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BENCKE, S. G. Modelagem e simulacao do processo de hidrogenacgao de 6leo
de soja em um reator de recirculacao (tipo loop). Campinas: UNICAMP, 2004.
Tese (Doutorado em Engenharia de Alimentos), Faculdade de Engenharia de
Alimentos, Universidade de Campinas, 2004.

RESUMO

Este é um trabalho de modelagem e simulacdao de um reator do tipo /oop
para a hidrogenacao de 6leo de soja. Considerando as vantagens oferecidas por
esse tipo de reator e a inexisténcia de estudos que modelem a hidrogenacao de
oleos, trés modelos sdo propostos para descrevé-lo: o primeiro propoe que o reator
opere em batelada; o segundo propde uma associacao de um reator de mistura em
série com um reator tubular e o terceiro utiliza uma associacdo de um reator de
mistura maior com uma série de reatores de mistura menores. Para descrever o
processo foram utilizadas as equacdes de conservagao da massa e energia, um
modelo cinético de reacdes consecutivas e dados experimentais de outros autores.
As propriedades do dleo foram avaliadas pela teoria da contribuicao de grupos,
considerando-se os efeitos de temperatura e da composicao em acidos graxos, em
cada instante do processo. O sistema de equaglOes do caso batelada foi resolvido
analiticamente e os demais utilizando um método de diferengas finitas. Os
coeficientes de transferéncia de massa foram avaliados com base naqueles dados
experimentais. O coeficiente gas-liquido resultou inferior ao esperado para um
reator desse tipo mas, coerente com reatores em escala piloto. O coeficiente
liquido-sdlido apresentou valores semelhantes aqueles reportados na literatura.
Como esperado, a resisténcia a transferéncia de massa liquido-sélido é muito
pequena comparada a resisténcia gas-liquido. Verificou-se que a resisténcia a
difusdo do hidrogénio dentro dos poros do catalisador é desprezivel. O modelo que,
aparentemente, melhor se ajustou aos dados experimentais foi 0 da associagao de
reatores de mistura em série. Entretanto a analise estatistica de variancia mostrou
gue nao ha diferenca significativa entre esses trés modelos. Apesar dessa diferencga
ser pequena, a consideragcao do tempo de indugao melhorou os ajustes.

Palavras chave: modelagem, simulacdo, hidrogenacao, reator, dleo de

soja, transferéncia de massa
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BENCKE, S. G. Modelling and simulation of the hydrogenation of
soybean oil in a loop reactor. Campinas: UNICAMP, 2004. Thesis (Doctor in Food
Engineering), Faculdade de Engenharia de Alimentos, Universidade de Campinas,
2004.

ABSTRACT

This is a thesis on modeling and simulation of a loop reactor for
hydrogenation of soybean oil. Considering the advantages offered by jet loop
reactors and the modelling lack for oils hydrogenation, three models are proposed
to describes it: the first is a batch reactor; the second is an association of a CSTR in
series with PFR and the third is an association of a large CSTR with a series of
smaller CSTR. The process was described through the mass and energy balance
equations, a model for kinetic reactions and third parties experimental data. Oil
properties were evaluated through group contribution theory, taking into account
temperature and fatty acids composition occurring during the process. Batch model
equations were solved analytically and the others were solved using a finite
difference method. Mass transfer coefficients were evaluated according to
experimental data. Gas-liquid coefficients were lower than the expected ones for a
reactor of this kind, but they were close to the pilot unities. Liquid-solid coefficients
showed similar behavior to those reported in the literature. As expected, the liquid-
solid mass transfer resistance showed to be very small when compared to gas-
liquid. Hydrogen diffusion inside catalyst’s pores was negligible. The association of
reactors in series seemed to be the best model although statistical variance
analysis showed no significance for the difference among the three models used.
Although there was a slight difference when comparing the three models, the
induction time correction enhanced the process modelling.

Key-words: modelling, simulation, hydrogenation, reactor, soybean oil,

mass transference
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INTRODUGAO

1INTRODUCAO

A hidrogenacdo parcial ou completa é um processo importante na industria
de dleos e gorduras, produzindo a elevagao do ponto de fusdo dos bleos vegetais
insaturados ou gorduras com o consequente endurecimento dos mesmos. No caso
dos oleos de pescados, a hidrogenacao elimina odores desagradaveis e reduz os
teores de &acido linolénico, aumentando sua estabilidade (UROSEVIC, 1986). No
caso do dleo de soja, obtém-se a reversao do sabor com a hidrogenacdo do acido
linolénico (VALVERDE, 1996). Um dos aspectos importantes da hidrogenagao é
modificar as caracteristicas de um o6leo e torna-lo adequado a substituicdo de
outros 6leos ou gorduras (VELDSINK et al., 1997). No inicio do desenvolvimento do
processo de hidrogenacao o produto era usado apenas como matéria prima
adequada a producgao de margarinas. A hidrogenagao do dleo de algodao produziu
uma boa e estavel gordura (shortening) utilizada na industria de confeitaria,
enquanto que a hidrogenacao de outros 6leos vegetais e de baleia forneceram uma
ampla faixa de gorduras com outras aplicacbes. A hidrogenacdo tornou possivel
estabilizar o abastecimento de gorduras sélidas, pela conversao de odleos mais
abundantes e baratos (PATTERSON, 1983). Por muitos anos, a hidrogenacgao teve
como objetivo modificar a textura dos odleos transformando-os em uma gordura
solida bastante firme ou mais macia. Atualmente, baixos graus de hidrogenacao
tém sido utilizados com a intencdao de aumentar a estabilidade do sabor (flavor),

pela remogao ou diminuicdo acentuada de componentes pouco estaveis a oxidacdo
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atmosférica. Em alguns casos, poucos minutos de hidrogenacdao sao suficientes
para a remogao permanente de potentes flavors (sabor), sendo a textura do dleo
muito pouco alterada. Atualmente, a hidrogenacao vem sendo utilizada em
conjunto com outras técnicas de modificacdo de odleos e gorduras, como a
interesterificacdao e o fracionamento, gerando produtos impossiveis de se obter com
uma Unica dessas técnicas. Dessa forma, o objetivo de simplesmente produzir
substitutos para as gorduras existentes estd sendo abandonado e uma grande

quantidade de liquidos e sdlidos para usos especificos vem sendo desenvolvidos.

A hidrogenacao de dleos e gorduras é uma reacdo trifdsica em que o dleo
compde a fase liquida, o hidrogénio a fase gasosa e o catalisador poroso a fase
sdlida. Os processos envolvendo reacdes heterogéneas cataliticas, tais como
alquilagbes redutivas, hidrogenagoes, oxidacdes e carbonilacdes ocorrem, em geral,
em reatores de lama, descontinuos. A literatura descreve extensivamente esses
processos detendo-se em aspectos teoricos sobre a transferéncia de massa, o fator
de efetividade dos catalisadores, a transferéncia de calor em sistemas particulados
etc. Enquanto esses aspectos sdo criticos para a compreensdo do processo, 0s
engenheiros defrontam-se com o problema pratico da selecdo do reator e, em
particular, com a discussao sobre o desempenho relativo dos varios tipos e
geometrias de reatores (CONCORDIA, 1990). Atualmente, trés tipos de reatores de
lama tém sido utilizados: os tanques mecanicamente agitados, os reatores com gas
disperso ou colunas de bolhas e os reatores com ejetores e reciclo (Buss Loop
Reactor). Existem muitas variantes em uso, incluindo diversos tipos de agitadores e
diferentes tipos de reatores com ejetores. Considerando as faixas de condicdes
operacionais em uso no campo da hidrogenacao catalitica, a selecdo de um reator
ndo € uma etapa trivial. A escolha racional requer um estudo detalhado do
desempenho dos tipos de reatores avaliados e seu impacto na economia do
processo, devendo-se analisar o capital a ser investido, bem como os custos

operacionais.
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Os reatores de tanques agitados sao os tradicionais, mas melhorias no
desempenho tém sido alcancadas com o desenvolvimento da tecnologia dos
reatores com ejetores e reciclo (reatores tipo /loop) (MALONE, 1980). Unidades
produtivas empregando o reator /oop tém sido disponibilizadas recentemente sendo
bem sucedidas na reducao de nitrocompostos, na hidrogenacao de acidos graxos e
de d6leos comestiveis. As maiores vantagens desse reator sobre os tanques agitados
sdo o aumento nas transferéncias de calor e massa e melhoria na seletividade das
reagoes. Com a melhoria desses aspectos, reduz-se o tempo de cada batelada e
aumentam-se os rendimentos (MALONE, 1980; LEUTERITZ, 1973; LEUTERITZ et
al., 1976; UROSEVIC, 1986). Processos continuos quase nunca sao utilizados, mas,
segundo Edvardsson e Irandoust (1994), eles oferecem uma série de vantagens,
como a possibilidade de utilizacao de reatores de leito fixo, que eliminam a etapa
de filtragao, a obtencao de altas taxas de reacao por unidade de volume com baixo
custo energético. Johnson (1989) demonstra a complexidade na especificacdo dos
equipamentos e montagem dos mesmos no processo de hidrogenacao e afirma
ainda que o projeto e o tamanho dos equipamentos dependem fundamentalmente
do tempo de reacao desejado. A analise do retorno financeiro é o principal ponto de

partida no projeto de um sistema de processamento eficiente.

A modelagem matematica e a simulagdo computacional tém sido utilizadas
como recursos imprescindiveis na analise de processos, tanto em setores que lidam
com tecnologias, como nos mais diversos campos de investigacdes tedricas e
praticas. Elas sdo ferramentas importantissimas para a resolucdo dos varios
problemas com os quais o engenheiro se defronta (projeto, andlise, controle e
otimizacdo de processos). Técnicas cada vez mais adequadas a solugdo de
determinados problemas tém surgido, motivadas em grande parte pelo aumento na
capacidade e velocidade de processamento dos atuais computadores. Isso
possibilita ao engenheiro, por exemplo, resolver problemas com uma formulagao
matematica e fenomenoldgica mais exata, substituindo por métodos numérico -

analiticos muitos calculos que, até bem pouco tempo, envolviam procedimentos
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graficos e tabulares cansativos, que apenas fornecem uma solugdao aproximada.

A modelagem matematica pode ser utilizada em duas situacdes bem
distintas, de igual importancia pratica, a saber (PERRY; CHILTON, 1980; SANTANA,

1999):

a)

b)

Quando se deseja implementar um novo processo. Concebe-se, entao,
um modelo matematico para esse processo, e um conjunto de
informagdes pode ser obtido via simulagao computacional, reduzindo,
assim, o numero de experimentos necessarios, o que significa uma
grande economia de tempo e de dinheiro. O modelo deve contemplar

todos os fendOmenos relevantes do processo;

Quando se deseja acompanhar/monitorar/controlar melhor ou otimizar
um processo ja existente. Concebe-se, entdo, um modelo matematico
representativo do processo ja em operacdo; e, nesse caso, € preciso
que, ao final de sua concepcao, o modelo fornega resultados
compativeis com os dados operacionais reais existentes. Com um
modelo representativo de um processo, muita coisa pode ser feita via
simulacdo computacional, incluindo seu controle a partir de técnicas que

utilizam algoritmos baseados na sua representacao matematica.

Até o momento existem muitos trabalhos investigando a hidrodinamica e a

transferéncia de massa dos reatores /oop e relacionando essas varidveis com dados

operacionais e geométricos do ejetor, dentre eles pode-se citar Cramers et al.
(1992), Dutta e Raghavan (1987), Dirix e van der Wiele (1990), Radhakrishnan e
Mitra (1984). Além desses estudos outros como os realizados por Edvardson e
Irandoust (1994), Greenwood (1986), Johnson (1989), Leuteritz et al. (1976),
Leuteritz (1973), Malone (1980) e Urosevic (1986) tratam da comparacao entre os

reatores convencionais e os reatores do tipo /oop. Entretanto somente Lehtonen et
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al. (1999) e Salmi et al. (2000) investigaram a modelagem e simulacao de um
reator tipo /oop. Esses autores estudaram a alquilacdo redutiva de aminas
aromatica utilizando dois modelos cinéticos diferentes e modelando o reator como
uma associagcao CSTR-PFR com dispersao e como uma associagao de reatores em

série.

1.1 OBJETIVOS

O objetivo deste trabalho é modelar um reator do tipo /oop para a
hidrogenagdo de 6leo de soja. Nessa modelagem, todos os fendmenos fisicos e
fisico-quimicos relevantes s3o considerados. Utilizam-se os principios
conservacionais (balancos de massa e energia), bem como os modelos cinéticos ja

divulgados na literatura para descrever o sistema.

O sistema em estudo trata de um reator de lama catalitico e trifasico, que
opera com o reciclo (loop) da lama composta por 6leo de soja, catalisador de niquel
e hidrogénio, até um ejetor situado na parte superior do reator por onde mais gas
hidrogénio é succionado. Neste trabalho, o reator descrito sera denominado
simplesmente como “reator /oop”. A operacao do reator é descontinua e em regime
transiente. A reacdao é exotérmica e por isso um trocador de calor externo é usado
para controlar sua temperatura. O sistema é isobarico e, por isso, gas hidrogénio é
constantemente adicionado ao sistema com o objetivo de manter essa pressao

constante.

Inicialmente, serao avaliados os dados experimentais obtidos por Valverde
(1996) com a intencao de obter informacgdes sobre a velocidade global da reagdao no
reator loop, os tempos de inducdo e os coeficientes de transferéncia de massa gas-

liquido e liquido-sdlido.
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Trés modelos serdao propostos para descrever a hidrogenacdo de d6leo de
soja no reator /loop. O primeiro e mais simples deles considera que o reator /oop
opere como um reator batelada, ou seja, sem correntes de entrada ou saida e em
regime transiente. O segundo modelo considera o reator /loop como uma associagao
de um reator de mistura completamente agitado (CSTR) em série com um reator
tubular (PFR). O terceiro modelo considera o reator como a associagao em série de
um reator de mistura agitado maior com uma série de reatores de mistura
menores, que descrevem o comportamento do tubo do reciclo (reator tubular ou
PFR no modelo anterior). Em todos os modelos, utilizam-se balangos de massa,
globais e para cada componente, balancos de energia, além da cinética sugerida
por Chen et al. (1981) para a hidrogenacao de dleos vegetais. Para cada modelo,
serao obtidos os perfis de fragcdo massica de cada um dos componentes, as
seletividades linolénica e linoléica, a taxa de calor a ser removida do reator em
cada instante de tempo a fim de manté-lo isotérmico, o calor total removido do
reator em funcao do tempo, a velocidade de reacao do hidrogénio e a concentracdo
de hidrogénio consumida em funcdo do tempo de reacao. As propriedades do dleo
serdo consideradas funcdao da temperatura e da composicao do dleo, que se altera
continuamente durante a reagdao e serao calculadas utilizando-se a teoria de
contribuicdo de grupos. As variacdes da massa especifica, calor especifico, indice de

iodo e massa molar do 6leo serao analisadas em cada instante durante a reagao.

A validacdo dos modelos serd obtida mediante a confrontacdo dos
resultados da modelagem com aqueles obtidos, experimentalmente, por Valverde
(1996). Essa confrontacao sera feita em termos dos perfis de fracdo massica dos
diferentes componentes da reacdo e do indice de iodo, para as diversas condicdes
operacionais. Na validacao de cada modelo, serao empregadas ferramentas
estatisticas como o coeficiente de correlacdo (R), o coeficiente de determinagao ou
de falta de ajuste (R?), o teste F, o teste p, os graficos de linha de ajuste e de
residuos, além da andlise visual dos dados. Os trés modelos serdo, entdo,

comparados entre si a fim de se determinar qual deles é o mais adequado, ou seja,
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qual o que melhor descreve a hidrogenacao do 6leo de soja nesse reator.

O modelo que melhor descrever o reator /loop sera utilizado para simular e
otimizar seu funcionamento analisando-se como respostas a velocidade global da
reacdao, a maxima producdo de acido oléico no menor tempo, a seletividade
linolénica e a seletividade linoléica. As varidveis de processo serdo a temperatura, a

fracdo massica de catalisador e a pressdo do sistema.

1.2 DESENVOLVIMENTO E ESTRUTURA DO PRESENTE TRABALHO

O presente trabalho foi estruturado de forma a detalhar cada etapa
estudada. A seguir apresenta-se uma descricao sucinta dos assuntos que serao

tratados em cada capitulo.

O capitulo 2 apresenta uma revisao dos conteludos utilizados nessa tese,
como: o processo de hidrogenagao, o efeito das diferentes varidveis na cinética e
seletividade das reacOes, os tipos de reatores de hidrogenacao, além de detalhar o
funcionamento de um reator do tipo /loop. Apresenta, simplificadamente, os
balancos diferenciais de massa e energia para os reatores batelada, de mistura ou
CSTR (Constant Stirred Tank Reactor) e tubular ou PFR (Plug Flow Reactor) e o
método de diferencas finitas explicito para a resolugdo dos mesmos. Ao final
encontra-se um dos métodos para determinacdao do coeficiente de transferéncia de
massa gas-liquido e liquido-sdlido, além do critério Weisz-Prater utilizado para

identificar o efeito da difusdao dos componentes dentro dos poros do catalisador.

O capitulo 3 detalha os métodos utilizados para avaliar as propriedades
fisicas do 6leo. Essas serdo utilizadas nos balancos de massa e energia para cada
modelo de reator. Os métodos escolhidos para determinar essas propriedades

utilizam a teoria da contribuigcdao de grupos e consideram os efeitos da temperatura
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e da variacao da composicdo em acidos graxos durante a hidrogenacao.

O capitulo 4 utiliza os dados experimentais de Valverde (1996) para
determinar; a velocidade da reacao, baseada no indice de iodo; o tempo de indugao
do catalisador; as seletividades linoléica e linolénica; os coeficientes volumétricos
de transferéncia de massa gas-6leo e odleo-catalisador, além do critério Weisz-
Prater para avaliar a difusdo do hidrogénio nos poros do catalisador. Os valores

obtidos sao comparados com os da literatura.

O capitulo 5 utiliza o modelo de reator batelada para descrever o
funcionamento do reator /oop. A hidrogenacao é considerada como uma seqiiéncia
de reacbes em série e suas constantes cinéticas foram determinadas por Chen et
al. (1981). Inicialmente, verifica-se a melhor forma de calcular o termo da poténcia
dissipada por unidade de volume, presente nas constantes cinéticas da reagao. Isso
€ necessario, pois o reator /oop nao utiliza um agitador para promover a mistura e
dissolugdo do hidrogénio do o¢leo, conforme fazem a maioria dos reatores
tradicionais. As equagdes do balanco de massa para cada componente, bem como,
as do balango de energia sao resolvidas analiticamente e os perfis de fragao
massica obtidos sdo comparados com os apresentados por Valverde (1996). Avalia-
se, também, a utilizacdo do tempo de inducdo do catalisador para corrigir e
melhorar o modelo. A validacdo desse modelo é obtida através da analise
estatistica, que utiliza o coeficiente de regressdo, o coeficiente de determinacgao, a
distribuicdo dos residuos e a linha de ajuste aos dados experimentais. Isso é feito
dentro da faixa de condigOes operacionais utilizadas por Valverde (1996) comum ao
modelo cinético de Chen et al. (1981). A seguir, analisa-se a validade do modelo
quando a faixa de concentracdes do catalisador é ampliada, conforme utilizado por
Valverde (1996). Com o modelo validado inicia-se o célculo e a analise de outros
parametros, como o calor total a ser removido, o consumo de hidrogénio pela

reagcdao, a variagao das propriedades durante a reacao, etc.
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O capitulo 6 considera o reator loop como a associacdo em série de um
reator de mistura com um reator tubular. Utiliza o método de diferencas finitas
explicito para resolver as equacdes diferenciais dos balancos de massa e energia.
Considera-se, inicialmente, que o reator tubular opere em regime transiente e, a
seguir que opere em regime permanente. Verifica-se a estabilidade e a
convergéncia das equacdes obtidas para varios elementos diferenciais de tempo e
de comprimento. Os perfis de fragdo massica dos componentes sao determinados
com e sem o tempo de indugdo. A analise estatistica é utilizada para verificar a
validade do modelo dentro do intervalo experimental do modelo cinético, bem como
fora dele. A partir do modelo validado efetua-se o célculo de outros parametros,

conforme ja citado no modelo de reator batelada.

O capitulo 7 utiliza como modelo a associagdo de um reator de mistura,
com volume equivalente ao tanque do hidrogenador, em série com uma série de
reatores de mistura menores. Esses Ultimos com volume total equivalente ao
volume do tubo do reciclo, ou seja, o volume do reator tubular (PFR) do capitulo
anterior. Utiliza-se = método de diferencas finitas explicito na resolucao das
equacodes diferenciais. Verifica-se o efeito do numero de tanques em série na fragao
massica dos componentes e a aplicacdo do tempo de inducdo do catalisador na
correcao do modelo. A validacdo do modelo é realizada de maneira semelhante a

utilizada nos modelos anteriores.

O capitulo 8 compara os trés modelos entre si e utiliza a analise estatistica
ja citada, mais o teste F, para identificar qual o modelo mais adequado. As analises
comparativas sao realizadas dentro da faixa de condigdes operacionais do modelo
cinético e com a ampliacdo dessa, conforme Valverde (1996). Os trés modelos,

também, sdao comparados quando a correcdo pelo tempo de indugao é aplicada.

O capitulo 9 simula a hidrogenacdao do 6leo de soja em um reator loop

utilizando um planejamento experimental com; as variaveis temperatura; pressao e
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fracdo massica de catalisador. O modelo quadratico foi escolhido e um
planejamento em estrela com 5 niveis e 15 ensaios foi realizado. A respostas
analisadas foram: a taxa da reacdo para atingir um indice de iodo igual a 100
(IT100); a taxa da reacdo para atingir um indice de iodo igual a 80 (IIg); a taxa de
acido oléico maxima (TOmax) (Maxima fracdo massica de acido oléico por unidade
de tempo para obté-la); a seletividade linolénica (S.,); e, a seletividade linoléica
(SL). A andlise de variancia, assim como, as superficies de resposta foram utilizadas

na interpretagao dos resultados.

Finalmente, apresentam-se as conclusdes finais e sugestdes de trabalhos a
serem desenvolvidos no futuro, com vistas a ampliacdo do conhecimento e

aplicacao do reator /oop.

34



REVISAO BIBLIOGRAFICA

2REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 HIDROGENACAO

2.1.1 Conceitos gerais

A hidrogenagao de uma dupla ligagao insaturada carbono-carbono,
conforme mostrada abaixo, parece ser bastante simples, entretanto é

extremamente complexa (ALLEN et al., 1982):

- CH — CH - + H2 catalisador - CH2 CHZ—

Para que a hidrogenacao ocorra, trés substancias devem estar presentes:
um 6leo insaturado (liquido), o gas hidrogénio e um catalisador sélido. Esse sistema
trifasico deve ser adicionado a um reator aquecido sob pressdao. O hidrogénio
gasoso deve ser dissolvido na fase liquida antes que a reagao tenha inicio. O
hidrogénio deve entdao se difundir através do liquido até a superficie sélida do
catalisador. Ao menos um dos reagentes deve sofrer adsorcdo quimica na superficie
do catalisador (MATTIL, 1982).

Oleos e gorduras sao triacilglicerdis, isto é, ésteres derivados de uma

molécula de glicerol e trés moléculas de &acidos graxos. As propriedades dos
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diferentes 6leos e gorduras sao determinadas pelo tipo e pela distribuicdo dos

acidos graxos na molécula de glicerol. O ponto de fusdao, por exemplo, aumenta

com o aumento do comprimento da cadeia de carbonos ou com a diminuigao do

numero de ligacdes duplas na cadeia. Outro exemplo é o aumento da estabilidade

oxidativa e da consisténcia de um éleo com a reducao do numero de insaturagoes.
(KHEIRI, 1984)

Assim, duas razdes podem ser citadas para que oleos sejam hidrogenados

(O’BRIEN,

a)

b)

1998; KOETSIER, 1997):

transformar Oleos e gorduras naturais em produtos que tenham
caracteristicas de consisténcia e manipulagdo necessdrias a sua

funcionalidade;

aumentar a estabilidade oxidativa de forma a manter o produto em
condicdes organolépticas aceitaveis e manté-lo em condi¢cdes de uso por

longos periodos de tempo.

Os produtos da hidrogenagao sao bastante complexos, pois muitas reagdes

simultédneas podem ocorrer:

a)

b)

0]

saturacao das ligacdes duplas em cadeias de acidos graxos insaturados;

isomerizacdo geométrica, com a passagem da forma cis para a trans nos

acidos graxos insaturados;

isomerizacao posicional, com a alteracdao na posigao das ligagdes duplas
nos acidos graxos insaturados podendo ocorrer a formacdo de

conjugados.

processo de hidrogenagcao ocorre normalmente em batelada, a
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temperaturas de 130 a 200 °C, pressdes de 34 a 138 kPa (5 a 20 psig ). A reagao
€ exotérmica com um calor de reacao de 113,02 - 117,2 J/mol de duplas ligacdes
(HOFFMANN, 1989; PURI, 1980).

2.1.2 Seletividade

E a saturagdo preferencial de acidos graxos de acordo com o grau de
insaturacdo nele encontradas e a habilidade para a manutencdo da preferéncia até
que a concentracao da referida substancia insaturada diminua, isso considerando
um modelo cinético de reacdes consecutivas e de primeira ordem (ALLEN, 1978;
PATTERSON, 1983).

Ac. Linolénico —k]> Ac.Linoléico —k2> Ac. Oléico ﬁ» Ac. Esteérico

Seletividade linolénica - (Si, = ki/k:) E a comparacao da velocidade de

producao do acido linoléico a partir de grupos insaturados em relacao a velocidade
de conversdo do acido linoléico em acido oléico (PATTERSON, 1983; ALLEN, 1978;
ALBRIGHT, 1987). A hidrogenacao do 6leo de soja a 175 °C e 0,103 MPa (15 psig)
mostra que a conversdo do acido linolénico é 2,3 vezes mais rapida que a do acido
linoléico (ALLEN, 1978).

