimica NAOH

Estrutura Molecular

Densidade
Ponto de ebulicdo

Pressdo de vapor
Solubilidade

2,1g.cm™
1390 °C

Estavel e solavel

Propriedades fisicas do AGUA

Nome Agua
Formula Quimica H20
Estrutura Molecular
Densidade 1g.cm™
Ponto de ebulicdo 100 °C
Pressdo de vapor 1 atm (20 °C)
Solubilidade --
e  Propriedades fisicas do TRIPALMITICO
Nome Tripalmitico
Formula Quimica C51H9806
0
A~ AL
Estrutura Molecular OH
Densidade 0,85 g.cm™
Ponto de ebulicdo 351 °C
Pressdo de vapor --
Solubilidade Estdvel
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Apéndice G — Propriedades dos componentes - Sintese de

biodiesel

Propriedades dos componentes — Sintese de biodiesel A

Propriedade/Unida METHY METHY
P / 1-0 MMM PPP PPS PPO POS MMP
de L-M L-S
Gibbs Padrao de - -
Formagdo Gl 3,02E+0 - - - - - -
()/kmol) 2,20E+08  2,42E+08
8
Entalpia Padrdo de - -
Formacio Gl 1,16E+0 2,07E+0  2,14E+0 2,18E+0 2,10E+0 2,14E+0  2,09E+
(1/kmol) 6,44E+08  7,42E+08
9 9 9 9 9 9 9
Entalpia de 7,09E+0
Vaporizacio 544E+07  6,06E+07 - - - - - -
(4/kmol) !
Entalpia padriode - -
combustdo 881E+09 1,12E+10 R - - - - _
' + T +
(J/kmol) 0
751,22
Peso Molecular 242,402 298,51 356,546 723,174 807,336 835389 833,373 861,427
8
1,01E+0
Pressdo Critica 142E+06 1,08E+06 418300 366874 352837 350433 337854 399391
(N/mA"2) 6
. 0,95356  0,90439  0,90671
Gravidade 0865421  0,868064 - - - -
Especifica Padrao 5 8 6
788,18
Temperatura de 569,9 623,7 647,017 784,847 794,264 800,847 800,847 807,339
Ebuli¢ao (K) 7
907,21
Temperatura 741,2 781,1 815,794 898558 923,368 930,937 930,234 937,526
Critica (K) 1
0,53284
VB (cum/kmol) 0,385232  0,498846 - - - - - -
4
2,7248
Volume Critico 0,993 1,31 125028  2,61337  2,94793  3,05945 3,04896  3,16048
(cum/kmol) 9
Fator de 0,14112  0,19788
Compressibilidade 0229 0219 0204 g :

Critica




Propriedades dos componentes — Sintese de biodiesel B

142

. : METHY-
Propriedade/Unidade PPLI POO PLIO 00s OOLlI MPLI L 1-m 1-P
Entalpia Padra ) ) ) ) )
p,_, dréo de -2,00E+09 2,06E+0 1,96E+0 -2,10E+09  3,17E+0 197E+0  -5,02E+08 1,06E+0 -1,11E+09
Formag3o Gl (J/kmol)
9 9 9 9 9
Peso Molecular 831,358 859,411 857,395 887,465 883,433 803,304 294,478 302,455 330,508
Pressdo Critica 3,36E+0  3,36E+0
3,50E+05 324378 320516 364035 1120240 1314010 1160380
(N/mn2) 5 5
Gravidade Especifica
€ ~spe - - - - - - 0,890667 1,17736 1,15734
Padrao
Temperatura d
€ pe. o € 800,847 807,339 807,339 813,739 813,739 798,126 621,811 628,678 637,935
Ebuli¢do (K)
Temperatura Critica
(K) 930,087 936,848 936,707 943,884 942,573 922,482 773 786,944 802,656
Volume Critico
3,03566 3,14999  3,13669 3,26151 3,24053 2,92414 1,22698 1,03773 1,14925
(cum/kmol)
Fator de 0,20645
Compressibilidade - - - - - - 0,213862 c 0,195427
Critica
Propriedades dos componentes — Sintese de biodiesel C
Propriedade/Unidade 1-S 1-LI MM PP PO
Entalpia Padra Formagao Gl -
P dréo de Fo §a0 -1,16E+09 -1,55E+09 -1,63E+09 -1,71E+09 -1,67E+09
(J/kmol) 1157180000
Peso Molecular 358,562 354,53 512,814 568,922 620,998 594,96
Pressao Critica (N/m"Z) 1034970 1,01E+06 6,56E+05 5,69E+05 491337 527099
Gravidade Especifica Padrdao 1,14168 - - - - -
Temperatura de Ebuligao (K) 647,017 647,017 711,039 722,645 737,886 730,324
Temperatura Critica (K) 817,114 815,517 844,245 866,717 884,905 876,039
Volume Critico (cum/kmol) 1,26077 1,23698 1,81968 2,04272 2,24478 2,14375
Propriedades dos componentes — Sintese de biodiesel D
Propriedade/Unidade PLI MP PS (01 MLI
Entalpia Padra Formagao Gl -
P dréo de Fo §a0 -1,67E+09 -1,59E+09 -1,67E+09 -1,71E+09 -1,63E+09
(3/kmol) 1708930000
Peso Molecular 592,944 540,868 596,976 623,014 618,982 564,89
Pressao Critica (N/m"Z) 526657 609063 533059 496494 490954 561E+05
Temperatura de Ebuligao (K) 730,324 717,037 730,324 737,886 737,886 725,017
Temperatura Critica (K) 875,841 855,829 876,987 885,808 884,716 865,504
Volume Critico (cum/kmol) 2,13045 1,9312 2,15424 2,25527 2,23148 2,01893