Seletividade linoléica - (S. = ko/ks) E a comparacdo da velocidade de

producao do acido oléico a partir de grupos insaturados em relagao a velocidade de
conversdo do acido oléico em acido estearico. E conhecida como SI, SR ou SL. Esse
termo é freqlientemente utilizado para referir-se ao efeito da hidrogenacdo dos
poliinsaturados comparados com a hidrogenacao de monoenos (PATTERSON, 1983;
COENEN, 1976).

Seletividade trigliceridica - (ST) Representa o grau de distribuicao dos
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diferentes acidos graxos no triacilglicerideo. Se ST é alta os triacilglicerdis serao
hidrogenados ao acaso; se for baixa, alguns triacilglicerdis serdo totalmente
saturados (COENEN, 1976).

Seletividade trans ou isomerizacao especifica — Si — Esta relacionada com a

isomerizacdo geométrica das duplas ligacdes que ocorre na hidrogenacdo catalitica.
Pode ser expressa pelo numero de duplas trans-isomerizadas em relagdo ao
numero de duplas eliminadas (COENEN, 1976; KHEIRI, 1984).

2.1.3 Tempo de inducao (tind)

Quando um catalisador fica armazenado por um longo tempo, sua superficie
pode sofrer oxidacdo, que, por sua vez, interfere na sua atividade catalitica durante
os instantes iniciais de uso (PATTERSON, 1983). Esse tempo inicial € chamado de
tempo de indugcao e pode ser determinado experimentalmente a partir dos dados
de variacao do indice de iodo em funcdo do tempo, conforme Albright e Wisniak
(1962) e Albright (1973). Segundo Hashimoto et al. (1971) e Wisniak e Albright
(1961), o tempo de inducdo é o tempo em que a linha reta extrapolada para o

inicio da reacdo atinge o valor do indice de iodo inicial.

2.1.4 Mecanismo da reacao

Uma superficie de catalisador altamente revestida por dtomos de hidrogénio
favorece a probabilidade de um par de atomos de hidrogénio estar na posicao
geometricamente correta para a reagdo com os grupos eténicos de um radical de
acido graxo insaturado. Coenen (1976) diz que qualquer tipo de acido que se
aproxime da superficie do catalisador sera ligado a ela por uma ligacao dupla,
constituida por dois atomos de carbono na superficie. Se a superficie estiver

recoberta de hidrogénio, entdo a reacao rapidamente ocorrera sobre a ligacao dupla
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adsorvida e o produto hidrogenado sera formado. Patterson (1983) diz que, se a
concentracdo de hidrogénio é alta, a primeira ligacdo dupla de um sistema
poliinsaturado a ser adsorvida pode mais fregientemente ser completamente
hidrogenada antes que outros possam estabelecer ligacdes com a superficie. Assim,
a molécula é dessorvida rapidamente e instaura-se uma situacdo moével, na qual as
chances de grupos mono ou poliinsaturados serem hidrogenados sao
aproximadamente iguais. A seletividade serd baixa e uma grande proporcdo de
acido oléico (forma cis) sera formada; assim, a isomerizacdo geométrica sera baixa

também.

Condicoes que favorecem a saturacao continua da superficie do catalisador
(na industria, o agitador mantém velocidade constante e a concentracao de
catalisador deve ser a menor possivel para reduzir custos, assim a temperatura e a
pressdo sao as variaveis mais facilmente alteradas) com o hidrogénio aumentam a
taxa da reacgdo e decresce a seletividade. Uma vez que a solubilidade do hidrogénio
depende principalmente da pressao e aumenta suavemente com a temperatura,
entdao pressao e temperatura podem aumentar a taxa global da reagao e decrescer
a seletividade. O efeito da temperatura é maior na taxa da reacdo do que na
seletividade. Quando a concentracdo de hidrogénio é aumentada pela elevacdo da
pressao (pressoes altas), entdo a producdo de trans sera baixa e a producdo de
saturados serd alta; entretanto, se for utilizado um aumento na temperatura, entdo
a producdo de trans serd alta e a quantidade de saturados sera baixa. Isso porque
um aumento na temperatura provoca um aumento significativo na velocidade da
reagao (constante da taxa da reacao-lei de Arrhenius), conseqientemente na
isomerizacao (formagdao de trans), causando uma reducao na concentracdao de
hidrogénio na superficie do catalisador (ALLEN, 1987; COENEN, 1976).

Quando a superficie do catalisador esta parcialmente revestida com atomos
de hidrogénio, esses atomos serao mais fortemente presos ao catalisador do que

quando ela estd revestida com hidrogénio. Nessas condicdes, a probabilidade de
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que dois atomos de hidrogénio estejam em posicdes favoraveis para reagir com o
grupo eténico sera menor (WISNIAK; ALBRIGHT, 1961). Um limitado suprimento
de hidrogénio logicamente iria para as moléculas mais reativas, que, nesse caso,
sao as poliinsaturadas. Uma baixa concentracdao de hidrogénio na superficie do
catalisador conduz a periodos relativamente longos de adsorcdao e dessorcdo de
moléculas insaturadas antes de elas reagirem. Como conseqliéncia, havera um
aumento na oportunidade de os radicais (de acidos graxos) mais reativos
deslocarem aqueles que sao menos reativos e menos fortemente adsorvidos (HUI,
1996). Nesse caso, a seletividade e a isomerizacdo serao altas. Segundo Coenen
(1976), se a cobertura de hidrogénio na superficie do catalisador for baixa, entao
um acido graxo linoléico adsorvido fisicamente encontrard tempo suficiente para
deslocar um atomo de hidrogénio a partir de um grupo metilénico reativo,
tornando-se assim ligado a superficie por trés atomos de carbono ao niquel. Uma
segunda ligacdo dupla estd agora tao proxima da superficie que se tornara ligada a
ela. Se essa situacdo predominar, entdo as forcas de ligacdo dos acidos oléico e
linoléico tornaram-se muito diferentes resultando na monopolizacao da superficie
pelo acido linoléico. Entdo, a reacao se tornara mais seletiva e mais isomerizacao

ocorrera.

2.1.5 Influéncia das variaveis na hidrogenacao

As varidveis que podem afetar os resultados da hidrogenacao sao:
temperatura, pressao de hidrogénio no reator, intensidade de agitacdao, quantidade
de catalisador, tipo de catalisador, presenca de inibidores de catalisador e da fonte

do dleo.

Temperatura - como na maioria das reagdes quimicas, um aumento na
temperatura acarreta um aumento na velocidade da mesma. Um aumento na
temperatura reduz a solubilidade do gas hidrogénio no odleo liquido enquanto

aumenta a velocidade da reagdao. Um aumento na temperatura aumenta a
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seletividade, a formacdo de isomeros e a velocidade da reacdo que resulta em uma
curva de sélidos (SFI - solid fat index) ingreme. A temperatura 6tima varia para
diferentes produtos, mas a maioria dos éleos alcanca sua maxima temperatura a
230 - 260°C (ALLEN et al., 1982; PATTERSON, 1983; KHEIRI, 1984; O’'BRIEN,
1998).

Pressdo de hidrogénio no reator - a faixa de pressao utilizada é de 0,0808
a 0,404 MPa (0,8 a 4 atm). A baixas pressdes, o gas hidrogénio dissolvido no dleo
ndo recobre toda a superficie do catalisador, enquanto, a altas pressdes, o
hidrogénio estd prontamente disponivel para a saturacdo das ligacdes duplas. Um
acréscimo na taxa de saturacdo resulta em um decréscimo na formacao de trans e
na seletividade produzindo uma curva de sdlidos plana (ALLEN et al., 1982;
O’BRIEN, 1998).

Intensidade de agitacdo - a principal funcdo da agitacdo é fornecer
hidrogénio dissolvido para a superficie do catalisador, mas a massa reacional
também deve ser agitada para homogeneizar a temperatura e manter o catalisador
em suspensao. A seletividade e a isomerizagao serao reduzidas desde que o
catalisador seja suprido com suficiente hidrogénio para aumentar a velocidade de
reagao (ALLEN et al., 1982; PATTERSON, 1983; KHEIRI, 1984; O'BRIEN, 1998) .

Quantidade de catalisador - a velocidade de reagao aumenta com o
aumento da concentracdo de catalisador até um ponto em que se estabiliza. Tanto
a seletividade quanto a formacdao de isbmeros trans sofrem um acréscimo com o
aumento da concentracao de catalisador, mas um aumento suave (ALLEN et al.,
1982; PATTERSON, 1983; O'BRIEN, 1998).

Tipo de catalisador - a escolha do catalisador tem uma forte influéncia na

velocidade da reagdo, na seletividade e na isomerizagdo geométrica (O'BRIEN,
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1998).

Presenca de venenos de catalisador - 6leos refinados e o gas hidrogénio
podem conter impurezas que modificam ou envenenam o catalisador. Os venenos
efetivamente reduzem a concentragao de catalisador com a consequente alteracao
na seletividade, isomerizacao e velocidade da reagcao (ALLEN et al., 1982;
PATTERSON, 1983; KHEIRI, 1984; O'BRIEN, 1998).

Fonte do dleo - a seletividade da hidrogenacao depende do tipo de acido
graxo insaturado e do nimero de acidos graxos por triacilglicerol. Oleos com altos
niveis de linolénico ou linoléico hidrogenam mais rapidamente do que d6leos com

altos niveis de acido graxo oléico (O’'BRIEN, 1998).

2.2 MODELOS CINETICOS PARA A HIDROGENAGCAO

Bailey (1949) verificou, teoricamente, a diferenca nas reatividades dos
acidos insaturados, considerando o modelo cinético de primeira ordem para todas
as reagoes envolvidas e calculando velocidades relativas entre as diferentes
reacoes. As velocidades relativas encontradas sao apresentadas na tabela 2.1 e as

reagoes consideradas foram:

, ¥ Ac. Linoleico , ,
Ac. Linolénico > Ac. Oléico ———p Ac. Estearico
T~ Ac. isolinoléico —

O modelo adotado descreveu adequadamente os dados experimentais. A
seletividade do processo aumenta a reatividade entre os acidos linolénico e
linoléico, isolinoléico e oléico, e linoléico e oléico. Esses estudos indicaram que a

dissolucdo do hidrogénio no dleo e a adsorcao do acido graxo insaturado no
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catalisador eram as duas etapas controladoras do processo com relagao a taxa de
reacao. Portanto, todas as varidveis que influenciam a concentracdo de hidrogénio
(temperatura, pressao, agitacao, concentracao de catalisador) na zona de reagao
do d6leo afetam ndo s6 a velocidade da reacdo como também a seletividade. A

seletividade é favorecida por baixas concentragdes de hidrogénio.

Tabela 2.1- Velocidades relativas das reagbes em relagao ao acido oléico.

Velocidades relativas das reacdes

Linhacga (nao seletivo) Linhaca (seletivo) Soja (seletivo)
Oléico 1 1 1
Isolinoléico 2,5 3,85 5
Linoléico 7,5 31 50
Linolénico 12,5 77 100

FONTE: BAILEY (1949)

Eldib e Albright (1957) estudaram experimentalmente o efeito das
diferentes varidveis de processo na hidrogenacdo do d6leo de algoddo (faixas
utilizadas: pressdes de 20 a 140 psig; temperaturas de 115 a 160 °C; % niquel de
0,03 a 0,15 % e agitacao de 500 e 1760 rpm). O modelo cinético empregado
considera a isomerizacao do acido oléico e que todas as reagdes eram irreversiveis
e de primeira ordem, conforme mostrado a seguir. Uma agitagcao vigorosa foi usada
para eliminar a resisténcia a transferéncia de massa. Foi observado que a
velocidade da reacdo era proporcional ao indice de iodo, quando estes eram
inferiores a 80. Isso corresponde a uma reagao de pseudoprimeira ordem. Esses
resultados mostraram que a velocidade da reagdao era proporcional a pressao, a
temperatura e a fracdo de niquel no catalisador, com um desvio de 10 % em
relacao aos dados experimentais. Eles verificaram que a seletividade nao era
apreciavelmente afetada pela temperatura, mas que a concentracdao de isooléico
aumentava suavemente. Tanto a seletividade quanto a concentracdo de isooléico

decresciam com o aumento da pressao e ndao eram afetados pela concentracdao de

43



REVISAO BIBLIOGRAFICA

catalisador.

/ Ac. Oléico (cisoléico) \
T, Ac. Elaidico (isosoléico) _—

Ac. Linoléico Ac. Esteérico

Wisniak e Albright (1961) fizeram um estudo semelhante ao de Eldib e
Albright (1957), entretanto operaram em faixas de pressao de 1,03 a 10,31 MPa
(150 a 1500 psig) e utilizaram técnicas de analise mais modernas. A taxa global da
reacdo era diretamente proporcional ao grau de insaturacdo e a quantidade de
catalisador de niquel. A taxa global aumenta com o aumento da pressao e da
temperatura. A reacdo na superficie do catalisador ocorre aparentemente entre
atomos de hidrogénio adsorvidos quimicamente e grupos insaturados que estao
fisicamente adsorvidos. A reacao na superficie do catalisador é a etapa
controladora. A seletividade e a isomerizagdo decrescem com a pressao, mas sao
pouco afetadas pela temperatura e pela concentracao de catalisador quando a

resisténcia a transferéncia de massa foi eliminada.

Butterfield e Dutton (1967) desenvolveram um programa para o calculo das
seletividades linolénica e linoléica usando um modelo de reagdes consecutivas e de
primeira ordem, em que as concentragdes dos acidos graxos podem ser calculadas.
Para a obtencdo dos resultados, o usudrio deveria entrar com os dados de

composicao molar do dleo inicial e do produto hidrogenado.

Ac. Linolénico —X5 Ac. Linoléico %25 Ac. Oléico —*3> 5 Ac. Estearico

Hashimoto et al. (1971) estudaram a ordem da taxa de hidrogenagao, em
relacdo a concentracdo de hidrogénio, para o modelo cinético abaixo. A reacdo do
grupo diinsaturado para monoinsaturado assim como as reagdoes de isomerizagao

geométrica apresentaram ordem meio, enquanto as reacdes de formacdo do grupo
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saturado apresentaram ordem um, em relagdo a concentragao de hidrogénio. Os
dados foram analisados pelo método dos minimos quadrados ndo linear. Os autores
também consideraram que a constante da taxa da reacdo de transformacao de cis
em trans era trés vezes maior que a de transformacdo de trans em cis. Também foi
considerado que as constantes da taxa de formagao do composto saturado eram

iguais.

/ Cismonoinsaturado

Diinsaturado L T saturado

\ Transmonoinsaturado /

Bern et al. (1975) avaliaram a etapa de transferéncia de massa na cinética
da hidrogenacao do dleo de colza para temperaturas na faixa de 140 a 200 °C,
pressdes de hidrogénio de 0,0303-10° a 1,01 MPa (0,3 a 10 atm) e 0,05 % de
catalisador de niquel. Apesar da intensa agitacdo, a transferéncia de massa na
superficie do catalisador ndo pode ser desprezada. O transporte das moléculas de
triacilglicerdis e de hidrogénio para os poros nao € a etapa mais lenta na maioria
das hidrogenacdes. Para essas mesmas condigdes, os autores ajustaram um
modelo matematico aos dados experimentais considerando o efeito da temperatura
e da pressao nas diferentes etapas da reacdo. A colza possui acidos graxos com
18, 20 e 22 atomos de carbono que possuem insaturacdes. O modelo cinético
proposto ndo leva em consideragao as isomerizagdes. Os valores das constantes
cinéticas, da ordem e da energia de ativacdo foram apresentados para diferentes
temperaturas. Bern (1977) elaborou em método computacional para ajustar o

modelo matematico aos dados experimentais.

Gut et al. (1979) desenvolveram um modelo cinético de Langmuir-
Hinshelwood para a hidrogenacao do dleo de girassol utilizando catalisador de
niquel suportado em silica, faixas de 138 a 238 °C para a temperatura e de 0,22 a

0,34 MPa, para a pressao. O modelo inclui a formacdo do acido elaidico e uma
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reacdo reversivel entre o acido oléico e o elaidico. O modelo também utiliza a
equacao de Arrhenius para descrever a variagao das constantes da reagao com a

temperatura.

Susu e Ogunye (1981) determinaram as constantes cinéticas e de equilibrio
para a hidrogenacdao do 6leo de soja com catalisador de niquel. A partir dessas
informacdes, foram determinados o coeficiente de absorcdao do hidrogénio,
utilizando a transferéncia de massa, e a taxa de reacdo baseada no modelo de
Langmuir-Hinshelwood, a energia de ativagcao e a energia de adsorgao para o

hidrogénio.

Chen et al. (1981) modelaram as constantes da taxa de hidrogenacao do
0leo de soja com catalisador de niquel usando a lei de Arrhenius e séries de
poténcia envolvendo as varidveis: pressdao de hidrogénio; concentracdo de
catalisador e agitacdo. A agitacao é expressa em termos de poténcia por unidade
de volume. J& que a modelagem considera a agitacdo, pode-se dizer que a etapa
controladora da hidrogenacao seria a de transferéncia de massa, como nos
processos comerciais. A cinética utilizada é a de reacbes consecutivas de

pseudoprimeira ordem.

Chakravarty et al. (1982) desenvolveram um modelo cinético de primeira
ordem em relagdo ao acido linoléico e ordem %2 em relagdo ao hidrogénio
considerando os efeitos de transferéncia de massa gas-dOleo. Inicialmente, esse
modelo nao considerava os efeitos de temperatura. Moharir et al. (1983a)
continuaram com esse modelo cinético e o melhoraram incluindo os efeitos de
temperatura. Finalmente, Moharir et al. (1983b) apresentaram uma otimizacao da

hidrogenacgao utilizando esse modelo.

No primeiro modelo acima, sao consideradas todas as transformacgdes dos

isbmeros geométricos cis e trans; ja no ultimo, sdao ignorados todos os isbmeros
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formados durante a hidrogenacao. No modelo simplificado, a cinética é irreversivel
e de primeira ordem. O modelo simplificado é ideal também para os calculos do
grau de seletividade da hidrogenagao. Entretanto, o autor ndao fornece valores para

as constantes cinéticas de nenhum dos dois modelos.

Um modelo das reagdes envolvidas na hidrogenagao pode ser representado
por (KHEIRI, 1984):

Ac. Linoléico Ac. Oléico
Ac. Linolénico ¥ lT k2 lT >—k3> Ac. Esteérico
Ac. isolinoléico Ac. Elaidico

Ray e Carr (1985) propuseram um modelo cinético para a hidrogenacao de
oleo de soja utilizando o planejamento estatistico empirico de experimentos. Eles
obtiveram equacgdes para a velocidade global da reacao, para o quantidade de trans

gerada pela reacao e para o ponto de fusdo do dleo.

Grau et al. (1988) revisaram alguns modelos cinéticos e utilizaram um
método bastante incomum para a determinagao cinética da reacdo de
hidrogenagao, que esta longe de ser completamente conhecida e compreendida.
Eles utilizaram o método Wei-Prater para redes de reagdes complexas. Esse
enfoque tem a vantagem de linearizar conjuntos de equacdes e torna-los de facil
resolucdo. Entretanto, esses parédmetros ndao apresentam significados fisicos

diretos.

Filion et al. (2002) apresentaram um estudo sobre a cinética, a
transferéncia de massa e a modelagem do processo de hidrogenacao de dleo de

soja. Eles utilizaram um modelo cinético simples e um mais completo incluindo a
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formagdo dos acidos oléico e elaidico utilizando o modelo Langmuir-Hinshelwood.
Deteminaram os coeficientes de transferéncia de massa e fizeram a simulacdo de

um processo ndo isotérmico.

Finalmente, Jonker (1999), em sua tese de doutorado, desenvolveu
modelos cinéticos para a hidrogenacdo de éleo de soja considerando a formacdo de
todos os isbmeros geométricos do acido linoléico e do oléico. Ele utilizou a cinética

de Langmuir-Hinhelwood.

2.3 CLASSIFICAGCAO DOS REATORES

A hidrogenacao pode ser realizada em sistemas batelada e em sistemas
continuos. A tabela 2.2 mostra os principais equipamentos de hidrogenacao
utilizados (GROTHUES, 1985; PURI, 1980).

Tabela 2.2- Principais equipamentos de hidrogenacao.

Reatores descontinuos
Reatores equipados com agitador
Agitador - impelidor e tubo-guia
Agitador de pas planas de alta velocidade (recirculacdo de hidrogénio)
Agitador multiplo estagio de baixa velocidade (dead-end)
Reator Loop (jet-loop reactor; reator de circulacdao de 6leo)
Reatores continuos
Processo Lurgi
Processo Buss em cascata

Processo King Dravo

Fonte: Grothues (1985) e Puri (1980)

O processo descontinuo ou batelada é industrialmente o mais utilizado. Ao

contrario do sistema continuo, ele permite uma flexibilidade muito grande quanto a
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troca de produtos, seletividade da reagao e qualidade do produto final (BUEHLER,
1989). Os dois tipos de reatores mais utilizados comercialmente para a
hidrogenacao de oleos vegetais sao conhecidos como dead-end e o de recirculagao
de hidrogénio. O reator dead-end possui um distribuidor de hidrogénio na parte
inferior do reator e possui agitadores tipo turbina com um ou mais conjuntos de
pas. O hidrogénio borbulhado e retido na regidao superior é redisperso devido a alta
turbuléncia promovida pelo agitador (EDVARDSSON; IRANDOUST, 1994). O reator
de recirculacdo é mais alto possuindo em espaco superior maior. O hidrogénio
borbulhado no reator e retido na regido superior passa por um processo de

purificacdo, compressao e entdo é recirculado ao reator (PURI, 1980).

O mais recente tipo de hidrogenador em batelada é o reator loop, que sera

detalhado no item seguinte por se tratar do tema desta tese.

Os processos continuos sao normalmente utilizados para a producdo de
grandes volumes de um mesmo produto e com caracteristicas constantes. Dentro
dessa categoria, os sistemas de reatores mais conhecidos sdao o Lurgi e o King
Dravo. A grande vantagem do processo continuo é a facilidade em se manterem
constantes as condigdes de processo como vazdo, pressao e temperatura, além da
eficiente regeneragao de calor e uma constante qualidade do produto final. A
desvantagem é a troca de produto a processar, que € sempre demorada e provoca
freqientemente contaminagdes de um produto pelo outro (GROTHUES, 1985).

2.3.1 O reator /loop com ejetor (jet loop reactor).

O reator, apresentado na figura 2.1, é composto por um recipiente que
possui um ejetor na parte superior, uma bomba e um trocador de calor. O dleo e a
lama de catalisador alimentados na autoclave sao continuamente bombeados
através de um trocador de calor externo até o ejetor - misturador situado no topo

da autoclave. O ejetor é composto por bocal, através do qual a suspensdo dleo -
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catalisador desloca-se em alta velocidade, e um misturador venturi. Essa alta
velocidade provoca uma redugdao na pressao que, por sua vez, provoca a sucgao do
hidrogénio na entrada do venturi. Uma intima mistura entre o6leo-catalisador-
hidrogénio ocorre ao nivel da garganta do venturi. No difusor do venturi, a
velocidade da mistura é reduzida e a pressao é aumentada (GREENWOOD, 1986;
MALONE, 1980). As forcas de cisalhamento geradas dispersam o gas finamente no
liquido e, ao mesmo tempo, quebram a interface de bolhas de gas com as
particulas de catalisador, fazendo com que a concentracdo de hidrogénio seja maior
na superficie desse; esta é a zona de reacdo. Quando o fluxo gds-liquido sai do
ejetor, obtém-se a dispersao secundaria das bolhas de gas na carga do éleo do
autoclave (HASTERT, 1991; DIRIX; van der WIELE, 1990).

AUTOCLAVE-

|
ZONA DE
MISTURA
EREAGAD ‘ i ,_TROCADOR
SUSPENSAO DE CALOR
e— DO
CATALISADOR
) BOMBA PARA
FLUXO —
RECIRCULAGAO

Figura 2.1-Principio de operagdo do sistema /oop.
Fonte: Greenwood (1986)
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Esse sistema conta com circulagdao interna do gds, pois o excesso de
hidrogénio que sai da segunda parte do ejetor é separado da suspensdo no fundo

do conversor e arrastado novamente pela agao misturadora do bocal.

O projeto do ejetor é importante para criar a dispersao primaria no bocal,
enquanto que a energia cinética do jato do liquido é importante para o arraste do
gas e a subseqlente dispersao, primdria e secundaria, do gas arrastado
(RADHAKRISHNAN; MITRA, 1984; DUTTA; RAGHAVAN, 1987).

Quando a mistura gas-liquido sai do difusor, possui velocidade muito maior
e, conseqlientemente, maior energia cinética. Essa energia adicional ingressara na
carga do 6leo do conversor, provocando a circulagdo vigorosa deste e a criacdo da

dispersdo secundaria, que é responsavel pela transferéncia de massa nessa secdo.

A figura 2.2 mostra a transferéncia de massa total no sistema e apresenta
separadamente as contribuicdes referentes as secdes do ejetor e do conversor.
Observa-se que o regime de escoamento no ejetor exerce uma maior influéncia no

mecanismo de transferéncia de massa (DIRIX; van der WIELE, 1990).

As principais caracteristicas observadas no sistema sao:

a) alta velocidade de processo, o que leva a um menor consumo de

catalisador;

b) remogao mais eficiente do calor pela presenca de um trocador externo

do tipo casco - tubo;
c) qualidade do produto mais facilmente reprodutivel;
d) grande capacidade devido ao ciclo total ser mais curto;

e) menor quantidade de isbmeros trans formados;
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f) utilizacao de condicdes operacionais mais brandas;
g) maior area de transferéncia de massa por unidade de volume da reacdo;

h) ndo é apropriado para a hidrogenacdo seletiva, devido a intensa
agitacao (MALONE, 1980; GREENWOOD, 1986).

Lg=0,6 L/s

dn=6,1 mm

7 cdQll NIIKK

0 - T T 1 T 1 1
0 . 2 3
G/Lg
Figura 2.2- Transferéncia de massa total no sistema do reator /oop.
FONTE: (DIRIX; van der WIELE, 1990)

Arévalo Pinedo (1995) desenvolveu em reator de recirculacao usando ejetor
(reator loop) para assegurar a mistura continua e uniforme das trés fases
envolvidas. O estudo foi realizado com 6leo de soja e catalisador de niquel. Ele
avaliou as caracteristicas de operacao, hidrodinamicas e térmicas do trocador de
calor que executava o aquecimento ou resfriamento da suspensdo catalitica. A
curva que relaciona o coeficiente de pelicula apresentou um comportamento
semelhante ao de Sieder e Tate (BIRD et al., 1960), porém superior a este. A
posicdao do bocal, em relacao ao corpo do ejetor foi avaliada e constatado que, nas

posicOes mais afastadas da garganta, a succao era inferior. As fracdes massicas de
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catalisador estudadas estavam na faixa de 0,01 a 0,05 %. Foi observado que um
aumento na concentracdo de catalisador provoca um aumento no numero de
Reynolds. As vazles da suspensdo e de succao de hidrogénio foram de 6 L/min e
de 3,09 L/min. A concentracao de catalisador nao afetou o escoamento da
suspensdo e teve importante efeito sobre os coeficientes de troca térmica. O
processo alcancou quedas de até 60 unidades no indice de iodo no periodo de 90

min.

Valverde (1996), usando o mesmo equipamento de Arévalo Pinedo (1995) e
6leo de soja, avaliou o efeito das temperaturas de 130, 160 e 180 °C, a pressao
manomeétrica constante de 0,12 MPa e uma fracao massica de catalisador de niquel
de 0,50 %. O aumento da temperatura induziu o aumento na velocidade e
seletividade da reacdao, da formacdo de isOmeros trans (10 a 15 %) e gordura
sdlida, nao alterando o teor de isdbmeros conjugados. O efeito do aumento da fragao
massica do catalisador de niquel (0,10; 0,25; 0,50; 1,00 %), a pressao
manométrica e temperatura constantes de 0,12 MPa e 160 °C, manifestou-se de
forma mais acentuada sobre a velocidade da reacao, a seletividade preferencial e o
teor de sdlidos, ndo afetando a formacao de isbmeros posicionais ou geométricos.
O sistema apresentou facil operacao, boas condicdes de seguranca, bem como

menores tempos de reagao e investimento.

2.4 HIDRODINAMICA E TRANSFERENCIA DE MASSA EM
EJETORES

A figura 2.3 apresenta o esboco de um ejetor liquido—gas vertical com
escoamento descendente (downward flow). O fluido primario (liquido) ¢é
transportado por uma bomba centrifuga, passando através do bico convergente
(nozzle) que confere ao escoamento uma velocidade alta. Esse fluido é
descarregado sob a forma de um jato em uma cédmara fechada (camara de sucgao)
que estd em comunicacdo com o ambiente onde o fluido secundario (gas) esta
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disponivel. O fluido secundario é entdo aspirado. Os dois fluidos entram em um
tubo confinado (camara de mistura cilindrica ou levemente conica) onde ocorre uma
intima mistura entre as duas fases, envolvendo grande dissipacao de energia e a
conseqliente formacdo de uma mistura bifasica com bolhas de gas finamente
dispersas no liquido. Esse fenbmeno ocorre apds o choque do jato de liquido nas
paredes da camara de mistura, estabelecendo a zona de mixing-shock na sua
fronteira. A pressdo da mistura bifasica é elevada no difusor, atingindo um valor
intermediario entre a de succdo do gas e a de recalque do liquido, sendo

transportada através do tubo de descarga conectado ao difusor.

Dutta e Raghavan (1987), utilizando ejetores com camara de mistura
instalada na posicao vertical, estudaram quatro tipos gerais de escoamentos
paralelos estabelecidos principalmente em funcao da razao volumétrica gas-liquido,
das velocidades do jato ou da mistura bifasica e das relagdes geométricas do
equipamento. Teixeira (1999) descreve sucintamente estes quatro escoamentos.

Sao eles:

a) Escoamento bifasico homogéneo (bubble flow);

Consiste em uma mistura bifasica na qual as bolhas de gas tém tamanho
menor que o didmetro da cdmara de mistura. E um tipo de escoamento observado
quando se aplica uma baixa razao volumétrica gas-liquido e alta velocidade do jato
ou da mistura bifasica. No caso de ejetores com escoamento descendente, ocorre
colisdo do jato de fluido primario na parte inicial da camara de mistura,
promovendo o estabelecimento da zona de mixing-shock na sua parte anterior,
com a conseqiente formacdo de uma dispersao liquido-gas com finissimas bolhas

de gas em uma fase liquida continua;
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b) Escoamento coaxial (jet-flow) ou tipo jato;

O jato de fluido primario colide apds o difusor, alcancando diretamente o
tubo de descarga ou o primeiro obstaculo em direcao diferente a do eixo do ejetor.
Assim, os fluidos primario e secundario apresentam escoamento coaxial ao longo
de todo o ejetor. Esse regime é freqlientemente estabelecido para razdes
volumétricas gas-liquido (G/Lq) na faixa de 1 a 2, para altas velocidades ou para

camaras de mistura curtas.

c) Escoamento em bolsoes (slug-flow);

Bolsas de ar de tamanho caracteristico superior ao diametro da cdmara de
mistura deslocam-se lentamente. Ocorre em ejetores ascendentes quando ha uma

baixa razdo G/Lg e uma baixa velocidade da mistura bifasica.

d) Escoamento anular (annular-flow);

O gas é transportado na regido central da camara de mistura e o liquido na
regido adjacente as paredes. Ocorre quando G/Lg é de 0,8 e a velocidade da

mistura bifasica é pequena.

A caracterizacao energética dos ejetores liquido-gas é geralmente realizada
por meio da poténcia dissipada pelo jato do fluido primario por unidade de massa
de liquido ou pelo volume da camara de mistura ou da zona de mixing-shock, razao
denominada taxa de dissipacdo energética ou poténcia especifica dissipada (g),
calculada a partir da energia cinética do jato de acordo com a equagao 2.1.
Enquanto nos ejetores liquido—gas essa taxa € da ordem de 5 a 15 kW/kg, em
reatores de mistura do tipo CSTR (reator continuo constantemente agitado),
encontram-se na faixa de 2 a 20 W/kg (CRAMERS; BEENACKERS; van
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DIERENDONCK, 1992).

Pot
£E=——

onde Pot=0,5p, -u?-Q, Eqg. 2.1
P

A caracterizacdo de um ejetor também pode ser obtida por meio do
rendimento de compressao, que € a relacdo entre o trabalho de compressao
realizado sobre o gas e o consumo de energia no bombeamento do fluido primario.
Nesse caso, as variagdes na massa especifica do gas podem ser desprezadas, pois o

nimero de Mach (Ma) do escoamento nunca supera 0,3 (escoamento subsonico).

Nao existe na literatura uma rotina de projeto para ejetores liquido-gas
baseada em um modelo fenomenoldgico ou nas leis de conservagao. Os autores
tém se limitado a testar o desempenho de ejetores unicamente por meio do
empirismo. Assim, as conclusGes devem ser analisadas cuidadosamente. Varios
trabalhos foram publicados utilizando ejetores horizontais e verticais com fluxo
ascendente; serao citados apenas os que tratam de ejetores verticais com fluxo

descendente.

Dutta e Raghavan (1987) estudaram as caracteristicas hidrodinamicas e de
transferéncia de massa em ejetores de fluxo descendente com bico monoorificio e
descarga em reator do tipo /oop. Os estudos investigaram a camara de mistura
(garganta) do tipo reta e do tipo venturi. Em cada caso, foram utilizadas duas
medidas de bocal convergente (d, = 0,45 - 0,65 cm) e dois tamanhos de tanque
(0,15x0,75me0,3x1,2m) (Q= 1800 L/h; G/Lq = 0,66-1,2).

A razdo de massa de gas que entra no liquido - M, é dada por:
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AP -0,82 4 001
Mr = 2,4x1o—3{—eJ [g/" J Eq. 2.2

2 3
Pgle Pi0]

O coeficiente de transferéncia de massa para a fase liquida foi obtido pelos

autores para camara de mistura reta e do tipo venturi:

kLazm(?tj Eqg. 2.3

R

A poténcia de entrada no reator pode ser avaliada pela equacao 2.4, que
utiliza a queda de pressao e a taxa de massa de liquido que escoa através do bocal,

ou através da energia cinética do jato de liquido, conforme equacdo 2.5:

Pot = 9,8x10-3 21 Eq. 2.4
Pi
2 3

Pot = W Eq. 2.5

A tabela 2.3 apresenta os valores de m e de n obtidos para os diferentes

modelos de ejetor utilizados pelos autores.

Dirix e van der Wiele (1990) estudaram, separadamente, a transferéncia de
massa em ejetores liquido—gas tipo venturi, bem como no fluido armazenado no
tanque, e concluiram que, para um projeto adequado, os reatores tipo /oop devem

considerar o ejetor e o recipiente como um sistema de dois reatores em série.

As faixas de vazdes de liquido utilizadas foram de 0,3 a 0,8:10° m?®/s

enquanto G/Lg variou entre 0,3 e 3. O didmetro do bocal variou entre 4 e 6 mm, a

58



REVISAO BIBLIOGRAFICA

garganta teve um diametro de 12 mm e o difusor 40 mm com um angulo de 3°.

Tabela 2.3- Constantes m e n das equacdes dos coeficientes de transferéncia de massa
para os diferentes tipos de ejetores.

k,a estimado

Bocal convergente Poténcia

m n Desvio padrdao, %
Reto de 0,45 cm Eqg. 2.4 0,0144 0,80 20
Reto de 0,45 cm Eqg. 2.5 0,0256 0.76 15
Venturi de 0,65 cm Eq. 2.4 0,044 0,76 10
Venturi de 0,65 cm Eqg. 2.5 0,070 0,70 15

FONTE: Dutta e Raghavan (1987)

Os dados experimentais foram correlacionados e a expressao que descreve

a transferéncia de massa do lado do liquido em um ejetor tipo venturi é dada por:

para o regime de bolha ( escoamento bifasico homogéneo)

2/3 2
%=54.10-4(MJ GC_ . G513 Eq. 2.6
D Hi bocal G+Lg Lq
para o regime de jato
k,a Vv2/3 2
L—eJ=3,1.1o—4[Lbde L13<8 <3 Eq. 2.7
D Hi bocal Lq

Para o tanque do reator, o transporte de componentes da fase gasosa para
a liqguida também é determinado pelo regime no ejetor. Quando o gas flui
lentamente, a contribuicdo do reator a transferéncia de massa é desprezivel;

entretanto, apds a transicdo para o regime de jato, a mistura liquida apresenta alta
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velocidade e energia. Isso causa uma circulacdo vigorosa no liquido do reator e a
criacdo de uma dispersao secundaria responsavel pelo transporte de massa. Os

dados sao correlacionados pela seguinte expressao:

33
k,a Vvz2/3 ’
L tanque :3,5_10—12 PI(G"‘LQ) E > 1,3 Eq. 2.8
D /l/c/g”/4

g arganta

Cramers et al. (1992) estudaram a influéncia da razao gas/liquido (0,3<
G/Lq <1,4) na hidrodinamica e na transferéncia de massa no ejetor e no tanque de
armazenamento. Também foi estudada a influéncia do volume inicial de liquido no

tanque no desempenho global do reator.

Os autores usaram um tanque com 0,3 m de diametro e 1,5 m de altura; o
bocal, 9 mm de didmetro; o volume total do ejetor era de 1,13-10° m?; as alturas
de liquido usadas foram de 15 mm, 122 mm, e 264 mm. Os valores encontrados
concordam com os obtidos por Dirix e van der Wiele (1990). Foi verificado que o
tanque de armazenamento pode ser dividido em duas zonas, isto €, uma zona
dispersa e uma de liquido clarificado. As alturas de liquido clarificado a partir do
fundo do tanque diminuem com o aumento da velocidade de escoamento do

liquido.

Teixeira (1999) estudou os fendOmenos de transferéncia de massa e
quantidade de movimento em um ejetor liquido-gas multiorificio com escoamento
descendente. A velocidade de jato variou de 1,90 a 13,2 m/s com razoes
volumétricas G/Lqg de 0,10 a 1,60. Ele propde equacdes para o calculo da pressao
de bombeamento, para a vazdo de gas aspirado, para a pressao da camara de
succdo, para o coeficiente volumétrico de transferéncia de massa local e,

finalmente, para o calculo da taxa molar de adsorcdo de gas utilizando trés tipos de
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bocal multiorificio.

2.5 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA EM REATORES

2.5.1 Equacoes Diferenciais de Conservacao da Massa

O balanco molar geral para uma espécie quimica /i em um volume de
controle especificado é apresentado por Bird et al. (1960) e Fogler (1999), na

forma da equacgao 2.9:

Fo—F +Indv=ﬂ Eq. 2.9
) dt

Quando existe variacdo espacial, entdo a concentracdo da espécie j ird
variar ao longo do volume do reator; entdao, a concentragao de i em um elemento

de volume (j) do dleo sera dada pela equacao 2.10, segundo Bird et al. (1960):

oC; __9F . __WuC)

ot o ! 0z ! Eq. 2.10

Entretanto, sabe-se que u é a velocidade de escoamento da espécie i no
reator e pode ser calculada por u=Lye/Ar. Assim, obtém-se a Eq. 2.11, que é a

equacao diferencial de conservagao da massa para um reator tubular:

aCi + Lo/eo aC/ — r/ Eq 2.11
ot A oz

Em um reator batelada, ndo ha variacdo da concentracdo da espécie ao

longo do comprimento, ou seja, ha mistura completa de todos os componentes da
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reagao, e entao, a equacgao 2.11 para esse reator se transforma na 2.12:

oC,

! Eq. 2.12

Multiplicando a equacdo 2.10 pela area do reator, integrando-a em relagao
a direcao longitudinal (z) e lembrando que N;=C; A z=C; V, entdo essa equagao se
transformara na equacgao 2.13, que é a equacao diferencial da conservacdo da
massa para um reator de mistura perfeita, ou seja, num reator CSTR, operando em

regime transiente:

£:Loi(cio _Ci)+ri

ot v Eq. 2.13

2.5.2 Equacodes Diferenciais de Conservacao da energia

Fogler (1992) deduz a equacao geral do balanco de energia para um reator

qualquer ndo estacionario. Esta equacao é:

entrada ZFIHI saida
oH, oN, (P NV,) Eq. 2.14
Ny O

Q-W, +> FH,

Para ser usada de forma mais pratica, essa equacao deve ser adaptada para
cada tipo de reator. Para um reator tubular, essa equagao deve ser aplicada a um
elemento diferencial de volume, no qual ndo ha variacdes espaciais significativas.
Desprezando a variacao de pressao com o tempo, a mudancga de fase, o trabalho de
eixo, escrevendo a parcela de calor e abrindo as parcelas de entalpia, a equacgao

pode ser transformada na equagao 2.15:
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n T & oT
Ua, (T, -T)- (Z:‘ F,.Cp,j—av + 21 - AH (T)X-r, ) = Z CC, = o Eq. 2.15
1= J=

Para um reator de mistura ideal, ou seja, um CSTR sem transferéncia de

massa entre fases, a equacao 2.14 se transforma na equacgao 2.16:

m

q
N/ pi dt _Q Ws z io p 7-io)+2(_AHRij)(_rij) Eq' 2.16
1

i= Jj=1

Para um reator batelada, que é considerado bem misturado, podem-se
desconsiderar as variagoes espaciais de temperatura e de concentragdao. Assim, se
ndo ha entrada de reagentes e se a temperatura de entrada é constante e igual a

do reator, entdo a equacdo do balanco de energia sera dada pela equacao 2.17:

m ~ dT o ° q
2NC, o =VYCC, r=Q-Wst ), (- AHg, (D)= r,V) Eq. 2.17
- i Jj=1

2.6 O METODO DAS DIFERENGCAS FINITAS

O método das diferencas finitas pode ser utilizado para resolver problemas
de valor de contorno ou valor inicial, envolvendo equacdes diferenciais ordinarias
ou parciais. O objetivo desse método é o de transformar um problema composto
por equacOes diferenciais em um problema formado por equacdes algébricas ou

equacoes diferenciais ordinarias, conforme a situacao.

O primeiro passo €é a discretizacdo do dominio da variavel independente, ou
seja, dividir o dominio de calculo em um certo nimero de subdominios. Para um
dominio semi-infinito existem infinitos subdominios. Quando o dominio é finito, o

numero de subdominio também o serd. Nesse passo, define-se uma malha, que é
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um conjunto finito de pontos, freqlientemente chamados nés da malha, e as
aproximacgoes de funcao serdao calculadas nos pontos desta malha (PINTO; LAGE,
1997)

O segundo passo consiste na discretizagdao das derivadas das equacgdes
diferenciais. Dessa forma, as derivadas serao aproximadas por diferengas entre
valores da solucdo discretizada. A ferramenta para se obter essas aproximacoes ¢é a
série de Taylor. Expandindo a série de Taylor até a derivada de primeira ordem,
obtém-se a equacao 2.18, que é a formula avancada, ou para frente, para a
discretizacdo da derivada. De forma semelhante, usando -h, obtém-se a formula

atrasada, ou para tras, que é apresentada na equacado 2.19:

y'(x) = y(x+h/3—y(x) +erro :—y"*lh_ i+ erro Eq. 2.18
y'(x) = y(x)—z(x—h) rerro=Y1 Y _hy"‘l +erro Eq. 2.19

E possivel ainda escrever a férmula centrada para a derivada, a qual seria

dada pela equacao 2.20:

y(x+h)-y(x-h)
h

+erro = + erro Eq. 2.20

’ Yia = Via
X) = AR LA S

y'(x) h

Assim, outras expressdes podem ser obtidas a partir da manipulagcao da

série de Taylor.

Equacdes diferenciais parciais também podem ser resolvidas por esse
método. Segue-se um procedimento semelhante ao explicado para as equacodes
diferenciais ordinarias, observando-se apenas que, ao expandir a série de Taylor de
uma funcao em relagcdo a uma de suas varidveis independentes, a outra variavel
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permanecera fixa quer no ponto avancado quer no atrasado.Por exemplo, seja
y=f(t,x), entao a derivada primeira em relagao a x poderia ser escrita nas formas
apresentadas em 2.21, que usam a féormula avancada para a dimensdo espacial da

equacao diferencial:

t t t+1 t+1
dy(tlx):yi+1_yi +erro ou dy(trx):ym_yf

Eq. 2.21
dx h dx n o Termo 9

A equacdo 2.22 apresenta a mesma derivada, porém usando a féormula

atrasada:

t o\t
YEX) V-V oo o

t+l t+1
dy(6,X) _ Y —Vis Eq. 2.22
dx h dx h

+ erro

Dessa forma, a equacao da conservagao da massa para um reator tubular,
equacdo 2.11, podera ser reescrita na forma da equacao 2.23. Férmula avancada,
no ponto j, para a derivada do tempo e férmula avancada, no tempo t, para a

posicao:

ci* -C¢ ct. -C¢
J J + Loleo J+1 J _ rj Eq. 2.23
At A, Ay

Também poderia ser escrita na forma da equacdao 2.24, ou em outras
formas conforme a conveniéncia e as varidveis que ja sao conhecidas. Na equagao
2.24 utiliza-se a férmula avancada para o tempo, no ponto j+1, e a féormula

atrasada para a posicao, no tempo t+1:

t+1 t
Cj+1 B Cj+1 n Loleo

Ct?+1 _Ct'+1
! o= Eq. 2.24
At A Ay !
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Escrevendo-se as equacdes diferenciais dessa maneira, obtém-se um
conjunto de equacgdes algébricas que deverao ser resolvidas por métodos analiticos

ou numMéericos.

E importante ressaltar que a equacdo foi discretizada e que ha o erro de
truncamento na sua solugao, o erro de arredondamento devido a inabilidade de se
expressar numeros reais e o erro herdado advindo das etapas anteriores do
processo de solucdo. Além disso, é necessario observar a consisténcia, a
estabilidade e a convergéncia da equacao de diferencas finitas e sua solucdo. Diz-se
gue uma equacao de diferencas é consistente com uma equacao diferencial se a
diferenca entre as duas equacgodes (erro de truncamento) tende a zero quando o
tamanho do maior elemento da malha de discretizagao tende a zero. Uma equacao
de diferengas é instavel quando ela produz uma solucdo oscilatéria ou fisicamente
incorreta para um problema fisico cuja solucdo é nao-oscilatéria, ou quando produz
uma solucdo ilimitada quando a solugao exata é limitada. Finalmente, diz-se que o
método é convergente se a solucdo da equacdo discretizada se aproxima da solucdo
exata da equacao diferencial quando o tamanho do maior elemento da malha tende

a Zero.

Equagbes convectivas lineares, do tipo das equagOes de conservacao da
massa com cinética de primeira ordem, raramente sdo resolvidas por métodos
implicitos (CUNHA, 2000); por outro lado, alguns métodos explicitos sdo
impraticaveis por problemas de instabilidade. Cunha (2000) detalha alguns
métodos explicitos que sao geralmente utilizados em equacbes desse tipo, como o
método de Euler, Upwind, Lax-Friedrichs, Leapfrog, Lax-Wendroff e Beam-

Warming.
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2.7 CATALISE HETEROGENEA

No desenvolvimento das expressdoes de velocidade para reacOes cataliticas
devem-se levar em consideracdo os varios fendOmenos que podem apresentar
resisténcia a reacao. Para uma particula porosa isolada de catalisador, os seguintes
fendmenos podem ocorrer (LEVENSPIEL, 1974; FOGLER, 1999):

a) Resisténcia da camada gasosa. O hidrogénio se difunde primeiro no
fluido e a seguir é transferido até a superficie exterior do catalisador, assim como
os demais reagentes. Segundo Wisniak e Albright (1961), em reatores comerciais
(dead-end e de recirculagcdo), esta é a etapa controladora da reacdo. A
transferéncia do hidrogénio e sua dissolugdo, no 6leo, sdo promovidas pelo
aumento da pressao, da temperatura e da agitacdo. A transferéncia dos reagentes
da fase liquida para a superficie externa do catalisador pode ser facilitada pelo
decréscimo no tamanho e massa molecular dos reagentes e pelo aumento da

concentracdo dos reagentes no liquido (ALBRIGHT, 1987).

b) Resisténcia a difusdo nos poros. Como a area interior dos poros é muito
maior que a exterior, entdo a maior parte da reacao ocorrera dentro dos poros do
catalisador. Assim, os reagentes deverao se difundir para o interior da particula de
catalisador. O tamanho e a forma dos poros tem um efeito muito importante na
transferéncia dos reagentes nos poros e indiretamente afetam a hidrogenacao e as
reacoes de isomerizagao. Poros estreitos fornecem menos isomerizacdao geométrica
quando comparados com poros largos. A difusdo nos poros é afetada pelo tamanho,
massa molar e a forma dos reagentes. Presume-se que os trans, assim como 0s
acidos saturados, difundem-se com maior facilidade por terem uma cadeia mais
reta do que os cis e os insaturados (ALBRIGHT, 1987).

c) Resisténcia aos fenébmenos de superficie. Os reagentes que entraram no

poro interagem com superficie do catalisador formando produtos. Esses produtos
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sao entao devolvidos ao fluido no interior do poro. Os grupos poliinsaturados sao
adsorvidos preferencialmente aos monoinsaturados e tendem a ficarem adsorvidos
até que ao menos uma dupla ligacdo seja hidrogenada. Se um grupo
monoinsaturado for adsorvido, entdo ele pode ser hidrogenado e formar um &cido
saturado, ou ele pode ser deslocado por um grupo poliinsaturado, resultando numa
hidrogenacao seletiva. Nao ha comprovagdes, mas provavelmente as ligagdes cis
(moléculas nao lineares) se adsorveriam com maior facilidade em superficies planas

do que em poros pequenos (ALBRIGHT, 1987).

d) Resisténcia a difusdo nos poros para os produtos. Os produtos no interior

dos poros se difundem para o exterior.

e) Resisténcia da camada gasosa para os produtos. Os produtos se

difundem da entrada dos poros para o meio fluido exterior a particula.

f) Resisténcia ao fluxo de calor. A hidrogenacao é altamente exotérmica e o
calor de reacdo é liberado na superficie do catalisador quando a dessorgao ocorre.
O catalisador ficara levemente mais quente do que a fase liquida (ALBRIGHT,
1987). Esse calor é transferido por conducdo no catalisador e convecgao no éleo.
Com o aquecimento do catalisador, podera ocorrer uma pequena alteracdo na

velocidade da reacao.

2.8 RESISTENCIA A DIFUSAO NOS POROS

Na hidrogenacao de dleos comestiveis, podem-se observar trés regimes

dentro dos poros:

a) Nenhuma limitagdo difusional: nao ha limitacdes difusivas das moléculas

de 6leo ou hidrogénio em temperaturas muito baixas, como, por exemplo, 80 °C.
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Uma quantidade excessiva de catalisador deve ser usada para obter uma taxa de
hidrogenagao suficientemente alta, e, portanto, nao apresenta interesse comercial
(KOETSIER, 1997).

b) Limitagées difusivas apenas para as moléculas de dleo: uma vez que a
temperatura seja elevada acima de 100 °C, a taxa da reagdo aumenta em tal grau
que a taxa de difusdao das moléculas de d6leo ndao podem ser mantidas com a
velocidade da reagao. Se os poros forem longos e estreitos, a taxa de difusao das
moléculas grandes de triacilglicerideos ndo podem fazer frente com a taxa da
reacdao, resultando em um gradiente de concentragdao acentuado ao longo do
comprimento do poro. O estreitamento dos poros prejudica ndao sé a atividade, mas
também a seletividade. Pode ser necessario aumentar o raio do poro para além de
3 nm se altas seletividades forem requeridas ou se condigdes nao seletivas, como
altas pressdes de hidrogénio, baixa temperatura, ou pouca quantidade de
catalisador, forem utilizadas (KOETSIER, 1997).

c) Limitacdes difusionais das moléculas de Odleo e de hidrogénio: em
temperaturas ainda mais altas, como 180 °C, a reacdo é tao rapida que as
limitagOes difusivas do hidrogénio também comegam a afetar a taxa da reagdao. Um
gradiente acentuado na concentracdo de hidrogénio é também obtido, e a
concentracdo de hidrogénio no centro da particula de catalisador podera ser
consideravelmente menor do que a concentracao na superficie externa (KOETSIER,
1997).