Apéndice H — Pacote PALM-OIL Aspen Plus V9®

Pacote: PALM-OIL, tomado de Aspen Plus V9

oNOOUT A WN K

. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic

Kinetic

. Kinetic

. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic
. Kinetic

00O + Methanol --> Methyl-O + OO
OO + Methyl-O --> OOO + Methanol
OO + Methanol --> Methyl-O + 1-O
Methyl-O + 1-O --> OO + Methanol
1-O + Methanol --> Glycerol + Methyl-O
Glycerol + Methyl-O --> Methanol + 1-O
MMM + Methanol --> Methyl-M + MM
Methyl-M + MM --> MMM + Methanol
MM + Methanol --> Methyl-M + 1-M
Methyl-M + 1-M --> MM + Methanol
1-M + Methanol --> Glycerol + Methyl-M
Glycerol + Methyl-M --> Methanol + 1-M
PPP + Methanol --> Methyl-P + PP
Methyl-P + PP --> PPP + Methanol
PP + Methanol --> Methyl-P + 1-P
Methyl-P + 1-P --> Methanol + PP
1-P + Methanol --> Glycerol + Methyl-P
Glycerol + Methyl-P --> Methanol + 1-P
PPS + Methanol --> Methyl-S + PP
Methyl-S + PP --> PPS + Methanol
PPS + Methanol --> Methyl-P + PS
Methyl-P + PS --> PPS + Methanol
PS + Methanol --> Methyl-P + 1-S
Methyl-P + 1-S --> Methanol + PS
1-S + Methanol --> Glycerol + Methyl-S
Glycerol + Methyl-S --> Methanol + 1-S
PS + Methanol --> Methyl-S + 1-P
Methyl-S + 1-P --> Methanol + PS
PPO + Methanol --> Methyl-O + PP
Methyl-O + PP --> PPO + Methanol
PPO + Methanol --> Methyl-P + PO
Methyl-P + PO --> PPO + Methanol
PO + Methanol --> Methyl-P + 1-O
Methyl-P + 1-O --> Methanol + PO
PO + Methanol --> Methyl-O + 1-P
Methyl-O + 1-P --> PO + Methanol
MMP + Methanol --> Methyl-P + MM
MM + Methyl-P --> Methanol + MMP
MMP + Methanol --> Methyl-M + MP
MP + Methyl-M --> Methanol + MMP
MP + Methanol --> Methyl-P + 1-M
Methyl-P + 1-M --> MP + Methanol
MP + Methanol --> Methyl-M + 1-P
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Methyl-M + 1-P --> MP + Methanol
PPLI + Methanol --> Methy-LI + PP
Methy-LI + PP --> PPLI + Methanol
PPLI + Methanol --> Methyl-P + PLI
Methyl-P + PLI --> PPLI + Methanol
PLI + Methanol --> Methy-LI| + 1-P
Methy-LI + 1-P --> PLI + Methanol
PLI + Methanol --> Methyl-P + 1-LI
Methyl-P + 1-LI --> PLI + Methanol