2.8.1 Determinacdo da etapa limitante

Considerando que, em qualquer ponto do reator, a velocidade global de
transferéncia esta em regime estacionario, a velocidade de transferéncia a partir da
bolha é igual a velocidade de transferéncia para a superficie do catalisador que, por

sua vez, € igual a velocidade de reacao na particula. Conseqiientemente, para um
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reator de mistura perfeita ou para um no qual o catalisador, o fluido e as bolhas

escoam todos juntos, em escoamento uniforme, pode-se escrever a equagao 2.25.

ry, =K a(C™ = Cp) = Kpapm(Cp, - Cs) = nmkCyq Eq. 2.25
,:HL; =(C" -Cp) Eq. 2.26

s =€ C) £q. 2.27

n:7<277 =Cs Eq. 2.28

Somando essas equacdes e reordenando, obtém-se a equacdo 2.29, em que
cada um dos termos do lado direito da equagao pode ser pensado como uma

resisténcia a velocidade global da reacao.

*

C 1 1

ry, Kia m

1 @} Eq. 2.29
Kpa, kn

Um grafico do inverso da carga de catalisador em fungdo de C'/ry. deve
produzir uma linha reta, conforme mostra a figura 2.4. A inclinagdo sera igual a
resisténcia especifica combinada (soma das resisténcias especificas a difusdao e
reacdo no interior da particula com a resisténcia especifica a difusdo interna,

externa e reagdo) e a intersecgdo serd a resisténcia a absorcdo gasosa.
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Figura 2.4-Grafico para determinagdo do coeficiente de transferéncia de massa.
FONTE: Fogler (1999)

Bern et al. (1976) utilizaram esse método para avaliar o coeficiente de
transferéncia de massa em reatores industriais, piloto e de bancada. A taxa global
da reacao foi avaliada por meio da variacao do indice de iodo com o tempo e da
transformacdo do indice de iodo em concentracdao de hidrogénio consumido pela

reagao.

Chen et al. (1983) utilizaram esse método para determinar o coeficiente de
transferéncia de massa em reatores com capacidade de 0,2 kg até 29100 kg. Eles
desenvolveram expressdoes empiricas para predizer esse coeficiente em reatores
industriais. Stenberg e Schoon (1985) detalharam esse método para diferentes
ordens de reacao e apresentaram uma extensa discussao sobre eles. Santacesaria
et al. (1994) utilizaram esse método na hidrogenacdo de dleo de canola
empregando o catalisador de palddio. Eles encontraram um platd para baixas
concentracdes de catalisador indicando ordem zero em relagdao ao hidrogénio, mas
também indicando que ha uma forte limitacdo a transferéncia de massa
intraparticula, ja que a presenca do platdo é conseqiiéncia de um baixo fator de

efetividade.

71



REVISAO BIBLIOGRAFICA

A solubilidade do gas hidrogénio no éleo pode ser calculada pelas equacdes
propostas por Bern et al. (1975, 1976), Andersson et al. (1974), Veldsink et al.
(1997) e por Wisniak e Albright (1961), conforme equagdes 2.30 a 2.33.

Coernetal = P, *0,0203 * e71/7) Eq. 2.30
Canersson = (47,04 +0,294 * T) * p, *107 Eq. 2.31
Cveissink = (-1,463 +0,0131 % T) * P, Eq. 2.32

C'wisniok = —3,270 - 7,764P,, +0,0518P, T — 6,193 *10°P, T? —2,748 *10°P,

Eq. 2.33

Nessas equacdes, deve-se usar a temperatura em Kelvin, a P, em bar, e

C* em kgmol/m>,e, Na equacdo 2.30; em L/kgseo Na equagdo 2.31 ; e, em
mmol/kgoeo, NAs equagoes 2.32 e 2.33. As trés primeiras equagdes foram obtidas
para 403 K <T<463Kel1ll< P, <10barea2.33para323 K=<T<413Ke l11<

P, < 104 bar.

2.8.2 Critério Weisz-Prater para a difusdo interna

O critério Weisz-Prater utiliza os valores medidos da velocidade de reacdo,
(-ri observado), Para determinar se a difusdao interna estd controlando a reacdo. Esse
critério relaciona a velocidade real da reacdo com uma velocidade de difusao
(FOGLER, 1999). E expresso por (VELDSINK et al.,1997):
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_ri,observadopcatRz Eqg. 2.34
Def,iCi*

Cwp =

Todos os termos da equacdao acima sdo mensuraveis ou conhecidos e,
portanto, Cwp € conhecido. Se Cyp for muito menor do que 1, entdo ndo existem
limitagOes difusivas e, conseqientemente, ndao ha gradiente de concentracao no
interior da particula. Se Cwp for muito maior do que 1, entdo a difusdo interna é que

limita severamente a reagao.

2.8.3 Determinacdo do coeficiente de transferéncia de massa para o

solido

Atualmente existe um bom conhecimento sobre transferéncia de massa de
um liquido para uma particula soélida e uma revisdo sobre este assunto foi
apresentada por Beenackers e Swaaij (1993). Koetsier (1997) sugere o uso da
correlacao de Sanger e Decker (1981), equacao 2.35, para o cdlculo do coeficiente

de transferéncia de massa da fase liquida para a solida.

40221

S

Sh=2+ 2,309[ P J Sc0178 Eq. 2.35
14

Veldsink et al. (1997) sugere a correlagao de Marrone e Kirwan, equagao
2.36, para o calculo do coeficiente de transferéncia de massa do liquido para a

particula, que é dada por:

pot *a* }'*
Sh=2+036|——F2_| scl/3 Eq. 2.36
V*p*v3
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A area superficial especifica do catalisador (m?>/m?) pode ser avaliada pela
expressao 2.37 (KOETSIER, 1997):

%..... 6
acata/isador — catalisador P oleo =~ E q. 2.37
1 O O p catalisador dp

A partir dos assuntos aqui apresentados € possivel iniciar a andlise dos

dados experimentais e o detalhamento dos modelos.
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3PROPRIEDADES DO OLEO

Na modelagem e simulacdo do processo de hidrogenacdao de odleos é
necessario o conhecimento de propriedades fisicas como a massa especifica, o calor
especifico, a massa molar, o indice de iodo, o indice de saponificacdo e o calor da
reacao. Sabe-se que essas propriedades variam com a temperatura e com a
composicdo quimica do dleo. No caso da hidrogenagao, a temperatura é mantida
constante enquanto a composicdao quimica do 6leo varia a medida que a reagao

ocorre.

Dessa forma, tornou-se necessario desenvolver fungdes, em linguagem de
programacdo C (subrotinas em outras linguagens), que permitissem o calculo das
propriedades citadas. Estas permitem o cdlculo da massa especifica e do calor
especifico de uma mistura de acidos graxos, além da determinagcao do indice de
iodo, do indice de saponificacdo, da massa especifica, do calor especifico e da
viscosidade absoluta de dleos ou gorduras. Para os calculos, serdo necessarias a
composicdo em acidos graxos, expressa em fragdo massica, e a temperatura.
Também é possivel converter de fracdo massica em fracdo molar e vice-versa,

conforme a necessidade.
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3.1 METODOLOGIA

Na elaboracao dessas funcdes, utilizou-se o Turbo C da empresa Borland. A

planilha eletrénica Excel 2000 da Microsoft é utilizada na saida dos resultados.

Essas funcdes chamam-se: MaMol(x), que converte fragdo em massa em fragao

molar; MolMa(), que converte fragdo molar em massica; e, Param(T), que calcula

todas as demais propriedades. Essas funcdes, que passaram a ser utilizadas pelos

programas de modelagem e simulagao do reator, sdo apresentadas no Apéndice A.

As propriedades sao obtidas a partir dos seguintes métodos:

a)
b)

c)

d)

indice de iodo, pela AOCS Cd 1c-95;
indice de saponificacao, pela AOCS Cd 3a-95;

Massa especifica de uma mistura liquida de acidos graxos, pelo método
de Halvorsen et al. (1993), e a massa especifica de 6leos vegetais a

partir da inclusdao de uma correcao para a forma triacilgliceridica;

Calor especifico da mistura de acidos graxos, estimado, com exatidao,
usando o método de Rowlinson - Bondi (REID; PRAUSNITZ; POLING,
1987);

Calores especificos dos triacilglicerdis e dos 6leos vegetais, estimados
usando as propriedades correspondentes a composicdo da mistura de
acidos graxos e um fator de correcdo, que leva em consideragao a forma

do triacilgliceridica, desenvolvido por Morad et al. (2000).

Os métodos acima citados exigem o conhecimento de propriedades

termodinamicas dos acidos graxos individuais, que podem ser determinadas a

partir dos métodos de contribuicdo de grupos, como:

a) Temperatura critica (Tc), pelo método de Fedors (REID et al., 1987);
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b) Pressao critica (Pc), pelo método de Joback (REID et al., 1987);
c) Volume critico (Vc), pelo método de Joback (JOBACK; REID, 1987);
d) Fator acéntrico (w) (REID et al., 1987);

e) Numero de Rackett (ZrRa) apresentado por Halvorsen et al. (1993);

f) Calor especifico dos gases ideais (Cpo), pelo método proposto em Rihani

e Doraiswamy (1965); e,
g) Massa molar (MW);

h) Temperatura de ebulicao (Teb)(ARAUJO; MEIRELES, 2000)

A partir das propriedades termodindmicas de cada acido graxo, podem-se
determinar as propriedades da mistura de acidos graxos por meio da regra de Kay
(REID et al., 1987), que se baseia em uma simples média ponderada molar. Assim,
antes de qualquer calculo, é necessario transformar a fracdo em massa da

alimentagao em fragao molar.

3.2 O PROGRAMA

3.2.1 Estrutura em C com as propriedades termodinamicas dos acidos

graxos

Em C, é possivel relacionar varidveis numéricas com alfanumeéricas por meio
de estruturas (comando struct), que podem conter quaisquer tipos de variavel,
sejam elas inteiras, reais, vetoriais, matriciais etc. Assim, uma estrutura chamada
AC_DADOS foi criada para relacionar o nome e a férmula de cada acido graxo com
suas propriedades termodinamicas. Essas foram, previamente, calculadas em

planilha eletronica, utilizando os métodos de contribuicdao de grupos, conforme sera
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detalhado abaixo.

Inicialmente obtiveram-se, na literatura (REID et al., 1987), os parametros
de contribuicdo dos diferentes grupamentos que compdem os acidos graxos para os
diferentes métodos a serem utilizados. Estes parametros sdao apresentados na

tabela 3.1.

Tabela 3.1- Parametros usados nos diferentes métodos de contribuicdo de grupos.

Método Fedors Joback Joback, Cp gas ideal em J/(mol K)
Grupo ATcC APC AVc ATeb ATcC Aa Ab AC Ad
-CH3 1,79 -1,21-102 65 23,58 1,41-10% 19,5 -8,08-10° 1,53:10* -9,67-10°
-CH2- 1,34 0 56 22,88 1,891-10?% -0,909 9,50-10° -5,44-10° 1,19-10°®
-CH= 1,4 -61-10* 46 24,96 1,291-10°% -8 1,05-10% -9,63-10° 3,56:108

-COOH 10,72 7,71-103% 89 169,09 7,911-102% 24,1 4,27-10° 8,04-10° -6,87-10%

Os parametros >A foram calculados a partir da tabela 3.1, conforme

exemplo abaixo de célculo do YATc,i pelo método de Fedors (REID et al., 1987):

S AT =Ni sy *1,79 + Niguzyi * 1,34 + N gy, 1,40 + N_coony; *10,71  EQ. 3.1

N N € 0 numero de grupamentos do tipo

onde, N N (=CH-),ir ' V(-COOH),i

(-CH3-),i" 'Y (-CH2),if

indicado em cada acido.

Com parametros >A, calculam-se as varidveis a seguir, que serao

armazenadas na estrutura AC_GRAXOS.

T =535%* Iog(ZATC,,-) Eq. 3.2
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P.; =(0113+0,0032%n,, - T AP, ;)? Eq. 3.3
V. =175+ 3 AV, Eq. 3.4

_0291  P.*V,
'~ 0,08 R*T.*0,08

Eq. 3.5

Cpo,i =SA8+3XAD*T + SACK*T? + L Ad * T3 Eq. 3.6

Os dados contidos na estrutura AC_DADOS sdo apresentados no Apéndice
B. Além das colunas apresentadas no Apéndice B a estrutura contém: uma coluna
contendo o nome sistematico dos acidos graxos; uma que armazena a fragao
massica da alimentacdo; uma que armazena os dados transformados em fracdo
molar e outra que armazena os dados calculados de Cpo, conforme a temperatura

estabelecida para o processo.

3.2.2 Propriedades das misturas de acidos graxos, O0leos ou gorduras.

Inicialmente serda necessario transformar as fracdes em massa da
alimentacao em fracdo molar, utilizando-se a equagao 3.25. Apds isso, calculam-se
as propriedades da mistura de acidos graxos utilizando-se a regra de Kay e a
estrutura AC_DADOS, com as propriedades de cada componente dessa mistura. As

equacoes utilizadas sao:

Tc,mix = Z(X/ *Tc,[) Eq. 3.7

MW, = (x, * MW,) Eqg. 3.8
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MW,

oleo

=3* MW, + 38,0488
Cpo,mix = Z (X[ * Cpo,[)
Wmix = Z(Xi * Wi)

Zra,mix =2 Xi * Zpa,i)

A massa especifica de um odleo, equacao 3.14, foi

Eq. 3.9

Eq. 3.10

Eq. 3.11

Eq. 3.12

Eq. 3.13

obtida primeiro

calculando-se a massa especifica de uma mistura liquida de acidos graxos e, entao,

incluindo uma correcao para a forma triacilgliceridica, conforme propde Halvorsen

et al. (1993).

> XMW,

AT

péleo = +Fc

onde,

F. =0,0236+0,000082(875—M,,) para M, >875

dleo

F. =0,0236+0,000098(875—-M,_) para M, <875

dleo

Eq. 3.14

Eq. 3.15

Eqg. 3.16

Eq. 3.17
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Cc

p RT,

Eqg. 3.18

— [1+<1_T,>2/7F
Zes :{ MP, }

O calor especifico de acidos graxos pode ser estimado com exatidao usando
o método de Rowlinson-Bondi (REID et al., 1987). Esse método requer o calor
especifico dos gases ideais, a temperatura critica e o fator acéntrico de cada acido.
Os calores especificos dos triacilglicerdis e dos dleos vegetais podem ser estimados
utilizando-se as propriedades correspondentes a mistura de acidos graxos que os
compdem e um fator de corregdao, que leva em consideracao a forma
triacilgliceridica.

Comx —C

o T 70 _ 1 4540,45(1-T,)" +0,20- 17,11+ 25,2(1- T,)**T,* +1,742(1-T,)*| Eq. 3.19

r

Cp,é/eO = Cp,mix + FC Eq. 3.20
F. = -0,3328 +0,0001 (850 - MW 4, ) para MW 4., < 850 Eqg. 3.21
F. = -0,2836 - 0,0005 (850 — MW 4, ) para MW ., > 850 Eq. 3.22

Considerando uma reacdo em série, os seguintes calores de hidrogenacao
foram obtidos experimentalmente por Rogers et al. (1978) em kJ/mol de ligagOes

duplas.

. ia_.__-125,8 . -130,7 . .125,1 , .
Linolénico ==~ Linoléico ——~=~ Oléico == Estearico

Seguindo a sugestao de Veldsink et al. (1997), que diz que os calores de

hidrogenagao parecem ser aproximadamente constantes, utilizou-se o valor de -
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121 kJ/mol de duplas ligagdes.

Os indices de iodo e saponificacdo foram calculados de acordo com AOAC
(1995):

3*56,1*1000 Eq. 3.23

SV =
(MWmix * 3 +92,09) - (3 *18)

I1=0,9976 * %massa 1.1 +0,8986 * %omassa 1.1 +
+ 1,81 * %%massa ci8:2 t+ +2,735 * % massa Cc18:3 Eq 3.24
+0,8175 * %massa 3.1 + 0,7497 * %massa 3.1

As conversodes de fracdo massica para molar foram calculadas por meio da

equacdo 3.19 e de fracdo molar para massica pela equagao 3.20.

%massa, i}

%molar = {

MWi Eqg. 3.25
5 %massa, i
MWi
o) j Xk )
%massa = fomolar, i * MW, Eqg. 3.26

Y %molar,i * MW,
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4 ANALISE DOS DADOS EXPERIMENTAIS

Para o estudo da modelagem e simulagao do reator /oop, algumas
informagdes adicionais devem ser obtidas a partir dos dados experimentais de

Valverde (1996). Essas informacgdes correspondem a:

a) Velocidade global da reacao;
b) Tempo de indugdo da reacao;
c) Coeficientes de transferéncia de massa no reator; e

d) Constantes cinéticas da reacdo e seletividades linoléica e linolénica.

4.1 METODOLOGIA

4.1.1 Determinacdo do tempo de inducdo (tind)

Em um grafico linear do logaritmo do indice de iodo (ou num gréfico
monologaritmico) em fungao do tempo, traca-se uma linha horizontal passando
pelo indice de iodo inicial e uma linha reta que melhor se ajuste aos dados finais da
reacao; onde essas duas linhas se cruzarem, |é-se o tempo de indugdo. Varias

linhas retas foram testadas excluindo-se, primeiramente, o ponto inicial; a seguir,
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dois pontos iniciais e assim consecutivamente até que o melhor ajuste da reta fosse
obtido. Somente nessa condicao de melhor ajuste é que se avaliou o tempo de

indugdo.

4.1.2 Velocidade global da reacao

A velocidade global da reacdo ou taxa da reacdo € a variacao do indice de
iodo em fungao do tempo e pode ser determinada diretamente pela inclinagao da
melhor reta que relaciona o indice de iodo com o tempo, para cada condicao

operacional utilizada. Essa velocidade foi avaliada de duas formas:

a) considerando-se um tempo fixo de reacao de 100 minutos, proposto

por alguns autores para medir a velocidade inicial da reacao;

b) excluindo-se o tempo necessario a ativacao do catalisador, ou seja,

o tempo de indugao.

Para transformar essa relacdo em numero de moles, basta lembrar que,
para reduzir de uma unidade no indice de iodo, sdo necessarios 0,8835 m> de
hidrogénio por kilograma de 6leo, a 273 K e 0,101 MPa. Considerando o hidrogénio
como gas ideal, serdao necessarios 0,03931 gmol de hidrogénio por kilograma de
o0leo para reduzir uma unidade de indice de iodo (BERN; LIDEFELT; SCHOON,
1976).

4.1.3 Determinacdo das constantes cinéticas e das seletividades

O procedimento utilizado segue as propostas de Patterson (1983) e AOCS
Tz 1b-79 (1998). Os valores das constantes cinéticas foram determinados
utilizando-se: as equacbes 4.1 a 4.3; o tempo e a composicdo em acidos graxos
calculados por interpolacao apartir dos dados experimentais para um indice de iodo
110. Na avaliagcao de k, e ks utilizou-se a ferramenta “atingir meta” da planilha
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eletronica Excel 2000 da Microsoft.

Ln = Lnye ¢ Eq. 4.1
kiLn - _ -
L=-"120 (o kit —e kot +Lye kot Eq 4.2
(ka — k1) ( )
—klt _kzt _k3t

e e e
Ky —ki)ks ki) (kz —ko)ks —ka) (ks —ky ks —ka) |

o =(k1k2Ln0){(
Eq. 4.3

kLo kot —kt} —kt
+|———le " —e )|+ 0Ope 3
{(k3—k2)( ) +os

4.1.4 Determinacado dos coeficientes de transferéncia de massa.

O coeficiente de transferéncia de massa da fase gasosa para a liquida foi
determinado pelo método apresentado por Fogler (1999), para reacdes de primeira
ordem, conforme apresentado no item 2.8.1. A velocidade de reacdo do hidrogénio
foi avaliada pelo item 4.1.2, e a solubilidade do gas no éleo foi calculada pelas
equacgoes 2.30 a 2.32, para a condicao de 433 K e 0,221 MPa absolutos. A partir do
grafico, solubilidade por taxa molar de consumo do hidrogénio (C*/ry,) versus o
inverso da carga de catalisador (1/m), podem-se avaliar os coeficientes linear e
angular da reta e com isso determinar os parametros significativos a hidrogenacao.
O coeficiente linear da reta corresponde a resisténcia especifica a absorcdo de gas
pela fase liquida, e o coeficiente angular, a resisténcia especifica combinada a
difusdo e reacdao no interior da particula de catalisador, ou seja, a soma das
resisténcias especificas ao transporte para a superficie do catalisador e a difusao e

reacdo no interior da particula de catalisador.

O coeficiente de transferéncia de massa da fase liquida para a solida foi

avaliado pelas equacdes 2.35 e 2.36, e a area superficial especifica do catalisador
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foi avaliada pela equacdo 2.37. O critério Weiz-Prater foi calculado pela equacao

2.38, a fim de determinar se a difusao do hidrogénio nos poros seria significativa.

Jonker (1999) determinou algumas caracteristicas do catalisador PRICAT
9910 da Unichema, tais como: didmetro médio superficial das particulas de 8,4 um;
massa especifica do catalisador de 264 kgn/M>ctaisador € @ difusividade efetiva do
hidrogénio no 6leo de 2:10° m?/s. Koetsier (1999) utiliza as seguintes propriedades
para o 6leo: viscosidade absoluta 1,8:10 N-s/m?, viscosidade cinematica 2,2-10°
m?/s, difusividade de massa do hidrogénio 15-10° m?/s, nimero de Schmidt 1445.

Esses valores foram utilizados neste trabalho.

4.2 RESULTADOS E DISCUSSOES

Valverde (1996) hidrogenou éleo de soja, com catalisador PRICAT 9910 da
Unichema, utilizando o reator loop existente no Laboratério de Oleos e Gorduras da
UNICAMP. A figura 4.1 mostra seus resultados experimentais, para os diversos
componentes da reagao, nas diferentes condicdes operacionais empregadas. Uma
anadlise destes graficos permite constatar que ha uma variagao na concavidade das
curvas durante a reacao para algumas das espécies reagentes, como, por exemplo,
para o acido oléico e linoléico. Segundo Patterson (1983), essa alteracdao pode ser
explicada pelo uso de um catalisador que esteve armazenado por muito tempo e
que, no decorrer desse tempo, sofreu uma oxidacao nos sitios ativos superficiais.
Wisniak e Albright (1961) explicam que a causa provavel para este periodo de
inducao seja a adsorcao de seletiva de impurezas ao catalisador, como
hidroperdxidos e substancias que geram cor, que além de reduzirem o namero de
sitios ativos, hidrogenam lentamente. Dessa forma, o catalisador necessitara de um
tempo inicial ou de inducdo para retomar toda sua atividade catalitica, conforme
afirmam Albright (1973), Patterson (1983), Hashimoto et al. (1971). Esse tempo de
inducdo foi determinado de acordo com os graficos apresentados na figura 4.2.
Nestes mostram-se os melhores ajustes encontrados, para as diferentes condicoes
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operacionais utilizadas por Valverde (1996). A tabela 4.1 apresenta as equagdes
das linhas retas, o coeficiente de correlacao e o tempo de indugdao obtido para cada
condicdo experimental. Verifica-se uma variacao bastante grande nos valores dos
tempos de indugdo, que vao desde 3,6 até 123 min. Estes valores podem ser,
parcialmente, explicados pelo tempo de armazenamento do catalisador empregado
nestes experimentos, que foi de, aproximadamente, 6 anos. Este mesmo
catalisador ja havia sido utilizado por Antoniassi (1991) em sua dissertacao de

mestrado.

Albright e Wisniak (1962) obtiveram tempos de inducao variando de 3 a 60
min em seus experimentos e verificou que este diminuia com o aumento da
temperatura, da concentracdo de catalisador e com o aumento da pressao até o
valor de 4,4 MPa (600 psig). Wisniak e Albright (1961) encontraram periodos de
inducdo de 5 a 32 min. Hashimoto at al (1971), também, encontraram tempos de
indugdo variando de 10 a 50 min. Grau et al. (1988) apresentaram um reator de
laboratdrio, agitado, que apresenta tempo de indugao zero, com a preativacdo do

catalisador in situ permitindo a determinagao precisa do inicio da reacao.

Observa-se que os valores encontrados estdao de acordo com aqueles
apresentados pela literatura e obedecem a regra de que, quando a temperatura ou
a fracdo massica de catalisador diminuem, o tempo de inducdo aumenta. Apenas o
experimento a 433 K e 0,5 % de catalisador afastou-se dessa regra, devido ao
penultimo ponto experimental que se apresenta um pouco distorcido. O ponto
citado ndao pode ser desprezado, pois o coeficiente de correlacdo ainda era bastante

alto.
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Figura 4.1- Perfis de fracdo massica em funcdo do tempo para os dados experimentais de
Valverde (1996).
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Figura 4.2-Determinacao do tempo de inducgdo a partir dos dados experimentais obtidos por
Valverde (1996).

Nota: Linha horizontal azul tracada no valor do indice de iodo inicial; linhas pretas sdo as
linhas de tendéncia para cada experimento utilizando os pontos finais com melhor ajuste.
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Tabela 4.1- Equacgdes das retas para obtencdo do tempo de inducdo, coeficiente de
determinacdo, e tempo de inducao para diferentes condicdes operacionais.

Catalisador Temperatura . 5 Tempo de
Equacao R

% K Indugdo, s
1 433 II = 137,82'exp(-110™*t) 0,999 551,88
0,5 433 II = 134,67 exp(-1-107""t) 0,967 320,67
0,25 433 IT = 142,42 exp(-9:107°"t) 0,994 978,00
0,1 433 II = 147,69 exp(-6-107°"t) 0,987 2072,59
0,5 453 II = 133,24 exp(-1-10"*"t) 0,999 213,92
0,5 403 II = 175,56 exp(-4-107"t) 0,995 7430,52

A taxa de variacdao do indice de iodo com o tempo estd diretamente
relacionada ao consumo de hidrogénio pela reacao e foi determinada de duas
maneira, conforme ja citado. As inclinagdes das retas nessas duas situacdes, seus
coeficientes de correlagdao, bem como sua transformagao em taxa de consumo de

hidrogénio, sdo apresentadas na tabela 4.2.

Tabela 4.2- Taxa de variacdo do indice de iodo para diferentes condicdes experimentais,
utilizando 100 minutos de reacdo e o tempo de inducao e seus respectivos coeficientes de

correlacdo.

Com 100 min de reagao Com tempo de indugao
T Catalisador dII/dt -2 dII/dt -2
K % massa 1I/s R?  kgmolus/ (s M30ieo) II/s R?  kgmolus/ (s mM>gieo)
433 0,1 3,73:107° 0,945 1,167°10™ 5,90°107 0,983 1,85-10™
433 0,25 8,70:1073 0,986 2,722:10™ 8,70:107 0,987 2,72:10"
433 0,5 9,18:107° 0,995 2,873-10™ 8,90°10 0,998 2,78:10"
433 1 1,02:10% 0,996 3,194-10™ 1,03-102 0,999 3,22-10*
403 0,5 6,7:107 0,943 2,08:10 4,9°107 0,998 1,57-10™
453 0,5 1,035°102 0,999 3,239-10™ 1,02:10% 0,995 3,13-10*
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Eldib e Albright (1957) estudando o efeito das diferentes varidveis de
processo na velocidade da hidrogenacdo do dleo de algodao (faixas utilizadas:
pressoes de 20 a 140 psig; temperaturas de 115 a 160 °C; % niquel de 0,03 a 0,15
% e agitacdo de 500 e 1760 rpm) encontraram taxas de que variaram de 9,310 a
3,97°10° s!, Koetsier (1997) apresenta dados para a velocidade da reagdao de
hidrogenacdo de bleo de soja e em reatores com K,a de 0,15 s, a pressdes de 0,2
MPa, como sendo de 2,6:102 s. Para a hidrogenagdo do dleo de peixe a pressdes de
0,4 MPa os valores apresentados sdo, respectivamente, de 5,3:102 e 0,33 s!, quando o
kia é de 0,15 s* e de 1 s™'. Os valores da taxa global da reacdo variam muito com
as condicOes operacionais e, especialmente, com a agitagdo promovida na
suspensao. Os valores apresentados na Tabela 4.2 sdao coerentes com os da

literatura, em particular, aqueles que consideram o tempo de indugao.

A tabela 4.3 apresenta: os valores das constantes cinéticas; das
seletividades linolénica e linoléica, obtidas conforme descrito em 4.1.3 e os valores
calculados por Valverde (1996). Verifica-se que a seletividade linolénica apresenta
valores semelhantes para todas as condicdes operacionais, ou seja, ao redor de 2.
O desvio relativo médio entre os valores apresentados por Valverde (1996) e os
obtidos foi de -7,7 %. Entretanto, hd uma grande diferenca entre as seletividades
linoléicas chegando a apresentar um desvio relativo maximo de -68 % e um desvio
relativo médio de -46,4 % entre os dados de Valverde (1996) e esses. As
diferencas entre os valores podem residir: na obtencao do tempo e composigao do
o0leo para o indice de iodo 110, que nesse trabalho foram determinados por
interpolacao; no método de calculo da seletividade, uma vez que Valverde (1996)
nao especifica se utilizou os graficos ou o programa proposto pela AOCS Tz 1b-79
(1998), no caso de graficos o erro pode ser maior. Convém salientar que o método
permite a obtencdo de estimativas, ja que utiliza apenas dois pontos para prever as

constantes cinéticas, sem considerar os perfis de fracdo massica entre esses dois
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pontos, além disso, considera a reacao de pseudoprimeira ordem.

Tabela 4.3- Constantes cinéticas e seletividades calculadas com os dados de Valverde

(1996).
T, K Catalizador, % ky, st ko, st ks, st Sin S, Sin* S.*
433 0,1 1,47-10% 7,51-10° 4,46-10° 1,95 16,85 2,0 19,81
433 0,25 2,79-10* 1,44-10* 1,03-10° 1,94 1399 1,9 27,04
433 0,5 3,53-10* 1,67-10* 1,31-10° 2,11 12,70 2,0 39,18
433 1 4,17-10% 2,12-10* 4,59-10° 1,96 46,29 1,9 44,20
403 0,5 9,42-10° 3,67-10° 4,08-10° 2,57 8,99 2,0 23,73
453 0,5 5,43-10* 2,44-10* 1,44-10° 2,23 16,96 2,0 54,17

*Valores apresentados por Valverde (1996) em sua tese.

Por meio das equacdOes 2.34 e 2.35, pode-se estimar o coeficiente de
transferéncia de massa do 6leo para a particula de catalisador, para as diferentes
condicOes operacionais utilizadas por Valverde (1996). Os parametros utilizados no
calculo, bem como os respectivos coeficientes, sdo apresentados de forma
resumida na tabela 4.4. Verifica-se que as correlagdes empregadas apresentam um
desvio de aproximadamente 5,5 %, o que € bom, considerando-se correlagdes
experimentais. Observa-se também que esse coeficiente  aumenta
proporcionalmente com o aumento da fracdo massica de catalisador e quase ndo
varia com a temperatura nessas faixas utilizadas. Dessa forma, as resisténcias a

transferéncia de massa para a fase sélida variaram de 0,053 a 0,53 s.

Fillion et al. (2002) encontraram valores de K,a, variando de 0,9 a 8,4 s™
em um reator agitado de laboratério com uma carga de catalisador, em massa,
variando de 0,077 % a 0,6 %, temperaturas na faixa de 383 a 443 K e pressoes de
0,12 a 0,67 MPa. Bern et al. (1975), usando um tanque agitado com 0,087 % em
massa de catalisador com 1 mm de diametro, temperaturas entre 140 e 200 °C,
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encontraram valores de Sherwood para a difusdo do hidrogénio do dleo para
particula variando de 3,9 a 4,5 e para o coeficiente de transferéncia de massa (k;)
valores variando de 0,68 a 1,1 cm/s. Esses valores sao da mesma ordem de
grandeza dos encontrados neste trabalho (Sh~2 e K,a,=2 a 19 s™). Suas
diferencas residem nas condicdes operacionais e nos materiais empregados,
especialmente na quantidade de catalisador. No experimento de Valverde (1996), a
quantidade de catalisador variou até 1 % em massa, o que corresponde a um valor

bastante alto.

Tabela 4.4- Coeficientes de transferéncia de massa para o catalisador.

T Cat € ap Kpap' Koap,!  1/Kpap'  1/Kpa,t  Kpap?  Kpap?
K % emmassa W/kg m%m? = m/ s (Kot )/ st m/

(Kgcat S) m?> (KgcatS)
433 0,1 0,253 473,78 1,902 2,39 0,526 0,4185 1,756 2,206
433 0,25 0,253 1184,44 4,755 2,39 0,210 0,4185 4,39 2,206
433 0,5 0,253 2368,88 9,51 2,39 0,105 0,4185 8,779 2,206
433 1 0,253 4737,77 19,021 2,39 0,053 0,4185 17,559 2,206
403 0,5 0,259 2431,43 9,768 2,391 0,102 0,4182 9,013 2,207
453 0,5 0,248 2326,18 9,335 2,389 0,107 0,4186 8,62 2,206

! correlagdo de Sanger e Decker, Eq. 2.34
2 correlagdo de Marrone e Kirwan, Eq. 2.35

A determinacao da resisténcia a transferéncia de massa para a fase liquida
foi realizada de acordo com o procedimento sugerido por Fogler (1999), Chen et al.
(1983), Santacesaria et al. (1994), Stenberg e Schoon (1985) e Bern et al. (1976).
A tabela 4.5 mostra os valores utilizados na construcdo do grafico para a
temperatura de 433 K. Os valores de concentracao de hidrogénio na interface gas-
liquido sdo de: 8,67-107° kgmol/m?3, pela equacdo 2.33; 7,33-102 kgmol/m?, pela
equagdo 2.34; e 7,37-10 kgmol/m3, pela equacdo 2.35. A correlagdo de Bern
(1975) é a que apresenta valores um pouco mais discrepantes, e isso se deve,

provavelmente, ao efeito da pressdo que nao foi considerado. Os dois ultimos
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valores sao muito semelhantes.

Tabela 4.5- Dados utilizados na construgdo do grafico para a determinagao das resisténcias

especificas.
100 minutos de reacao Com tempo de indugao
Ccat m 1/m -Tho C'/-ryz -Tho C'/-ryz
KQcatalisador' ~ M7oleo” kgmoly,: kgmoly-

%massa (M%)’ (Kgeat)™  (Moieo 5)7 s (M0 ) s
0,1 0,796 1,256 1,17-10™ 40,500 1,85-10™" 25,605
0,25 1,990 0,503 2,72-10 17,364 2,72-10* 17,364
0,5 3,980 0,251 2,87-10 16,453 2,78-10 16,974

1 7,959 0,126 3,010 14,801 3,22-10* 14,667

Da figura 4.3, obtém-se os coeficientes lineares, ou seja, as resisténcias
especificas de absorcdo para a fase liquida. Essas resisténcias valem 13,7 s,
guando se considera o tempo de indugao e 9,8 s, quando se fixa 100 minutos para
o tempo de reacdao. Dessa forma, o coeficiente de transferéncia de massa da fase
gasosa para a liquida serd de 0,073 s, se for considerado o tempo de inducdo, e
de 0,102 s, para 100 minutos de reacdo, conforme mostra a tabela 4.5. Os
coeficientes de correlagao (R) obtidos foram de: 0,985, utilizando o tempo de
inducao e de 0,973, fixando o tempo de 100 min. Observa-se que é apenas o ponto
com 0,1 % de catalisador que torna as duas retas tao distintas. Neste experimento,
o tempo para a ativacdo do catalisador foi muito alto e praticamente ocupa todo o

periodo de 100 min proposto por alguns autores para medir a taxa de reacdo.

Koetsier (1997) cita que, em reatores comerciais, ou seja, em tanques
agitados, o K.a pode variar entre 0,10 e 0,15 s, quando uma poténcia de 2 kW/m?
for aplicada. Em reatores do tipo loop, ele sugere valores da ordem de 0,3 s?, sem
indicar a poténcia especifica do mesmo. Bern et al. (1976) encontraram valores de
0,07 a 0,16 s para reatores em escala piloto e industrial e ponderaram que os

aspectos de agitacdo sao cruciais para se obter a mesma qualidade de produto
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hidrogenado. Em escala de laboratério, sob intensa agitacdo, esses autores
obtiveram valores de até 2,1 s*. Chen et al. (1983) encontraram valores de 0,054
a 0,776 s!, em reatores de bancada, piloto e industrial com poténcias variando de
10 a 43,77 kW/m? e constataram que o coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa se reduz a medida que a massa a ser hidrogenada aumenta. Eles
trabalharam com cargas de catalisador, em massa, de até 0,1 %. Fillion et al.
(2002) encontraram valores de K,a variando de 0,1 a 0,38 s usando a técnica
transiente de absorgao fisica de gas. Entretanto, no sistema com reacao (
hidrogenacao) esses valores ndo se repetiram e isso foi atribuido as continuas
variacOes das propriedades fisico-quimicas e ao decréscimo da retencdo do gas e,
conseqlientemente, na area interfacial liquido-gas. Stenberg e Schoon (1985)
discutem exaustivamente o método de determinacao do K,a usando as funcgdes
inversas e seus possiveis erros. Eles encontraram valores de 0,3 s para a
hidrogenagdo de metil oleato a 160 °C, considerando o modelo de reagdes
consecutivas de primeira ordem. Para a temperatura de 180 °C, eles utilizaram o
modelo de reacdo quimica em um filme liquido préximo as bolhas e encontraram
valores de 0,36 s para altas velocidade de agitacdo (1000 rpm) e 0,05 s, para

baixas velocidades (500 rpm).

50

C*/N(tind) = 9,3109x + 13,681

R? = 10,9711
C*/N(100min) = 23,415x + 9,7768
R? = 0,9459

40 ~

30

: - /

—&—com tind —8—sem tind

C'/N, s

10 1

0,0 0,5 1,0 1,5

1/wl m30leo/kgcat

Figura 4.3- Determinacdo das resisténcias especificas para a temperatura de 433 K.
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Dutta e Raghavan (1987) estudaram a hidrodinamica e a transferéncia de
massa em reator /oop, usando o sistema 0,-agua, e encontraram valores de Ka
variando de 0,03 a 0,1 s, para poténcias especificas na faixa de 0,1 a 3 kW/m°.
Para a poténcia especifica encontrada no reator loop do Laboratério de Oleos e
Gorduras da UNICAMP, que foi de 0,2 kW/m?, o valor de K,a, segundo esses
autores seria de aproximadamente 0,03 s’. Convém salientar que ha algumas
diferencas construtivas no ejetor utilizado por esses autores. Também ha que

considerar as diferencas nos métodos para a determinacao do Ka.

Pode-se afirmar que os resultados aqui obtidos (0,073 s* a 0,102 s?) sdo
coerentes com os da literatura e que, com poténcias especificas maiores, seria
possivel atingir valores de K.a também superiores. Considera-se que as poténcias
especificas utilizadas nos experimentos de Valverde (1996) e Arévalo Pinedo (1995)
sejam pequenas, quando comparadas aquelas utilizadas em outros reatores, e, por
isso, os valores de K,a parecam pequenos. Entretanto, conforme Valverde (1996)
mostrou, o desempenho do reator /loop foi muito bom quando comparado ao reator

convencional, mesmo com essas poténcias.

O coeficiente angular, das retas da figura 4.3, permite obter a soma das
resisténcias especificas devido ao transporte para a superficie da particula de
catalisador e devido a difusdo e reacao no interior da particula. Considerando o
tempo de indugdo, esta resisténcia combinada serd de 9,311 m>seo/(s-kgcat) €, para

100 minutos de reacdo, sera de 23,415 m>seo/(5-KGcat).

Pelos valores obtidos para as resisténcias é possivel constatar que a
resisténcia a transferéncia de massa para o catalisador é muito pequena, quando
comparada a resisténcia a transferéncia de massa para o 6leo. Assim, como
sugerido por Koetsier (1997), Fillion et al. (2002) e Bern et al. (1975), a resisténcia

a transferéncia de massa para a fase sélida (0,05 a 0,5 s), mostrada na tabela 4.4,
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pode ser desprezada por ser ao menos vinte vezes menor do que a resisténcia a
transferéncia de massa para a fase liquida (13,7 a 9,8 s). Pode-se concluir, entdo,
que a hidrogenacao estudada neste trabalho, é controlada pela difusdo gas/éleo e

pela reacao na superficie do catalisador.

Conhecendo-se a resisténcia especifica combinada, tabela 4.6, e a
resisténcia especifica de transporte para a superficie do catalisador, tabela 4.4, é
possivel estimar a resisténcia especifica a difusdao e reacao no interior da particula.
Pelos dados da tabela 4.6, percebe-se que a resisténcia volumétrica a transferéncia
de massa para o sélido é constante em funcdo da carga de catalisador e, dessa
forma, é possivel avaliar a resisténcia devido a reacdo quimica, como um valor
constante de 8,9 (kget's)/m?, quando se utiliza o tempo de inducdo e de 23
(kgeatrs)/m3, quando se fixa o tempo de 100 min para avaliacdo da velocidade da

reagao.

Tabela 4.6- Resisténcias a transferéncia de massa obtidos para as situagées com tempo de
indugao e com 100 minutos de reagao.

Coeficiente Coeficiente
K.a 1/ Kpap 1/kn
Linear Angular
s st m?/(Kgea's)  (KQca's)/M> (KGcar's)/m>
Com tempo de indugao 13,681 0,073 9,311 0,4185 8,893
100 min de reacao 9,777 0,102 23,415 0,4185 22,997

Conhecendo-se a taxa de consumo do hidrogénio, segundo a tabela 4.2, foi
possivel calcular o critério de Weisz-Prater para estimar se a difusdo interna no
catalisador estaria controlando o processo (FOGLER, 1999). Segundo esse critério,
quando o valor calculado é muito inferior a 1, pode-se afirmar que ndo existem
limitagdes difusivas e, conseqientemente, ndo ha gradientes de concentracdo
dentro dos poros da particula (FROMENT; BISCHOFF, 1990). Veldsink et al. (1997)

calcularam esse pardmetro para a cinética obtida por varios autores e verificaram
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que, na maioria dos casos, estes gradientes internos nao poderiam ser
desprezados. Entretanto, em cinco casos, a difusao interna poderia ser desprezada.
Pelos dados apresentados na tabela 4.7, é possivel dizer que a resisténcia a difusdo

do hidrogénio dentro dos poros do catalisador é desprezivel.

Tabela 4.7- Pardametros usados no calculo do critério Weisz-Prater.

T Catalisador -2 -2

K %massa kgmoIHz/(s-m30|eo) Kgmoly,/Kgeat: S) Cwp
433 0,1 1,85-10™ 2,32:10" 2,31:10™"
433 0,25 2,72:10™ 1,37-10* 1,36-10™
433 0,5 2,78:10™ 7,00-107 6,96-107
433 1 3,22:10* 4,05-107 4,03-107
403 0,5 1,57-10* 3,95-107 3,94:107
453 0,5 3,13-10* 7,87-107 7,84:107

4.3 CONCLUSOES

O tempo de inducao determinado a partir dos dados experimentais de
Valverde (1996) mostrou uma variacao bastante grande, desde 213 a 7430 s.
Esses dados sao coerentes com a literatura, mostrando que, com a reducdo da
temperatura e da fracdo massica de catalisador, esse tempo tende a aumentar

significativamente.

A seletividade linolénica calculada pelo método sugerido por Patterson
(1987) apresenta valores ao redor de 2, conforme aqueles determinados por
Valverde (1996) e sugeridos na literatura. Entretanto, a seletividade linoléica
apresentou uma variacao bastante grande e esse fato é atribuido a estimativa dos
valores das constantes cinéticas. Segundo Valverde (1996), as constantes cinéticas
sao estimadas considerando uma variagao linear entre a fragdo massica inicial e a

fracdo massica quando o indice de iodo atinge 100. Segundo Patterson (1987),
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uma fungdo exponencial é usada na obtencdo dessas constantes.

Os coeficientes volumétricos de transferéncia de massa para o liquido foram
de 0,073 s quando o tempo de indugdo foi desconsiderado e de 0,102 s, quando
um tempo fixo de 100 min foi empregado. Esses valores sdao coerentes com os
reatores de hidrogenacdo em escala piloto ou industriais, mas sao inferiores aos

sugeridos por alguns autores para reatores do tipo /oop.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa para o sélido
aumentou, de 1,9 a 19 s, com o aumento da fracdo em massa de catalisador de
0,1 a 1 %. Essa relacao indica uma proporcionalidade entre os dados. Entretanto,
esse coeficiente quase ndo variou com a temperatura nessas faixas utilizadas,

oscilando ao redor de 9 s,

Por meio desses coeficientes volumétricos de transferéncia de massa, pode-
se concluir que a resisténcia a transferéncia de massa para o soOlido é muito
pequena quando comparada a resisténcia para o liquido e, portanto, poderia ser

desprezada, como sugerem varios autores.

\

A partir do critério Weisz-Prater, pode-se concluir que a resisténcia a
difusdo do hidrogénio dentro dos poros do catalisador é desprezivel e que nao

havera gradientes significativos de concentracao do hidrogénio nesses poros.
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S5MODELO 1: REATOR BATELADA

Esse modelo assume que o reator loop se comporte como um reator
descontinuo, onde nao ocorrem entradas ou saidas de massa e as necessidades de
aquecimento ou resfriamento seriam realizadas por serpentinas internas ou camisas
no préprio reator. Dessa forma, presume-se que nao haja reagcao quimica ao longo
do tubo de reciclo e do trocador de calor. Considera-se ainda que a entrada da
suspensdao com fracdo massica continuamente diferente também ndo afete o

comportamento (hidrodindmico) do reator.

Além disso, como o ejetor tem um volume muito pequeno,
aproximadamente 1,2:10° m?, em relacdo ao volume do tanque, que é de 1,2:107
m®, pode-se afirmar que a quantidade de O4leo hidrogenado no ejetor é
insignificante. Assim, o ejetor sera considerado apenas como um misturador, ou
seja, nele o hidrogénio se dissolvera no d6leo em quantidade expressiva, mas
praticamente ndo havera reacao. Essa consideracdo esta de acordo com o proposto

por Salmi et al. (1999) e Lehtonen et al. (1999).
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5.1 METODOLOGIA

5.1.1 Modelo cinético

Para modelar o reator /loop, escolheu-se o modelo cinético de Chen et al.
(1981), que propde uma cinética de reacOes consecutivas de pseudoprimeira
ordem. E um modelo simplificado, que ndo considera a formacgao dos acidos graxos
trans, mas que abrange uma faixa de condicdes operacionais bastante grande,
além de considerar todas as varidveis importantes ao processo, como a
temperatura, a pressao, a fracdo massica de catalisador e o efeito da agitacdo. Esta
Ultima variavel é expressa em termos de poténcia do agitador por unidade de
volume. Além disso, eles trabalharam com odleo de soja, fato que torna a
comparacdo com os dados experimentais disponiveis mais completa, ja@ que o
modelo inclui o acido linolénico. No reator /oop, ndo se utilizam agitadores, mas a
agitacao da mistura e dissolucdo do hidrogénio no éleo é conseguida com o uso do
ejetor. Dessa forma, torna-se necessario determinar, inicialmente, qual a melhor
forma de se calcular a poténcia por unidade de volume dissipada pelo ejetor. As

constantes das taxas das reacdes sao:

Ac. Linolénico =Yy Ac. Linoléico —%» Ac. Oléico —<>p Ac. Estearico

Ln kl> L k2> O k3>S

k, =506 * exp(—_ 5?”} * PO K CO3L * poo Eq. 5.1

cat

k, =177 * exp(—_ 5$28j * PO K Cot * POt Eq. 5.2

cat
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cat

k, =0,29* exp(@j * po2 x COA9 % P40 Eq. 5.3

As faixas operacionais utilizadas por Chen et al. (1981) foram de 4,137 a
32,405 MPa (6 a 47 psig) para a pressao de hidrogénio; 0,03 a 0,21 % (300 a 2100
ppm), para a fragdo massica de catalisador; 400 a 523 K, para a temperatura e 5,3
a 1790,7 W/m?3 (0,0002 a 0,068 HP/ft?), para a poténcia por unidade de volume; e,

a constante da velocidade da reacdo em min™.
A reacdo acima também pode ser reescrita da seguinte forma.

Ln + Hz L’ L ; M= kl'Ln
L + H, 2y 0; rn=kyl
O + H; —>k3 S ; 3= k3o

Tabela 5.1- Coeficientes estequiométricos das espécies em cada reacdo.