1-LI + Methanol --> Glycerol + Methy-LlI
Glycerol + Methy-LI| --> Methanol + 1-LlI

POO + Methanol --> Methyl-O + PO
Methyl-O + PO --> POO + Methanol
POO + Methanol --> Methyl-P + OO
Methyl-P + OO --> POO + Methanol
POS + Methanol --> Methyl-S + PO
Methyl-S + PO --> Methanol + POS
POS + Methanol --> Methyl-P + OS
Methyl-P + OS --> Methanol + POS
POS + Methanol --> Methyl-O + PS
Methyl-O + PS --> Methanol + POS
PLIO + Methanol --> Methyl-O + PLI
Methyl-O + PLI --> Methanol + PLIO
PLIO + Methanol --> Methyl-P + LIO
Methyl-P + LIO --> Methanol + PLIO
PLIO + Methanol --> Methy-LI + PO
Methy-LI + PO --> Methanol + PLIO
LIO+ Methanol --> Methyl-O + 1-LlI
Methyl-O + 1-LI --> LIO + Methanol
LIO+ Methanol --> Methy-LI + 1-O
Methy-LI + 1-O --> LIO + Methanol
OOS + Methanol --> Methyl-S + OO
Methyl-S + OO --> OOS + Methanol
OOS + Methanol --> Methyl-O + OS
Methyl-O + OS --> OOS + Methanol
OS + Methanol --> Methyl-O + 1-S
Methyl-O + 1-S --> Methanol + OS
OS + Methanol --> Methyl-S + 1-O
Methyl-S + 1-O --> Methanol + OS
OOLI + Methanol --> Methy-LI + OO
Methy-LI + OO --> OOLI + Methanol
OOLI + Methanol --> Methyl-O + LIO
Methyl-O + LIO --> OOLI + Methanol
MPLI + Methanol --> Methy-LI + MP
Methy-LI + MP --> MPLI + Methanol
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Apéndice | - Componentes envolvidos no processo de
producao de biodiesel

ID NOME ESTRUTURA
METHANOL METHANOL CH40
000 TRIOLEIN C57H10406
MMM TRIMYRISTIN C45H8606
PPP TRIPALMITIN C51H9806
PPS TAG-PPS C53H10206-13
PPO TAG-POP C53H10006-5
POS TAG-POS C55H10406-3
MMP TAG-MMP C47H9006-10
PPLI TAG-PLIP C53H9806-5
POO TAG-POO C55H10206-6
PLIO TAG-PLIO C55H10006-7
00S TAG-0O0S C57H10606-4
OOLI TAG-OOLI C57H10206-5
MPLI TAG-MLIP C51H9406-3
MM 1,3-DIMYRISTIN C31H6005-1
PP 1,3-DIPALMITIN C35H6805-1
00 1,3-DIOLEIN C39H7205-1
PO SN-1-PALMITO-3-OLEIN C37H7005-3
PLI SN-1-PALMITO-3- C37H6805-3
LINOLEIN
MP SN-1-MYRISTO-3- C33H6405-7
PALMITIN
PS SN-1-PALMITO-3- C37H7205-7
STEARIN
oS SN-1-OLEO-3-STEARIN C39H7405-4
LIO SN-1-LINOLEO-3-OLEIN C39H7005-8
MLI SN-1-MYRISTO-3- C35H6405-3
LINOLEIN
1-M I-MONOMYRISTIN C17H3404
1-P 1I-MONOPALMITIN C19H3804
1-S I-MONOSTEARIN C21H4204
1-0 MONOOLEIN C21H4004
1-LI I-MONOLINOLEIN C21H3804-1
METHYL-O METHYL-OLEATE C19H3602
METHYL-P METHYL-PALMITATE C17H3402-N1
METHYL-M METHYL-MYRISTATE C15H3002-N1
METHYL-S METHYL-STEARATE CI19H3802-N1
METHY-LI METHYL-LINOLEATE C19H3402
GLYCEROL GLYCEROL C3H803