Espécies, i
Reacao, j Ln L 0] S H,
1 -1 1 0 0 -1
2 0 -1 1 0 -1
3 0 0 -1 1 -1

A partir da tabela acima, é possivel escrever as equacdes da velocidade da

reacao para cada uma das espécies, conforme apresentado nas equacgoes 5.4 a 5.8.

an = —len Eq 54

I‘L =—k2L+k1Ln Eq 55
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ro = —k3O+k2L Eq 56
rs = k3O Eq. 5.7
er =—k1Ln—k2L—k3O Eq 58

5.1.2 EquacoOes para o reator batelada

A equacdo 2.12 corresponde a equacdo da conservacdo da massa para um
reator descontinuo e pode agora ser resolvida utilizando-se as expressoes cinéticas
acima. Substituindo as equacdes 5.4, 5.5, 5.6 e 5.8 na equacgao 2.12, obtém-se um
conjunto de equacodes diferenciais lineares de primeira ordem, todas independentes

umas da outras e cujas solugdes analiticas sdo dadas por:

Ln=Lny et Eq. 5.9
ki Ln _ - _
L: 1 0 klt_ kzt kzt E . 5'10
& —k,) —k1)(e e )+L0 e q
e—klt e—kzt e_k3t
0= - + *
(ko —ky)ks —kq) (ko —kq)lks —ka) (k3 = kq)ks = k) Eq. 5.11
k5L
* (kikoLng )+ {$ ekt _ gkt } +0, ekt

A fracao massica do acido estedrico pode ser obtida, facilmente, por meio
de um balanco molar, no reator, para um dado instante de tempo, conforme a

equacao 5.12:

S=Ln,+L,+0,+S,-Ln-L-0 Eqg. 5.12
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A velocidade de reacdo para o hidrogénio em funcdo do tempo pode ser
obtida substituindo-se as equagdes 5.9 a 5.11 na equacao 5.8, obtendo-se a

equacao 5.13:

k.k,Ln k.k,k.Ln
_ —e k| kL 1™ 2=""0 1727”3510
er © |:1 no+(k2_k1)+(k2_k1)*(k3_k1):|+
, k.k,Ln k.k,k.Ln k.k,L Eqg. 5.13
kat| oy ZaR2%llo 1R R3Lblg 3R2k0
e { (k, - k,) (kz—/<1)(/<3—/<2)+(/<3—sz+
k.k,L k. k. k.Ln
—kst ko _ 3270 17273 0
ve {3 ° (k3_kz)+(k3_k1)(k3_k2)}

Na equacao acima, os termos entre os colchetes dependem apenas das
constantes cinéticas e das concentragdes iniciais dos acidos graxos e correspondem
a valores constantes, pois as varidveis que interferem nas constantes cinéticas
(temperatura, fracdo de catalisador, pressao de hidrogénio e poténcia especifica)

sao constantes em cada experimento simulado. Assim, pode-se escrever:

dc
=y, =- fa = Cle_klt + Cze_kzt + C3e_k3t
g dt Eq. 5.14
onde,
C, = kyLng + Kikabho Kikakslno Eq. 5.15

(ky — ki) (ko = ky)ks — k7)

k. k,Ln k. k,k.Ln k. k,L
C. = k.L — 172" 1”3y 4+ _372%0 EC|.5.16
2 2 (kz _k1) (kz _k1)(k3 _kz) (k3 _kz)
Cs = k30, — K3Kalo | Kikakslng Eq. 5.17

(ks —ky) (ks — ki )k3 — k3)

A concentracdao de hidrogénio que reagiu pode ser facilmente obtida
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integrando-se a equagao 5.14:

C

Hy ,reagiu

_& —kit & —kat _ & “kst _ E 1
% e 1)+k 3 1)+k (e -1) q.5.18

2 3

A equacao 2.17 é a equacao da conservacdo da energia para um reator
descontinuo. Considerando que o reator batelada opere isotermicamente, entdao o
termo dT/dt serd nulo e, se o trabalho da bomba for desprezado, ja que nao ha
agitador dentro do tanque, entdo nao havera trabalho de eixo, Ws=0. Dessa forma,

a equacdo da energia se tornara:

Q = _l(_ AHRLLN X_ rl,LnV) + (_ AHRZVL X_ rZ,LV) + (_ AHRlo X_ r3,oV)J Eq 5.19

Como AHr foi considerado constante, entao a equagao 5.19 pode ser
reescrita como a equacao 5.20. As constantes C;, C, e C; ja foram definidas em
5.15 a 5.17. Essa equacgao permite calcular a taxa de calor, chamado de
instantaneo, a ser removida do reator a cada instante de tempo a fim de manté-lo

isotérmico.
0 = (aH, *V)*|c, * e ™)+ (C, *e ")+ (C, *e ™) Eq. 5.20

O calor total removido do reator sera determinado pela integragao do calor

instantaneo até o tempo desejado.

Qiotar = (AHR *V)*[il * (1—e_k1*t)+i2 * (1—e_k2*t)+i3 * (1—e’k3*f)

1 2 3 Eq. 5.21
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5.2 RESULTADOS E DISCUSSOES

Como visto anteriormente, o modelo cinético proposto por Chen et al.
(1981) utiliza a poténcia dissipada pelo agitador por unidade de volume no célculo
das constantes cinéticas. Entretanto, o reator /oop ndo utiliza um agitador para
promover a dissolucao do hidrogénio no éleo, mas um simples ejetor. A poténcia do
ejetor é calculada segundo a equacdo 2.5. (CRAMERS; BEENACKERS; van
DIERENDONCK, 1992; DUTTA; RAGHAVAN, 1987). Dessa forma, a primeira etapa
do trabalho foi definir como calcular a poténcia por unidade de volume transferida
do ejetor para o oOleo e, especialmente, qual o volume que deveria ser utilizado

nesse calculo.

Inicialmente, calculou-se a poténcia por unidade de volume utilizando o
volume do ejetor (Poej) e, posteriormente, utilizando o volume reacional (Potq),
conforme mostra a figura 5.1. Nessas duas situagoes, utilizou-se a vazdo de dleo e
a massa especifica do 6leo no cdlculo da velocidade do escoamento no bocal e no
calculo da poténcia. Segundo Cramers et al. (1992), a presenca de gas (bolhas) no
fluido que escoa no tubo pode ser pequena, pois, para relacdes gas-liquido baixas,
existe a formagao de uma regiao mais clarificada na base do tanque. Dessa forma,
o escoamento de gas no tubo poderia ser desconsiderado ja que grande parte das
bolhas se desprenderia do 6leo dentro do tanque ficando armazenada na parte
superior do reator. Nesta analise, utilizam-se apenas as condicdes experimentais de
Valverde (1996) que estao dentro das faixas operacionais utilizadas por Chen et al.
(1981), ou seja, temperatura de 160 °C e fracdo, em massa, de catalisador de 0,1
e 0,25 %.

Uma rapida andlise visual da figura 5.1 mostra que ha uma melhor
correlacdo entre os dados experimentais de Valverde (1996) quando o volume
reacional é utilizado no cdlculo da poténcia dissipada do que quando se emprega o

volume do ejetor. Esse fato pode ser confirmado pela analise de regressao entre os
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dados obtidos com o0 modelo e os de Valverde (1996).

A tabela 5.2 mostra a estatistica da regressdo entre os dados experimentais
de Valverde (1996) e os do modelo de reator batelada quando o célculo da poténcia
dissipada é feito usando Poej ou Potg. Observa-se que os coeficientes de correlagao
(R) sdo de 0,885 e 0,95 utilizando, respectivamente, o volume do ejetor e o volume
da mistura reacional. Esse coeficiente indica que, utilizando o volume reacional,
obtém-se uma boa correlacdo entre o modelo e os dados experimentais de
Valverde (1996); o mesmo nao pode ser afirmado quando se utiliza o volume do
ejetor. Verifica-se que o coeficiente de determinacdo R? é de 0,783 para o modelo
que usa o volume do ejetor no célculo da poténcia dissipada e que ha uma melhora
significativa para 0,905 quando se utiliza o volume da mistura reacional. Isso
significa que o modelo que usa o volume reacional explica melhor os dados
experimentais de Valverde (1996). Observa-se ainda que o erro puro é de 8,26
quando se utiliza o volume da mistura reacional e, portanto, cerca de 60 % menor

do que o erro obtido com o volume do ejetor.

Tabela 5.2- Analise de regressdo entre os dados experimentais e o0 modelo usando o
volume do ejetor e o reacional no calculo da poténcia dissipada.

Poej Potq
R 0,885 0,952
R-Quadrado 0,783 0,905
Erro padrao 13,207 8,262
Observagoes 48 48

T=433 Ke 0,1 e 0,25 % catalisador

A andlise de variancia apresentada na tabela 5.3 permite que se verifique
se ha ou ndo uma relacdo linear entre os dados experimentais de Valverde (1996) e
o modelo usando o volume do ejetor ou usando o volume da mistura reacional. A

ANOVA verifica a hipdtese de que ndao ha linearidade entre os dados experimentais
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e os modelos. Como o teste F obtido na analise é maior que o F tabelado ao nivel
de 95 % de significancia, entdo é possivel rejeitar a hipotese de que nao ha
linearidade entre modelo e dados experimentais, ou seja, ha linearidade entre eles

nos dois casos.

Tabela 5.3- Analise de variancia entre os dados experimentais e o modelo usando o volume
do ejetor e o da mistura reacional no calculo da poténcia dissipada.

gl SQ MQ F F critico
Poténcia com volume do ejetor — Poej
Regressao 1 29026,20 29026,20 166,42 4,04
Residuo 46 8022,97 174,41
Total 47 37049,17

Poténcia com volume reacional - Potq

Regressao 1 30036,53 30036,53 440,05 4,04
Residuo 46 3139,82 68,26
Total 47 33176,36

A figura 5.2 mostra a linha de ajuste dos dados experimentais de Valverde
(1996) e os modelos usando Poej e Potq. Observa-se novamente uma menor
dispersdao entre os dados e a linha de ajuste quando se usa o volume reacional,

conforme ja indicava o coeficiente R.

A figura 5.3 mostra os residuos obtidos entre os dados de Valverde (1996)
e os dois modelos de calculo da poténcia dissipada. Observa-se que os residuos sao
menores no modelo que usa o volume reacional e que ndo ha uma tendéncia
nesses residuos para as duas situacOes; portanto, o modelo Chen et al. (1981)

parece descrever adequadamente os dados.
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Figura 5.1-Perfis de fragdo massica para os dados experimentais e para o modelo, usando o
volume do ejetor e o da mistura reacional no calculo da poténcia dissipada.
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Figura 5.2-Linha de ajuste para os modelos usando o volume do ejetor (direita) e usando o
volume da mistura reacional (esquerda) em funcao dos dados experimentais.

Nota: Temperatura de 160 °C, fracdo de catalisador de 0,1 e 0,25 % massa e sem
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Apds, avaliou-se o efeito da presenca do gas, na vazao de escoamento
através do bocal, na massa especifica da mistura e no calculo da poténcia. Nesse
calculo, considerou-se que quantidades de gas (bolhas) iguais aquelas dispersas
pelo ejetor (AREVALO PINEDO, 1995) circulariam através do tubo do trocador de
calor, fato que nao é totalmente verdadeiro, pois parte do gas é liberada do dleo
quando este ainda estd no tanque. Dessa forma, a quantidade de gas real seria
inferior a considerada e o modelo real se situaria entre esta situacao (dleo mais

gas) e a anterior (sé 6leo).

A figura 5.4 mostra os dados obtidos por Valverde (1996), os dados do
modelo utilizando a vazao da suspensao (6leo mais bolhas) e os dados do modelo
utilizando a vazdo de d6leo, que ja foram apresentados na figura 5.1. Estes dois
Ultimos utilizam o volume do tanque no calculo da poténcia dissipada. Observa-se
que a diferenca entre estes dois modelos é pequena em todas as situacdes e que os
resultados utilizando apenas o dleo (vazao e propriedades) no calculo da poténcia

apresenta-se mais proximo aos obtidos experimentalmente.
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.
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o
’
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Valverde Valverde

Figura 5.3-Residuos obtidos para os modelos usando o volume do ejetor (esquerda) e o
volume reacional (direita) em fungao dos dados experimentais.

Nota: Temperatura de 160 °C e fragOes de catalisador de 0,1 e 0,25 %, em massa, sem
considerar o tempo de inducgao.
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Figura 5.4-Perfis de fragdo massica para os dados experimentais e para o modelo utilizando
as propriedades do 6leo ou as da suspensao no calculo da poténcia, sem o tempo de
indugdo.

Conforme comentado anteriormente, ha uma diferenca na concavidade, de
algumas curvas experimentais, quando estas sao comparadas as do modelo, e esse
fato poderia ser justificado pelo tempo de indugao. Dessa forma, propde-se corrigir
o modelo utilizando os tempos de inducao determinados a partir dos dados de
Valverde (1996) e ja apresentados na tabela 4.1. Para isso, define-se uma nova
variavel 6=t-tind e efetua-se uma troca de varidveis no modelo do reator batelada.
As figuras 5.5 e 5.6 mostram a melhora dos resultados, quando essa correcao é
aplicada. Na figura 5.5, utiliza-se Potq no cdlculo da poténcia dissipada e, na figura

5.6 utiliza-se o Poej.
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Figura 5.5-Comparacdo entre os dados experimentais e os do modelo usando Poej com e
sem o tempo de indugao.
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Figura 5.6-Comparacdo entre os dados experimentais e os do modelo usando Potq com e
sem o tempo de indugao.
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A andlise de regressao permite quantificar essa melhora nos dois casos
utilizados (usando volume do ejetor ou o da reacdao). Comparando a tabela 5.2 com
a 5.4, observa-se que os coeficientes de correlacdo e o de determinacdo R?
elevaram-se, respectivamente, de 0,885 para 0,952 e de 0,783 para 0,906 para o
caso que utiliza o volume do ejetor quando o tempo de indugdo é utilizado. Isso
significa que, utilizando o tempo de indugao, a correlacao entre o modelo e os
dados experimentais melhora muito e que ha uma maior explicacdao dos dados
experimentais pelo modelo. Também houve um aumento de 0,95 para 0,989 no
coeficiente R e de 0,905, para 0,978 no R? quando o volume da mistura reacional é
usado no calculo da poténcia com o uso do tempo de indugao, indicando novamente
uma melhora significativa. O erro padrdao também sofre uma reducdo quando o
tempo de indugdo é aplicado. Usando o volume do ejetor, o erro se reduziu de
13,21 para 8,82, e, no caso do emprego do volume reacional, a redugao foi de 8,26
para 3,92. Comparando diretamente os dois modelos com volumes diferentes e
tempos de inducao, conforme mostra a tabela 5.3, verifica-se que o0 uso do volume

da mistura reacional ainda é o melhor para a modelagem dos dados.

Tabela 5.4- Andlise de regressdo entre o modelo usando o volume do ejetor e o da mistura
reacional com o tempo de indugao.

Poej-com tind Potg-com tind
R 0,952 0,989
R-Quadrado 0,906 0,978
Erro padrao 8,823 3,918
Observacoes 40 40

Nota: T=160 °C e 0,1 e 0,25 % catalisador

A ANOVA verifica a hipétese de que nao ha linearidade entre os dados
experimentais e os modelos. Como o teste F obtido na analise € maior que o F
tabelado (F;46) ao nivel de 95 % de significancia, conforme mostra a tabela 5.5,

entdo é possivel rejeitar a hipétese de que nao ha linearidade entre modelo e dados

112



REATOR BATELADA

experimentais, ou seja, ha linearidade entre eles nos dois casos.

Tabela 5.5- Analise de variancia entre o modelo usando o volume do ejetor e o tempo de
inducdo comparativamente aos dados de Valverde (1996).

gl SQ MQ F F critico
Poej- com tind
Regressao 1 28350,68 28350,68 364,23 4,02
Residuo 38 2957,82 77,84
Total 39 31308,51
Potg- com tind
Regressao 1 25605,43 25605,43 1668,41 4,02
Residuo 38 583,19 15,35
Total 39 26188,62

A figura 5.7 apresenta a linha de ajuste entre modelo e dados
experimentais para a situacdao que utiliza o volume reacional, a vazdo e as
propriedades do 6leo no calculo da poténcia dissipada pelo ejetor e usa o tempo de
indugdo obtido com os dados experimentais na corregao do modelo. A figura 5.8
mostra a distribuicdo dos residuos entre Valverde (1996) e o modelo usando os

volumes do ejetor e da mistura reacional.
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Figura 5.7-Linha de ajuste para o modelo usando Potq (esquerda) e Poej (direita) com o
tempo de inducdo.
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Figura 5.8-Residuos entre o modelo com o tempo de inducdo usando Poej (a esquerda) e
Potq (a direita).

A seguir, aplicou-se esse método para as demais condicdes operacionais
utilizadas por Valverde (1996) a fim de verificar se 0 modelo batelada usando a
cinética de Chen et al. (1981) ainda seria valido para essas condicdes. Isso porque
essas condicOes estao além das utilizadas por Chen et al. (1981). A figura 5.9
mostra as curvas de distribuicdo da fracdo massica das espécies em funcao do
tempo para as diversas condicdes operacionais estudadas por Valverde (1996) e
para o modelo usando o volume da mistura reacional com e sem o tempo de
inducdo. A tabela 5.6 mostra a analise estatistica entre os dados de Valverde
(1996) e o modelo usando o volume do ejetor com e sem o tempo de indugao.
Observa-se que, sem tempo de indugao, o coeficiente de correlagao (R) e o de
determinagdo (R?) variaram entre 0,883 e 0,928 e entre 0,78 e 0,86,
respectivamente, para todas as condicdes, com excegao daquela em que a
temperatura é de 403 K, onde esses coeficientes cairam para 0,6 e 0,37,
respectivamente. Essa queda talvez se justifique pelo fato de que o tempo de
inducdo para essa temperatura era de 7430 s, o que é muito alto. Comparando
esses valores com aqueles obtidos na faixa operacional de Chen et al. (1981),
conforme tabelas 5.2 e 5.4 (R=0,885 e R*=0,783), verifica-se que aqueles estdo
dentro dessa faixa e proximos ao limite inferior. Isso indicaria a possibilidade de
uso do modelo fora da faixa experimental de obtencdo da cinética quimica.
Entretanto, esses valores de R indicam que ndo ha uma boa correlagao linear entre

os dados experimentais e os do modelo, enquanto os valores baixos de R? indicam
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gue esse modelo ndo explica adequadamente os dados experimentais.
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Figura 5.9-Comparacdo entre os dados experimentais e o modelo usando Potq com e sem o
tempo de indugdo fora da faixa experimental de Chen et al.

115



REATOR BATELADA

O modelo com tempo de indugao e utilizando Poej apresentou uma pequena
variagcdao tanto no coeficiente de correlagdo (R) quanto no coeficiente de
determinacdo (R?). Eles oscilaram, respectivamente, entre 0,90 e 0,93 e entre
0,814 e 0,864. Em todas as situagdes analisadas, houve uma melhora com a
aplicagcdao do tempo de indugao ao modelo. Essa melhora foi muito acentuada para
a temperatura de 403 K. Nesse caso, tanto o coeficiente de correlagao quanto o de
determinacao foram inferiores aqueles obtidos nas faixas experimentais do modelo

cinético (R=0,952 e R*=0,906), conforme ja apresentado nas tabelas 5.1 e 5.3.

Tabela 5.6- Estatistica de regressdo para o modelo utilizando Poej com e sem o tempo de
indugdo, fora das faixas experimentais do modelo cinético.

433 K 433 K 433 K 433 K 403 K 403 K 453 K 453 K
0,5 % 0,5 % 1,0 % 1,0 % 0,5 % 0,5 % 0,5 % 0,5 %

sem tind com tind sem tind com tind sem tind com tind sem tind com tind

R 0,928 0,929 0,883 0,922 0,608 0,911 0,887 0,902

R? 0,861 0,864 0,780 0,850 0,370 0,830 0,787 0,814

Erro padréao 11,602 12,17 14,28 12,02 23,28 10,52 13,88 13,49
Obs. 18 15 19 16 24 18 20 17

A tabela 5.7 mostra a analise estatistica entre os dados de Valverde (1996)
e 0s obtidos com o modelo usando o volume da mistura reacional com e sem o
tempo de inducdao fora da faixa experimental do modelo cinético. Novamente,
obteve-se um coeficiente de determinagdo (R?) muito baixo para a temperatura de
403 K e fora da faixa dos demais, que foi de 0,886 a 0,933. O mesmo ocorreu com
o coeficiente de correlacdao que variou de 0,941 a 0,966 e caiu para 0,72 a 403 K.
Comparando esses dados com os obtidos para o modelo nas faixas operacionais
usadas por Chen et al. (1981), conforme tabelas 5.2 e 5.4, verifica-se que a
diferenca é muito pequena. Em alguns casos, sem o tempo de inducdo, o R e o R?
foram até melhores do que para o intervalo operacional de Chen et al. (1981). Com

o tempo de indugdo, o coeficiente de correlagao aumentou para a faixa de 0,956 a
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0,977 e o de determinagao, para a faixa de 0,915 a 0,954, conforme a tabela 5.7.
Em todas as situagdes, houve uma melhora no modelo quando o tempo de indugao
foi incluido e, especialmente, para a temperatura de 130 °C. Para os casos que
consideraram o tempo de indugdo, as respostas foram um pouco inferiores aquelas
obtidas dentro do intervalo de Chen et al. (1981), em que era de 0,989 e o R?, de
0,978. Os erros padrao foram bem menores quando o tempo de indugao foi

incluido.

A partir desses resultados, pode-se afirmar que o modelo de reator batelada
utilizando a cinética proposta por Chen et al. (1981) pode ser utilizado para
descrever o comportamento da hidrogenacgao de dleos vegetais em um reator do
tipo loop. Para isso, deve-se utilizar a vazao de dleo que circula no bocal do ejetor,
as propriedades do 6leo e o volume de 6leo para o cdlculo da poténcia dissipada
pelo ejetor. O tempo de inducao deve ser utilizado na correcao dos dados obtidos.

Essa sera a condicdo a ser utilizada nas etapas seguintes.

Tabela 5.7- Estatistica de regressdo para o modelo usando Potq com e sem o tempo de
indugdo fora das faixas experimentais do modelo cinético.

433 K 433K 433 K 433 K 403 K 403 K 453K 453K
0,5% 0,5% 1,0 % 1,0 % 0,5 % 0,5% 05% 0,5%

sem com Sem Com Sem Com Sem Com

tind tind tind tind tind tind tind tind

R 0,966 0,969 0,941 0,969 0,720 0,977 0,947 0,956

R? 0,933 0,940 0,886 0,938 0,519 0,954 0,896 0,915

Erro padrao 7,954 8,139 10,021 7,656 19,085 4,926 9,931 9,596
Obs. 18 14 19 15 24 16 20 16

A partir das definicbes do modelo, calcularam-se as constantes cinéticas
pelo modelo Chen et al. (1981) e as seletividades linolénica e linoléica, que sao
apresentadas na tabela 5.8. Observa-se que as seletividades linolénicas variam em

torno de 1,5, enquanto que, conforme ja mostrado na tabela 4.3, esses valores
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variaram ao redor de 2. Quanto a seletividade linoléica, verifica-se que estas sao
superestimadas pela cinética de Chen et al. (1981), quando comparadas aquelas da
tabela 4.3. Considerando que os valores obtidos e apresentados na tabela 5.8
levaram em consideracdo todos os pontos experimentais e que vao além do indice

de iodo 110 pode-se dizer que ha uma boa concordancia entre eles.

A partir da equacao 5.20 calculou-se a taxa de calor a ser removida do
reator em cada instante de tempo a fim de manté-lo isotérmico. Verifica-se,
conforme a figura 5.10, que a taxa de remocdo do calor é maior nos periodos
iniciais, isso porque a fracdao massica dos reagentes é maior no tempo inicial e,
portanto, a velocidade da reacdao também serd maior nesse periodo e,
conseqlientemente, a geragao de energia pela reacdao. Observa-se que a taxa de
remocao de calor sera maior quanto maior a temperatura e quanto maior a fracao
massica de catalisador. Esse fato concorda com a teoria, pois esses fatores

aceleram a reagao e, conseqlientemente, a liberagao de energia.

Tabela 5.8- Constantes cinéticas e seletividades calculadas com a cinética proposta por
Chen et al. (1981) para as condigdes operacionais usadas por Valverde (1996).

T Ccat Potq Kcinl Kcin2 Kcin3 Sin S,
°K %massa W/m? st st st
433 0,1 201,143 3,96:10* 2,22 10* 8,93-10° 1,79 24,85
433 0,25 201,143 5,26-10% 3,54 10* 1,06-10° 1,49 33,32
433 0,5 201,143 6,52-10* 5,04 10* 1,21-107 1,29 41,58
433 1 201,143 8,09-10* 7,1810* 1,38-10° 1,13 51,92
403 0,5 211,903 2,67-10* 1,89 10* 6,54-10°° 1,42 28,83
453 0,5 193,953 1,11-102 9,01 10" 1,74-10° 1,23 51,70

A figura 5.11 mostra o calor total removido do reator a cada instante de
tempo, ou seja, a quantidade de energia que deve ser retirada do reator até um
dado instante de tempo. O calor total removido do reator foi calculado a partir da

equacgao 5.21. Observa-se novamente que, quanto maior a temperatura ou a fragao
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massica de catalisador, maior devera ser a retirada de energia. Calculando-se a
razao entre o calor total por unidade de massa e o indice de iodo para cada
intervalo de tempo e para todas as condigdes operacionais testadas, verifica-se que
o valor é de 1,504 com desvio padrdo na faixa de 6,31-10 a 4,59-10™. Segundo
Koetsier (1997) e Patterson (1987), essa relacdo é de 1,5. Observa-se que as
linhas de calor total tendem a valor médio de 500 k] para 5 horas de reacgao.
Entretanto, para tempos muito longos, o calor total tende a um valor constante de
920 kJ, que corresponde ao calor total a ser removido do tanque quando a reagao
estivesse quase completa, menos de 3 %, em massa, de acido oléico e mais de 85

%, em massa, de acido estearico.

A velocidade de consumo do hidrogénio, calculada a partir da equagao 5.14
e apresentada na figura 5.12, tem um comportamento semelhante ao da taxa de
calor, ou seja, quanto maior a fracdo massica dos componentes, maior sera a
velocidade da reacdo e, quanto maior a temperatura ou a fracdo massica, maior

sera a velocidade de consumo do hidrogénio.

A partir da equacdo 5.18, pode-se determinar a quantidade de hidrogénio
consumido pela reacao ao longo do tempo. Observa-se, na figura 5.13, que, quanto
maior for a temperatura, maior serd a quantidade de hidrogénio consumido em
funcdo do tempo, isso porque a temperatura acelera a reagdao e, portanto, o gasto
de hidrogénio. O mesmo fato é observado com o aumento na fracdo massica de
catalisador. Com o aumento do tempo, todas as curvas tendem a um valor
constante que corresponde a quantidade de hidrogénio consumido quando a reagao
estiver completa. Apds 5 horas de reacdo, esse valor seria em média de 1,75-1073
kgh2/kgeseo quando todo acido linolénico e linoléico tivessem reagido e com cerca de
75 % do oléico. No final da reagdao, com apenas cerca de 3 % de acido oléico
restantes, esse valor seria de 3,36:107 kguna/kgseo, OU seja, com a formacdo de

uma grande quantidade de acido estearico.
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Figura 5.13- Concentracao de hidrogénio
consumido durante a reacao.

A figura 5.14 mostra a variacao no indice de iodo durante a hidrogenacgao

guando se utiliza o modelo com Potg e tempo de indugao e se compara com 0s

dados de Valverde.

A analise de regressdo, tabela 5.9, mostra uma melhora nos coeficientes R

e R?, quando se aplica o tempo de inducdo, tanto dentro das faixas experimentais
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de Chen et al. (1981), quanto além destas. Também ¢é possivel constatar uma
reducdo nesses coeficientes quando se aplica o modelo fora das faixas de
determinacao da cinética quimica. A figura 5.15 apresenta o grafico dos residuos e
a linha de ajuste para o modelo, dentro das faixas de determinacdo da cinética,

utilizando o tempo de indugao.

140
130 ¢ Valverde,
Cat=0,1%
_g 120
2110 —=— Batelada,
v Cat=0,1%
° |
0 100
% 90 A Valverde,
c Cat=0,25%
80 -
—<— Batelada,
70 Cat=0,25%
60 T T
0 5000 10000 15000
Tempo, s

Figura 5.14- Variacdo do indice de iodo em fungdo do tempo usando o modelo com tempo
de inducgao e os dados de Valverde (1996).
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Figura 5.15- Residuo, a direita, e linha de ajuste, a esquerda, para o indice de iodo com
tempo de inducdo.
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Tabela 5.9- Andlise de regressdo para o indice de iodo do modelo com tempo de inducdo
para a faixa de validade da cinética de Chen et al. (1981) e para as demais condicses.

Sem tempo de inducao Com tempo de inducdo
I10,1e0,25% IT demais I10,1e0,25 IT demais
R 0,924 0,849 0,973 0,932
R-Quadrado 0,854 0,721 0,947 0,868
Erro padrao 9,482 13,957 5,139 8,186
Observacoes 13 22 11 17

O calor especifico do dleo, determinado segundo os métodos apresentados
no capitulo 3, aumenta suavemente com o tempo de reagcao e com a reducgao do
indice de iodo, conforme apresenta a figura 5.16. Esse aumento € mais significativo
nos instantes iniciais tendendo a um valor constante. O aumento da temperatura
também acarreta um aumento no valor do calor especifico. A figura 5.16, a direita,
permite verificar que o calor especifico varia linearmente com o indice e iodo, que
esta diretamente relacionado ao numero de duplas ligagdes. Ou seja, o calor
especifico depende da composicdo em acidos graxos, mas esta dependéncia é

pequena, pois a variagdo maxima obtida foi de apenas 0,06 kJ/(kg'K).

A figura 5.17 mostra a variacdo da massa especifica com o tempo e com o
indice de iodo. A massa especifica sofre uma pequena reducdo a medida que o
tempo aumenta e o indice de iodo se reduz. Observa-se também uma reducdo da
massa especifica com o aumento da temperatura e a independéncia desta da fracdo
massica de catalisador. Pela figura 5.17, a direita, pode-se verificar que a massa
especifica é diretamente proporcional ao indice de iodo. Ou seja, a medida que se
reduz o niumero de duplas ligagdes (reduz II), a massa especifica também reduz.

Essa variagcdo nao atingiu os 10 % nas condicdes estudadas.
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De acordo com as figuras 5.16 e 5.17, pode-se concluir que as propriedades

do 6leo variam pouco durante a reacdo e, portanto, pode-se utilizar um valor

constante e igual a média durante todo o processo.
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Figura 5.16- Calor especifico em fungdo do tempo, a esquerda, e do indice de iodo, a
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5.3 CONCLUSOES

O modelo de reator batelada usando a cinética de Chen et al. (1981) é
considerado adequado para descrever o comportamento de um reator /oop para a
hidrogenagao de dleos vegetais. Deve-se ter o cuidado com o tempo de indugao
caso um catalisador mais antigo seja utilizado. Se necessario esse tempo de

indugdo deve ser incluido no modelo.

No calculo das constantes cinéticas a poténcia dissipada deve ser calculada
utilizando-se: as propriedades do dleo que escoa pelo bocal do ejetor; a vazao do

6leo e o volume reacional, ou seja, o volume de éleo no reator.

As propriedades do Oleo variam pouco durante o processo e podem ser
consideradas constantes em relagao a variacdo da composicao da mistura durante a

reacao. Deve-se considerar o efeito da temperatura.
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6 MODELO 2: ASSOCIAGCAO DE UM REATOR DE MISTURA EM
SERIE COM UM TUBULAR

Salmi et al. (1999) e Lehtonen et al. (1999) estudaram a alquilagao
redutiva de aminas aromaticas em reator tipo /oop. Na proposta desses autores, o
reator era subdividido em trés partes: o ejetor, que era considerado como um
misturador; o tanque, que era considerado uma associacao de dois reatores de
mistura em série, e o loop, que foi tratado como uma série de reatores de mistura

ou alternativamente como um reator tubular com dispersao axial.

Esse modelo é um pouco mais simples e considera o tanque do reator como
um reator de mistura perfeitamente agitado (CSTR-Constant Stirred Tank Reactor)
em série com um reator tubular (PFR-Plug Flow Reator), que corresponde ao tubo
de reciclo que inclui o tubo do trocador de calor, conforme esbogco apresentado na
figura 6.1. Como a operagao ocorre em regime transiente, constata-se que, em
cada instante de tempo, uma nova fracdo massica dos componentes estara
entrando no reator de mistura . Da mesma forma, a corrente de saida estara

variando sua fracdo massica com o tempo.

Nesse caso, o tanque, ou reator de mistura, serd considerado como

adiabatico, pois nele ndo ha troca de calor, ja que é, perfeitamente, isolado. A troca
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de calor é efetuada, fora do tanque, trocador de calor, que é considerado nesse

modelo como um reator tubular (PFR) nao-isotérmico.

Nesse modelo, assim como considerado no reator descontinuo, o ejetor sera
tratado apenas como um misturador, ou seja, nele o hidrogénio se dissolvera e

dispersara no éleo.

Saida PFR= Entrada CSTR

$ I

Reator
Reator de tubular-PFR

mistura-CSTR

Saida CSTR= . fromee.
=Entrada PFR
j=0

Figura 6.1-Esboco do reator /oop e identificacdo dos componentes da associacdo de reatores
bem como das posicoes de entrada e saida dos componentes.

6.1 METODOLOGIA

Inicialmente, serdo estabelecidas as equagdes de conservacdo da massa e
energia para todos os componentes da reacdao, tanto para o reator de mistura
quanto para o reator tubular. A equacgdo diferencial 2.13 parece bastante simples

de ser resolvida, ja que é uma equacao diferencial linear de primeira ordem.
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Entretanto, ndo se pode dizer o mesmo das condigdes iniciais a serem usadas para
resolvé-la. Isso porque a fracdo massica das espécies na entrada do reator de
mistura estara continuamente sendo alterada pela passagem através do reator
tubular. O mesmo fato ocorrerd com o reator tubular, equacao 2.11, em fungao da
presenca do reator de mistura. No reator tubular, ha uma dificuldade a mais, pois,
na equacdo diferencial parcial, a fragdo massica de cada espécie variara com o
tempo e com a posicao axial ao longo do reator. Com base nessas alegacgles e a
fim de manter o mesmo método de resolucdo para o conjunto de equacdes, o

método de diferencas finitas explicito foi escolhido para resolvé-las.

Na determinacdo das constantes cinéticas, a poténcia dissipada sera obtida
a partir das propriedades do 6leo e do volume da mistura reacional (6leo). Essa
discussao ja foi exaustivamente realizada para o modelo de reator batelada no
capitulo 5. As propriedades do Oleo serdao consideradas dependentes da
temperatura e da composicdao das espécies e variardo durante o processo como
detalhado no capitulo 3. Serdao analisadas as seguintes situacdes no que se refere

ao reator tubular:

a) reator tubular em regime transiente, ou seja, as equaglOes de
conservagao considerarao as variacdes com o tempo e com a posicao
axial. Sera utilizado o método de diferencas finitas explicito para a

resolugao do conjunto de equacdes;

b) reator tubular em regime permanente, ou seja, considera-se que nao
haja variacdo com o tempo e apenas com a posicao axial e o método de

diferencas finitas explicito sera utilizado; e, finalmente,

c) reator tubular em regime permanente, utilizando o método analitico

para a resolugdao das equacoes.
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6.1.1 Efeito da forma da equacao de diferencas finitas na estabilidade

e convergéncia dos resultados.

Esta analise tem como objetivo identificar a melhor forma de se escreverem
as equacdes de conservacao da massa pelo método de diferencas finitas. Esta
anadlise sera aplicada apenas ao acido linolénico ja que este apresenta a maior

velocidade de reacao e sera extrapolada para os demais.

A conservacao da massa usando diferencas finitas levara em conta as

seguintes consideragdes:

a) j=0 é a condicao dentro do tanque do reator, que é igual a condicao de

saida do mesmo e que € igual a de entrada do reator tubular;

b) j=Y é a condicdo de saida do ejetor que é igual a de entrada no tanque

do reator e que corresponde a saida do reator tubular;
c) diferencas finitas utilizando a forma avancada em relacdao ao tempo;

d) equacao da velocidade da reacao calculada com a fracdo massica do
componente dentro do tanque, que é igual a da saida para o reator de

mistura (tanque do hidrogenador).

Assim, utilizando a equagao 2.13 de conservagao da massa para o CSTR e a
equacao da velocidade da reacao para o acido linolénico, equacdo 5.4, obtém-se a

expressdo abaixo. A condigdo inicial desta equagdo sera: Lnj, =Ln,

t+1 t
LnZ, =Ln,_,

At * L At* L
|:1_ v o0leo _/<1 *At:|+ [LnE:Y]*TO/eO Eq. 6.1

Para o PFR, serdo escritas trés equagoes tendo como base a equagdo 2.11 e
a equacao da velocidade da reacao para o acido linolénico, equacao 5.4. Os valores
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das constantes utilizadas nestes calculos sdo apresentados na tabela 6.1. Nestas

equagBes, as condigdes de contorno e inicial serdo: Ln%ig=Lnili core €

Ln? = Ln,

Com essas trés equagdes procura-se determinar quais os maiores valores
de At e Ay serdo possiveis utilizar, mantendo-se a convergéncia e estabilidade dos
resultados. Sabe-se pelo Teorema da Equivaléncia que a estabilidade é necessaria e
suficiente para a convergéncia das aproximacdes (CUNHA, 2000). Com esses
incrementos de tempo e posicao axial obtém-se uma reducdao dos recursos
computacionais, bem como do tempo de processamento. Para atingir esses
objetivos as equacdes de diferengas finitas serao escritas a partir dos seguintes

aspectos:

v as informacgdes dadas pelos valores ja obtidos, em pontos anteriores, serao
utilizadas para aumentar a ordem do método e com isso melhorar a
precisdao dos resultados (CUNHA, 2000; PINTO; LAGE, 1997);

v a fracdo massica do reagente, no termo de geragao, sera avaliada no ponto
médio de cada elemento de posicao axial (fracdo massica média),

comparativamente ao ponto de saida do elemento (PINTO; LAGE, 1997).

A partir desses aspectos definiram-se as seguintes equagdes:

a) A equacdo 6.2 utiliza a formula avancada para a derivada do tempo
(8Ln/8t), no ponto j (mais recente), a féormula atrasada para a derivada da posicdo
(8Ln/dy), no tempo t (menos recente), e a taxa da reacdo na média da

concentragdes no intervalo Ay em t+1 e t;
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t
+ Lnj,

L * At Ky * At
*x | Loleo A s Eq 6.2
] A ¥ Ay 2 ! ( ] 7 ( 2 j

A * Ay

b) A equacdo 6.3 utiliza a férmula avancada para a derivada do tempo
(8Ln/8t), no ponto j (mais recente), a formula atrasada para a derivada da posicao
(8Ln/dy), no tempo t (menos recente), e a taxa da reacdao no posicao e tempo mais

avangados (j, t+1);

(1 + Lo/eo * AtJ (Lo/eo * At]
gt el Ac*ay e 5 LA * Ay
I

Lnt+t Lnt_ *x2t 8Y )
WK, *at) I U4 K, *At)

j Eq. 6.3

c) A equagao 6.4 utiliza a férmula avancada para a derivada do tempo
(8Ln/8t), no ponto j (mais recente), a féormula atrasada para a derivada da posicdo
(8Ln/8y), no tempo t (menos recente), e a taxa da reacdo no ponto médio, em

relagao a posicao axial, e no tempo mais avangado;

b3
Lni +Ln* (LZeo At K, 5 At]
Lnt = e Ay Eq. 6.4
’ L., At K, *At
1+-2 — 4+
A Ay 2

Tabela 6.1- Valores utilizados na equagdes 6.1 a 6.4.

Variavel Valor utilizado Variavel  Valor utilizado
T 433 K Lsieo 7,67-10° m3/s
Ccat 0,10 % massa A 1,11:10* m?
Po 201,14 W/m? Vtq 5,65-10° m?
Ph2 0,119 MPa Leteo/V 1,36:102 s
Ky 3,96:10* s L, 4,5m
Kz 2,22:10% s Cin0 5,93 % molar
ks 8,93-10° st
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Essa analise devera indicar qual a melhor férmula de diferencas finitas a ser
utilizada nas demais etapas, isto é, qual a que apresenta estabilidade e

convergéncia com intervalos de tempo e de posicao axial maiores.

6.1.2 EquacolOes para o reator CSTR - Tanque do hidrogenador.

6.1.2.1 Conservacao da massa para os acidos graxos

A partir das consideracdes ja citadas no item 6.1.1, escreveram-se as
equagdes da conservagao da massa, equagao 2.13, para todos os componentes

obtendo-se equagdes com a forma da equagao 6.5.

t+1 t
Cij:O B Cij:O _ Lojeo t t t
Cijoy —Cijool+ rij-o

At v Eq. 6.5
Substituindo as equacdes da velocidade da reacao, equagoes 5.4 a 5.7, na
equacao 6.5, e isolando os termos de fragdo massica do componente no tempo

futuro, obtém-se o seguinte sistema de equagoes:

Ln'ty = Ln§=0{1 —% - Ky * At} + [Lngzy]% Eg. 6.6
155 = 15 {1—% -At *Kz} [L ]At LO’eO + At * Ky * Lnf_ Eg. 6.7
0% _ngo{l—% -At*K3}+O§-=YAt*% At * Ky * LY, Eqg. 6.8
St _s§=0{1—%}+5§=yLﬁm+At*K3 *0hy Eqg. 6.9
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ou, usando concentragdes molares,
t+1 t t+1 t t+1 t t+1 t
jio = Sj=0 +[Lnj:0 —Lnj=0]+[Lj-;0 _Lj=OJ+[Oj:0 _Oj=OJ Eq. 6.10

6.1.2.2 Determinacdo da velocidade de reacdo para o hidrogénio e da sua

quantidade consumida.

A velocidade da reacdo para o hidrogénio é calculada pela equagao 5.8.
Como uma solugdo analitica ndo foi obtida para cada componente neste caso, mas
sim uma solugao por diferencas finitas, entdo a taxa da reacao para o hidrogénio
devera ser calculada a partir dos valores das concentragdes dos componentes em

cada instante de tempo.

A concentracdo de hidrogénio consumido pela reacao, em % massa ou %

molar, sera calculada por:

dc,,  AC,
— er = — = —
dt At Eq. 6.11
ACHZ = CHz,consumido pelareagdo = (_er,média )At Eq' 6'12
(_ t )+ (_ t+1)
AC,, = Fr Fen? \¢ Eq. 6.13

2

6.1.2.3 Balancgo de energia para o reator CSTR

Considerando que o CSTR opere adiabaticamente, isto €, Q=0, e que o

trabalho de eixo Ws seja pequeno, entdo a equagao 2.16 do balanco de energia
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tornar-se-a:

S Ncp, I - F Cp (T =T+ S aHg Noryv) Eq. 6.14
j§1 j ij__jgl joCP (T — io)‘*‘El—A Ry N T qg. 6.

De acordo com a nomenclatura utilizada T/ € a temperatura na saida do

CSTR, ou seja, na entrada do PFR, no tempo indicado; 7, € a temperatura na
saida do PFR ou na entrada do CSTR; T/ &, também, a temperatura operacional

(130, 160, 180 °C), pois todo o calor gerado na associacao CSTR-PFR foi removido
no PFR de forma a manter a temperatura do sistema praticamente constante. Para
simplificar a expressao todos os acidos graxos insaturados, que nao sofrem reacao,

serdo considerados em uma Unica parcela, uma vez que agem como inertes.

Reescrevendo a equagao 6.14, por meio do método de diferengas finitas

explicito, a equacdo torna-se:

(Tjt:()l _ Tjt:O) - JZ:;, FjOij(le:(;l - Tjtzv) + [(_AHRM V)(_ Fin ) + (_AHRZ,_ )(_ I ) + (_AHR3O )(_ 30 )]

At N,C, +NC, +N,C, +NC, +> N,C,

Ln™pin

Eq. 6.15

Sabendo que o calor de reacdao das trés reacdes pode ser considerado
constante, conforme comentado no capitulo 3, que o volume também é constante,
e conhecendo-se as propriedades do 6leo na temperatura e composicao para cada

instante de tempo, entdo, a equacao 6.15 tornar-se-a:

(T]t:OI - Tjt 0) _ - Lo/eopoleoc~poleo(le:()1 - 7-]:3) + (_AHRV)(_ n-rn- r3)

At Moleo Cp oleo

Eqg. 6.16
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Reordenando as parcelas, obtém-se a equacdo 6.17, que permite o calculo
da temperatura na saida do tanque (entrada do reator tubular) no instante de

tempo t+1.

Tt + At Lo/eopo/eo Tt+1 + %) (_r"’z )At
Jj=0 Y
Tf:ol = Mo/eo Moleonoleo Eq .6.17
M

oleo

O calor gerado dentro do CSTR pode ser determinado pelo calor sensivel
necessario para resfriar o tanque desde a temperatura de saida do reator até a

temperatura operacional, que corresponde a temperatura de entrada no CSTR.
Qs = pCp(Tjt:Ol _Tjt;)}) Eq. 6.18

6.1.3 Egquacdes para o reator tubular (PFR) operando em regime

transiente — método de diferencas finitas.

6.1.3.1 Conservacao da Massa para os acidos graxos

Reescrevendo a equacao 2.11 pelo método de diferencas finitas, com as
seguintes consideracdes obtém-se a equacao 6.19. Essas consideracdes foram
estabelecidas a partir dos resultados obtidos com as equacdes do item 6.1.1, que

determinou esta como sendo a melhor forma de escrever as equagoes:

a) usando diferencas finitas explicitas, avancada em relacdao ao tempo e
atrasada em relacdo a posicao (forward para o tempo e backward para

posicao),

b) utilizando a equacao da velocidade da reagdo escrita utilizando a fragao
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massica do componente no ponto médio do elemento de posicdo axial
(PINTO; LAGE, 1997).

t+1 t t+1 t+1
Cij  ~Cij  Loeo Ciy ~Cija

At A Ay

~ i medio =0 Eqg. 6.19

Com as equacdes da velocidade das reacgdes, 5.4 a 5.7, calculadas com a
fracdo massica média de cada componente i, pode-se reescrever a equagao 6.19.
Isolando a fracdo massica de cada componente no tempo t+1 e na posicao j,

obtém-se o seguinte conjunto de equacdes:

Lnt +1nt*l Lojeo At B KAt
’ T Acay 2
bt = t Eq. 6.20
1+ Loleo At + KlAt
AtAy 2

16 4 161 LoleoAt _ KpA] o [Ln5™ + Lnjly
J Jj-1 1
Ay 2 5

{1 . LokeoAt KzAt}
AtAy 2

Eq. 6.21

t+1 _
L5 =

t+1 t+1
01 o[t Kt o[
ot+l — AcAy 2 2

] 1, LoroAt | KAt
A Ay 2

EqQ. 6.22

t+1 t+1

gt 4 gt+l Lojeo At + K OJ'Jr +OJ'J—r1
t+1 ’ - AtAy ’ 2

S =

¢ Eq. 6.23
{1 + Lo/eoAt}
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Antes de avaliar os calculos com essas equacdes, procedeu-se a anadlise da
estabilidade do conjunto de equacgdes. Para isso, varios intervalos de tempo e

varios tamanhos do intervalo de comprimento foram escolhidos.

6.1.3.2 Determinacdo da velocidade de reacdo para o hidrogénio e da sua

quantidade consumida.

Expressdes semelhantes as equacbes 6.11 a 6.13 foram obtidas para o
reator tubular. Neste caso, utilizou-se a fragcdo massica dos componentes na
posicdo j para cada instante de tempo e ndao a média, pois sua variacdo era

pequena em cada elemento do tubo.

- er = len5+1 + k2LS’+1 + k3O§'+1 ECI- 6-24

A concentracdo de hidrogénio consumido pela reacao, em % massa ou %

molar, sera calculada por:

dCy, ~ ACy,
_ er J— J—
dt At Eq. 6.25
ACHZ = CHz,consumido pelareagdo ~— (_er,média)At Eq. 6.26
t+1 t+1
AC,, = ) ;( r At Eq. 6.27

6.1.3.3 Balancgo de energia para o reator PFR

O reator PFR, que estd associado em série com o CSTR, sera considerado

isotérmico, isso porque a maior parte do seu comprimento refere-se ao trocador de
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calor e, portanto, nele todo o calor que foi gerado pela reacdao quimica dentro do

tanque devera ser removido. Assim, dT/dt sera nulo e a equagao 2.15 tornar-se-a:

é= gFJC'DJW_ %1(_AHRIJX_FU) Eq' 6.28

Usando o método de diferencas finitas explicito e escrevendo o termo de

reagao quimica, a equagao acima tornar-se-a:

m ~ (Tl'+1 _Tl'+1)

1 e M -1y )] q. 6.29

Utilizando as propriedades médias do 6leo, obtém-se a equagao 6.30, que

expressa a taxa de calor removido em unidades de kJ/(s- m?).

2 Loteo Poteo CPoleo j+t+1 t+1 Poleo
- TEHE - TEYY — [(- AHR X=rp, )20l Eqg. 6.30
Q At * Ay Ty ) ( oK ) MWoieo |

Considerando que o calor que estad sendo gerado pela reacdo nos elementos
diferenciais do PFR esteja sendo removido pelo fluido de resfriamento, entao a

equagdo acima torna-se:

- Pol
Qtubular = _[(_ AHp )(_ I‘HZ)W:;O Eqg. 6.31

A taxa de calor a ser removido (calor instantaneo) pelo trocador de calor
correspondera a soma do calor do CSTR, gerado pela reacao e parcialmente usado
no aquecimento do dleo, conforme equagao 6.18, mais o gerado no reator tubular,

equacdo 6.31. A taxa de calor total a ser removida serd dada em kJ/(s -m?).
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Qtotar = Qestr+ Qrubular Eq. 6.32

O calor total removido do reator sera determinado pela integragao do calor

instantaneo até o tempo desejado.

t o o
Qtotal = (I)Qtota/ dt = Y Qtotar At Eqg. 6.33

6.1.4 Reator Tubular (PFR) operando em regime permanente — método

de diferencas finitas.

Na associacdo em série do reator de mistura com o tubular, considerou-se
inicialmente que o reator tubular estivesse operando em regime transiente em cada
intervalo de tempo utilizado. Entretanto, os resultados mostraram que a variagao
na fracdo massica dos componentes, ao longo do PFR para um dado instante de
tempo, era muito pequena. Assim, verificou-se a possibilidade de que o regime
permanente fosse rapidamente atingido no reator tubular em cada intervalo de
tempo. Com essa consideracdao a equacao 2.11 pode ser simplificada, ja que a

primeira parcela desta equacao € nula no regime permanente.

Loleo a& —

r; Eqg. 6.34
A, dy i q

Usando o método de diferencas finitas explicito (avancado para o tempo e
atrasado para posicdo) e calculando a velocidade da reacdo no ponto médio, a

equacdo 6.33 tornar-se-a:
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t+1 t+1
Ciy  ~Ciy o Eq. 6.35

Lo/eo
- r i, medio

A Ay

Substituindo as equacdes da velocidade da reacao para cada componente e
isolando a fracdo massica do componente no tempo t+1 e na posicdo y, obtém-se o

seguinte conjunto de equagodes.

|:Loleo _ 1:|

AcA 2

Lnt+l = pptet L2e2Y q. 6.36
Loleo + Kil
AiAy 2

t+1 t+1
Ltfr11|: Loeo _ K2:| + Ky Ln] + Lnj—l
Sl e e —

J_ Aldy 2 2 Eq. 6.37
g £Q§L4L5;
Ady 2
t+1 Lo/eo K3 *L?l +L§t11
Oj—l e +K2 5
ot — Aldy 2 2 g. 6.38
’ Loreo , K3
Ady 2
o4+l y ottt
St = Kz/‘:tAy j i j-1 + St Eqg. 6.39
oleo

6.1.5 Reator Tubular (PFR) operando em regime permanente — método

analitico.

Na associacao em série do reator de mistura com o tubular, considerou-se
inicialmente que o reator tubular estivesse operando em regime transiente em cada

intervalo de tempo utilizado. Supondo que o regime permanente seja rapidamente
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atingido pelo reator tubular em cada intervalo de tempo, entdo a equacao 2.11
podera ser simplificada ja que a primeira parcela dessa equacao sera nula. Essa
equacao foi resolvida pelo método de diferencas finitas, que era o método em uso
para resolver o problema; entretanto, por se tratar de uma equacgao diferencial
linear de primeira ordem, cujo método analitico de resolugao é bastante conhecido,
resolveu-se eliminar a questdao da estabilidade utilizando esse método. A equacdo
diferencial a ser resolvida é a equagao 6.33 em conjunto com as equacodes cinéticas

5.4 a 5.7. Obtém-se, entdo, o conjunto de equacdes 6.40 a 6.44.

Nessas equacdes, y=0 é a posicdo que corresponde a entrada do reator
tubular e a saida do reator de mistura. As concentracdes dos componentes nessa
posicdo nao serdao constantes, ou seja, a alimentacdao do reator tubular estara
variando com o tempo de reacao no CSTR. Essa solugao ainda dependerad dos

intervalos de tempo utilizados no reator de mistura.

_leo/eo y
_ At
Ln =Ln,_pe Eq. 6.40
kil koL, koL,
leny:0 _ 1Ao/eo _ ZAo/eo y _ ZAo/eo y
L= e —e A 4L e * Eq. 6.41
(k2 - kl)
_kl:o/eo y _k2:o/eo y _k3:o/eo
e t e t e t

O =\kikyLn, _ -
O [ ooy Coyros I ery (s A oy roery Eq. 6.42

k3L
_k3 oleoy
At

k2Loleo k3Loleo
k2 Ly =0 At 4 At 4
+ e

— - O,._
(k3 —k3) ¢ ] *Fy=0f
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S=Lny:0+Ly:0+Oy:0+Sy:0—Ln—L—O Eq. 6.43
-y = e_klt[len 0+ kikolny - + Kikokslny - :|+
2 r= (ko —ky) (ko —kq)* (k3 —kq)
klkZLny:O k1k2k3Lny:0 k3k2Ly:0

+ ekt {kZL } + Eq.6.44

- - +
y=0 (ky —ky)  (ky —ky)* (ks —ky) (k3 —ky)
k3k2Ly:0 + k1k2k3Lny:0 :|

(ks —ky) (ks — ki )ks — ky)

+ e_k3t |:k3oy_o -

6.2 RESULTADOS E DISCUSSOES

Utilizando as equacgdes 6.2, 6.3 e 6.4, verificou-se qual delas apresentaria
convergéncia de resultados para um maior intervalo de tempo, ja que isso reduz o
tempo de processamento e as necessidades de recursos computacionais
(memoria). A figura 6.2 mostra que, para tempos muito pequenos (2 s), todas as
trés equagles sao estaveis e convergem para um mesmo resultado, estando elas
sobrepostas. Quando esse tempo é aumentado para 100 s, apenas a equacgao 6.4
apresenta estabilidade. As demais comecam a oscilar entre valores positivos,
negativos e valores grandes. A equacao 6.4 apresenta estabilidade também para
intervalos de tempo de 600 s e, portanto, essa forma de equacao foi escolhida para
descrever o comportamento de todos os componentes. A equagao 6.4 utiliza todas
as variaveis ja conhecidas no tempo t+1, e na posicao j, ou seja, a variacao de
fracdo massica do componente ao longo do reator tubular e a velocidade da reacgao
sao calculadas no tempo t+1, e a variacao da fracdo massica ao longo do tempo é
calculada no ponto j, que é o avancado. Nessa analise, utilizou-se a condigao
operacional com 0,1 % de catalisador e 433 K de temperatura, que é uma das mais

lentas e que poderia mostrar melhor os efeitos oscilatérios.
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Ln, Eq. 6.4

N w N wi [¢)) ~N
L

Tempo, s
0 5000

10000 15000 20000

1000

0

-1000

% Dt=600s

-2000

r -3000

-4000

%massa

Ln

+ -5000

Ln, Eq. 6.4
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Figura 6.2-Analise da convergéncia e estabilidade dos trés tipos de equacdes de diferencas.
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Figura 6.3-Efeito do nimero de divisGes na posicdo na estabilidade do conjunto de
equacdes do modelo CSTR-PFR.

Com as equacdes da conservacao da massa, obtidas para o CSTR e para o

reator tubular operando em regime transiente (itens 6.1.2.1 e 6.1.3.1), procedeu-

se, inicialmente, a verificacdo da estabilidade do conjunto de equacdes e a definigao

dos intervalos de tempo e posicao mais adequados. A figura 6.3 mostra o efeito do
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aumento no numero de divisGes (j) no comprimento de reator tubular na
estabilidade das equaglOes para algumas das condicdes operacionais usadas.
Observa-se que, para mais de 10 divisdes, ndao ha diferengas entre as curvas e que,
para 5 divisdes, ocorre uma pequena variacdo na curvatura para o acido oléico na
condicao de fracdo massica de catalisador mais baixa. Na figura 6.4, verifica-se a
estabilidade do conjunto de equagdes quando o intervalo de tempo é aumentado.
Verifica-se que as respostas sao idénticas quando se trabalha na faixa de 60 a 600
s e que, para 1800 s, comegam a surgir flutuagdes e um afastamento das respostas
anteriores. Essa analise foi realizada em todas as condicdes experimentais testadas

por Valverde (1996), a fim de garantir sua utilizagdo posterior.

Considerando como ideais a condicao de 10 divisdes para o comprimento do
reator tubular e 600 s para o intervalo de tempo, procedeu-se a analise das
concentracdes dos componentes nos reatores. A figura 6.5 mostra o perfil de
concentracdes de todos os acidos para a entrada (y=0) e saida (y=Y=4,5 m) do
reator PFR, para as condicoes de alta e baixa temperatura e alta e baixa fracao
massica de catalisador. Observa-se que ndo ha a menor variacao na fragdo massica
dos componentes, isto €, ndo ha reacao significativa no reator tubular. Esse fato
pode ser comprovado na figura 6.6, onde sao apresentadas as curvas de fracao
massica ao longo do reator tubular para um instante de tempo pequeno (1200 s) e

para um instante de tempo bastante grande (12000 s).

Considerando que o reator tubular atinja o regime permanente para cada
instante de tempo, entao devem-se resolver os conjuntos de equagoes 6.6 a 6.9 e
6.35 a 6.38 por diferencas finitas. Observa-se que, praticamente, ndao ha variacao
na fracdo massica dos componentes, quando o reator tubular opera em regime
permanente ou transiente. Nota-se uma pequena diminuicdo na fracdo massica de
oléico e aumento na de linoléico do regime permanente em relagao ao transiente,

guando as condicOes de operagdao sao mais severas, isto €, na temperatura de 453
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K e para 1 % de catalisador, conforme se pode visualizar na figura 6.7.
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A figura 6.8 mostra os perfis de fragdo massica dos componentes quando se
utiliza o reator tubular em regime permanente e se empregam os métodos de
diferencas finitas e analitico na resolucdo das equagdes. Observa-se pela figura 6.8
que ndo ha a menor diferenca entre os dois métodos empregados. E claro que o
método por diferencas finitas sempre requer a verificacdo da estabilidade e
convergéncia das respostas para diferentes intervalos de tempo e de comprimento.

Assim, passou-se a utilizar apenas as equagdes do método analitico.

Uma analise dos perfis de fragdo massica dos componentes dentro do reator
tubular em regime permanente mostra um discreto aumento na fragdo massica dos
reagentes, proximo a entrada do PFR, conforme apresenta a figura 6.9. Um reator
tubular operando sozinho, em regime permanente, com concentracao constante na
alimentacdo, apresenta uma reducao na concentracao dos reagentes a medida que
estes escoam pelo reator. Este caso, entretanto, pode ser explicado pela continua
alimentacdo de reagentes em fragdes sempre inferiores as do instante anterior. Ou
seja, a presenca do CSTR faz com que a fracdo massica de entrada do reator
tubular seja sempre menor para cada instante de tempo, de forma que a fragao

massica, num ponto adiante, ainda seria um pouco mais alta.

Com base nos aspectos ja comentados, pode-se afirmar que a associagao
CSTR em série com PFR pode ser adequadamente descrita com o reator PFR
operando em regime permanente. A figura 6.10 mostra esse modelo sem o tempo
de indugao, com o tempo de indugao e os dados experimentais de Valverde (1996)
para fins de comparagao. Na figura 6.10, sao apresentadas apenas as condicdes
operacionais usadas por Valverde (1996) e que estao dentro da faixa de utilizagao
do modelo Chen et al. (1981). Observa-se uma melhora bastante significativa

quando se utiliza o tempo de indugao na correcao desse modelo.
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Figura 6.10- Perfis de fracdo massica CSTR-PFR permanente com e sem tempo de indugdo
e dados experimentais de Valverde (1996).

A analise estatistica mostra que, sem o tempo de indugdo, o coeficiente de
correlagao entre os dados de Valverde (1996) e os do modelo CSTR em série com o
PFR varia de 0,79 a 0,91, e o coeficiente de determinacdo de 0,6 e 0,84 para os
componentes individuais, conforme a tabela 6.2. Se forem considerados todos os
componentes, entdo R se eleva para 0,946 e R?, para 0,896. Esses valores sdo bem
melhores com o uso do tempo de indugao, conforme mostra a tabela 6.3. Para os
componentes da reacdo, o coeficiente de correlagdo varia de 0,82 a 0,97, e o de
determinacado, de 0,67 a 0,94. Observa-se que o ajuste do modelo ndo é bom para
0 acido estedrico, permanecendo este com um coeficiente ainda muito baixo. Para
todos os componentes simultaneamente, a correlagdo R sobe para 0,987, e o R?,

para 0,97. Isso significa que ha uma relacdo linear entre os dados experimentais e
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o modelo CSTR-PFR em série com tempo de inducdo. Pode-se afirmar ainda que o

modelo consegue explicar 97 % dos dados experimentais.

Tabela 6.2- Estatistica de regressdo para cada componente na associacdo entre CSTR e PFR
com o PFR operando em regime permanente, sem tempo de inducao.

C18:3 C18:2 C18:1 C18:0 Todos

R 0,856 0,914 0,906 0,789 0,946

R-Quadrado 0,733 0,836 0,820 0,622 0,896

Erro padrdo 1,290 7,675 8,090 1,388 8,801
Observacdes 9 13 13 13 48

Tabela 6.3- Estatistica de regressdo para cada componente na associacdo entre CSTR e PFR
com o PFR operando em regime permanente, com tempo de inducdo.

C18:3 C18:2 C18:1 C18:0 Todos

R 0,964 0,970 0,966 0,819 0,987

R-Quadrado 0,929 0,940 0,934 0,671 0,974

Erro padrao 0,618 4,192 4,499 1,013 4,301
Observacoes 7 11 11 11 40

Nota: Temperatura de 433 K ; 0,1 e 0,25 % catalisador.

As figuras 6.11 e 6.12 mostram a linha de ajuste e os residuos para o
modelo sem a correcao do tempo de indugao e com essa corregao. Verifica-se que a
linha de ajuste para o modelo com tempo de inducdo é quase perfeita. Observa-se
também uma boa dispersdao dos residuos, fato que comprova a aceitacdo do
modelo proposto. Dessa forma, esse modelo pode ser usado para descrever a

hidrogenagao de dleos vegetais em um reator do tipo /oop.

Uma vez que o modelo mostrou-se adequado a descricdo dos dados da
hidrogenacao obtidos por Valverde (1996) na faixa de utilizacdo da cinética
proposta por Chen et al. (1981), buscou-se verificar se essa validade poderia ser
estendida para as demais condigOes utilizadas por Valverde (1996). As tabelas 6.4
e 6.5 mostram a anadlise de regressdo para as demais condicdes empregadas por
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Valverde (1996), respectivamente, sem e com a corregao do tempo de inducao.
Sem o tempo de inducdo, verifica-se que todos os coeficientes R e R? situam-se nas
faixas de 0,91 a 0,96 e entre 0,83 e 0,92, exceto para a temperatura de 403 K e
0,5 % de catalisador, conforme ja ocorreu no reator batelada. Utilizando o tempo
de inducdo, os coeficientes R e R? oscilaram em torno de 0,97 e 0,94, indicando
uma boa correlacao dos dados mesmo fora da faixa de obtencao do modelo
cinético, apesar de serem inferiores aqueles obtidos dentro das faixas
experimentais dos autores. Esses valores indicam que ha uma boa correlagdo entre
os dados experimentais e o modelo mesmo fora das faixas operacionais da cinética

proposta por Chen et al. (1981).

Tabela 6.4- Estatistica de regressdo para as condigdes fora das faixas operacionais da
cinética de Chen et al. (1981), com o PFR operando em regime permanente, sem tempo de

indugdo.
433 K; 0,5% 433K; 1% 403K;0,5% 453 K; 0,5 % Todas
R 0,963 0,936 0,713 0,942 0,910
R-Quadrado 0,928 0,875 0,509 0,887 0,829
Erro padrao 8,637 10,674 19,679 10,549 11,646
Observacdes 17 19 24 20 129
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Figura 6.11- Linha de ajuste, a esquerda, e, a direita, a distribuicdo dos residuos para a
associacdo entre CSTR e PFR sem tempo de inducgao.

Nota: PFR operando em regime permanente, solucdo analitica usando todos os
componentes e as condigdes operacionais de 0,1 e 0,25 % e 433 K.
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Figura 6.12-Linha de ajuste, a esquerda, e, a direita, a distribuicdo dos residuos com tempo
de inducao.

Nota: PFR permanente, solucdo analitica, Ccat=0,1 e 0,25 %, T=433 K.

As figuras 6.13 e 6.14 mostram as linhas de ajuste entre os dados de
Valverde (1996) e os do modelo fora da faixa do modelo cinético, bem como a
distribuicao dos residuos obtidos nesses dois casos. Considera-se que o ajuste dos
dados é bastante bom mesmo fora da faixa de determinacdo da cinética quando se

utiliza o tempo de indugao, conforme visualizagdo da figura 6.14.
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Figura 6.13- Linha de ajuste, a esquerda, e a distribuicdo dos residuos, a direita, sem
tempo de indugao.

Nota: PFR permanente, solucdo analitica com todas as condicOes utilizadas por Valverde.
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Tabela 6.5- Estatistica de regresséo para as condigdes operacionais fora da faixa da cinética
de Chen et al. (1981), com o PFR em regime permanente, com tempo de indugao.

433K; 0,5% 433K;1% 403K;0,5% 453K;0,5% Todas

R 0,967 0,965 0,973 0,967 0,971
R-Quadrado 0,935 0,930 0,947 0,935 0,944
Erro padrao 8,603 8,317 5,439 9,502 6,645
Observacoes 14 15 16 12 102
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Figura 6.14- Linha de ajuste, a esquerda, e, a direita, a distribuicdo dos residuos
considerando o tempo de indugao.

Nota: PFR operando em regime permanente e solucdo pelo método analitico quando todas
as condicOes operacionais utilizadas por Valverde (1996) sao empregadas.

A figura 6.15 mostra as curvas de fragdo massica dos componentes em
funcao do tempo para os dados experimentais de Valverde (1996), os dados do
modelo sem o tempo de indugdo e com o tempo de indugcao para as demais
condigOes operacionais usadas por Valverde (1996) e que estdao fora da faixa do

modelo cinético de Chen et al. (1981).
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Figura 6.15- Perfis de fracdo massica dos componentes em fungdo do tempo considerando
o tempo de inducdo para as demais condigdes operacionais usadas por Valverde (1996).

A tabela 6.6 mostra a estatistica de regressao entre o indice de iodo obtido

153



ASSOCIACAO DE UM REATOR DE MISTURA EM SERIE COM UM REATOR TUBULAR

por Valverde (1996) e o modelo CSTR em série com PFR, com e sem o tempo de
inducao. Pode-se observar que, sem o tempo de indugao e para as condigdes de
Chen et al. (1981), os coeficientes sao melhores do que para as demais condigoes;
esse fato é normalmente esperado. Considerando o tempo de inducgdo, os
coeficientes R e R? elevam-se, mas, na faixa operacional de Chen et al. (1981), eles
sao de 0,92 e 0,96. O coeficiente de correlacao eleva-se para 0,977, e o de
determinagcao cai para 0,849 para as demais condigdes utilizadas por Valverde
(1996). Os erros também sofrem uma reducdo quando se inclui o tempo de indugao
no modelo e aumentam sempre que se amplia a faixa e utilizacdo da cinética de
Chen et al. (1981). A figura 6.16 mostra as linhas de ajuste e os residuos para as
condicbes operacionais propostas por Chen et al. (1981) e para as demais

condicdes utilizadas por Valverde (1996).

Tabela 6.6- Analise de regressdo para o indice de iodo do modelo com tempo de indugao
para a faixa de validade da cinética de Chen et al. (1981) e para as demais condicses.

Sem tempo de inducao Com tempo de indugao
IT (0,1 e 0,25 %) IT demais IT (0,1 e 0,25 %) IT demais
R 0,920 0,837 0,922 0,977
R-Quadrado 0,846 0,701 0,955 0,849
Erro padrao 9,106 13,518 4,470 7,745
Observacodes 13 22 10 17

Considerando a viabilidade do modelo CSTR em série com o reator tubular
para descrever a hidrogenacdo de 6leos em um reator tipo /oop, pode-se avaliar a
velocidade de consumo do hidrogénio por meio da equacgao 6.24, cuja solugao é
apresentada, a esquerda, na figura 6.17. Observa-se que, quanto maior a
temperatura, maior a velocidade da reagdao nos instantes iniciais; entretanto, a
medida que os reagentes sdao consumidos, essa velocidade cai, chegando a ser
inferior a curva de 433 K apds 1200 s e inferior a curva de 403 K apds 2100 s. Fato

semelhante ocorre em relagcdo ao aumento na quantidade de catalisador. Ou seja,
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com 1 % de catalisador, a velocidade da reacao é superior as demais para os 1500
s iniciais; apds esse tempo, ela passa a ser inferior devido a reducdo acentuada na

fracdo massica dos reagentes.
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Figura 6.16- Acima, linha de ajuste e residuos para as condigdes operacionais propostas por
Chen et al. (1981) e, abaixo, para as demais condicdes utilizadas por Valverde (1996).
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Figura 6.17- A esquerda, velocidade da reacdo para o hidrogénio usando o modelo e, a
direita, a concentragao de hidrogénio consumido pela reagdo em fungdo do tempo.
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A concentragao de hidrogénio consumida em cada instante de tempo foi
avaliada pela equacao 6.27 e é apresentada na figura 6.17, a direita. Observa-se,
nesta figura, que, quanto maior for a temperatura, maior serd a quantidade de
hidrogénio consumido em funcdo do tempo, isso porque a temperatura acelera a
reacdo e, portanto, o consumo de hidrogénio. O mesmo fato é observado com o
aumento na fracdo massica de catalisador. Com o aumento do tempo, todas as
curvas tendem a um valor constante que corresponde a quantidade de hidrogénio
consumido quando a reacao estiver completa. Apdés 15000 s (4,2 h), esse valor

seria de, aproximadamente, 1,7-107 kgu2/KGsieo.

A taxa de calor a ser removida da associagdo CSTR-PFR, em cada instante
de tempo, a fim de manté-la operando com temperatura, aproximadamente,
constante foi analisada em duas etapas. Essa taxa de calor também é chamada de
calor instantdneo. A primeira etapa corresponde a taxa de calor gerado pela reagao
dentro do CSTR, que foi considerado adiabatico. Dessa forma, ha um acréscimo de
temperatura na saida do CSTR, para cada instante de tempo. Esse acréscimo foi
determinado pela equacao 6.17 e depende da taxa de reagao que ocorreu no
intervalo de tempo e do calor liberado por ela. O calor gerado no CSTR foi
determinado pela equacdo 6.18, que corresponde ao calor sensivel a ser removido
do dleo para resfrid-lo desde a temperatura de saida até a temperatura
operacional. A segunda parcela corresponde ao calor gerado apenas no PFR e que
também devera ser removido no trocador de calor e é calculado pela equacgao 6.31.
Como visto anteriormente, a fracdo massica dos componentes variou pouco ao
longo do tubo; assim, o calor gerado no tubo pode ser determinado pela soma dos
calores gerados para cada elemento do tubo ou o calor gerado usando a fracao

massica média dos componentes entre a entrada e a saida do tubo.

A figura 6.18 mostra os perfis de temperatura em fungao do tempo na saida
do reator CSTR para trés condicbes de temperatura, a esquerda, e para quatro

concentracdes de catalisador, a direita. Por conveniéncia, foram utilizadas as
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mesmas temperaturas utilizadas por Valverde (1996), ou seja, um valor baixo (130
°C), um intermediario (160 °C) e um alto (180 °C). Observa-se uma elevagao da
temperatura para os instantes iniciais (t<200 s), que se reduz a medida que o
tempo de reacdao aumenta. Uma anadlise da equacdao 6.17 nos mostra que esta
elevacao decorre da primeira parcela da equacdo de diferencgas finitas, isto é, do
termo de temperatura no tempo anterior T(w+1,0). Quando o intervalo de tempo
(At) é reduzido verifica-se, que o tempo de maxima temperatura se reduz
gradativamente, conforme tabela 6.7. Essa reducdao é mais significativa quanto
maior a temperatura operacional. Pode-se concluir entdo que essa elevagao nao é
real, mas um erro do método de diferencas finitas, jd que se assumiu que um
diferencial de tempo ou de temperatura (dt ou dT) pudessem ser calculados como

um AT ou como At.

Tabela 6.7- Relagdo entre o tempo de maxima temperatura na saida do CSTR e o intervalo
de tempo usado na solucdo por diferencas finitas.

Tempo 6timo, s

At, s 403 K 433 K 453 K
300 300,0 300,0 <300,0
20 140 80 60
2 50 28 18
0,5 24 13 10

A figura 6.19, a esquerda, mostra taxa de calor removido do CSTR para
cada instante de tempo. Observa-se também o efeito do acréscimo na taxa para os
instantes iniciais, conforme detalha a figura 6.19, a direita. Esse efeito decorre da
elevacdo de temperatura na saida do CSTR para esses instantes, ja que a equagao
6.18 usa essa temperatura no célculo do calor. A medida que a temperatura reduz,
ocorre também a redugdao do calor. Dessa forma, conclui-se que esse efeito é
apenas um erro do método matematico escolhido e que tanto a temperatura
guanto a taxa de calor instantdneo deveriam reduzir continuamente com o aumento

do tempo. Como ja citado no capitulo 5, quanto maior a temperatura operacional,
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maiores serao as taxas iniciais de remocao do calor; o mesmo pode ser dito em

relacao a altas concentracdes de catalisador.
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Figura 6.18- Perfis de temperatura na saida do reator de mistura para os instantes iniciais.
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Figura 6.19- A esquerda, calor instantaneo gerado pela reacdo no reator de mistura usando
o modelo, e uma ampliacdo deste para os instantes iniciais, a direita.

A figura 6.20, a esquerda, mostra a taxa de calor gerado no PFR em fungao
do tempo. Dividindo o calor gerado no CSTR pelo do PFR, observa-se um valor
quase constante de 11,5 para todas as condicdes operacionais usadas. Sabendo
gue o volume de dleo no tanque é de 5,65:-L e que o do tubo é de 0,5 L, verifica-se
que a relacao entre os dois é de 11,3. Essa € aproximadamente a mesma obtida
com a taxa de calor. A figura 6.20, a direita, mostra o calor total a ser removido em
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funcdo do tempo para o reator /oop em diferentes condigdes operacionais.

A figura 6.21, a esquerda, mostra a variacdao do calor especifico durante a
reacdo para diferentes temperaturas. Observa-se um aumento rapido para os
instantes iniciais e uma tendéncia a estabilizacdo apds cerca de 5000 s. Verifica-se,
entretanto, que esse aumento rapido ndo é muito expressivo pois a variagao
maxima é de 0,05 kJ/(kg-K). A figura 6.21, a direita, mostra o efeito do aumento
na fracdo massica de catalisador no calor especifico do 6éleo. Verifica-se que o
aumento dessa fracdo massica provoca um aumento mais acentuado no calor
especifico e uma tendéncia a um valor constante, que seria o da mistura totalmente
saturada, em torno de 2,295 kJ/(kg-K).
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Figura 6.20- A esquerda, taxa de calor total removido no PFR em funcdo do tempo e, a
direita, o calor total removido do hidrogenador.

A figura 6.22 mostra a variagdo da massa especifica do éleo durante a
hidrogenacdo para diferentes temperaturas, a esquerda, e para diferentes
concentracdes de catalisador, a direita. Observa-se que o efeito da temperatura é
bem mais acentuado do que o da composicdo da mistura na massa especifica ao
longo da reacdo. Esta Ultima variacdo situa-se entre 4 e 6 kg/m>. Quanto maior a
temperatura, menor a massa especifica do dleo. Quanto maior a fragdo massica de

catalisador, mais veloz a reacdao e, portanto, mais acentuada serd a queda na
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massa especifica. Todas as curvas tendem a um valor constante que corresponde a

massa especifica do dleo totalmente hidrogenado, cerca de 790 kg/m?°.

Calor especifico,
k3/ (kg K)
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Figura 6.21- A esquerda, variacdo do calor especifico em funcdo da temperatura e, a
direita, para diferentes concentracdes de catalisador.
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Figura 6.22- A esquerda variacdo da massa especifica em funcdo da temperatura g, a
direita, para diferentes concentragdes de catalisador.

A figura 6.23 mostra que tanto a massa especifica quanto o calor especifico

variam linearmente com o indice de iodo, ou seja, com a composicao do dleo para

diferentes temperaturas. Como ja citado anteriormente, essa variacao é pequena.

A figura 6.24 mostra a variagdo da massa molar do 6leo durante a
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hidrogenacao em funcdo do tempo de reagao e do indice de iodo. Observa-se que o
aumento da massa molar com o tempo €& mais acentuado a medida que a
temperatura aumenta e a medida que a fragdo massica de catalisador aumenta.
Como era de esperar, a medida que o tempo aumenta, o indice de iodo reduz e a
massa molar aumenta pela adicdo das moléculas de hidrogénio as de

triacilgliceridios e é independente da condicdao operacional.
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Figura 6.23- Variacdo do calor especifico, a esquerda, e da massa especifica, a direita, em
funcdo do indice de iodo para diferentes temperaturas.
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Figura 6.24- Variagdo da massa molar em funcdo do tempo e do indice de iodo.
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6.3 CONCLUSOES

A melhor forma de escrever as equacoOes diferenciais de conservacao da
massa, utilizadas nesse modelo para o PFR, consiste em utilizar a formula avancada
para a derivada do tempo, no ponto j (mais recente), a férmula atrasada para a
derivada da posicdo, no tempo t (menos recente), e a taxa da reacao no ponto

médio em relagao a posicdo e no tempo mais avancado.

Com a equacao de diferengas finitas escolhida, foi possivel usar intervalos
de tempo tao grandes quanto 600 s e cinco ou mais divisdes para a posicao axial
no reator tubular. Com esses valores, obteve-se convergéncia e estabilidade na
resolugao das equagdes, com poucos recursos computacionais e baixo tempo de

processamento.

Ndo ha diferengas significativas quando se considera o reator tubular
operando em regime transiente ou permanente. Apenas para a temperatura mais
alta (453 K) e para a maior fragdo massica de catalisador (1 %) é que ocorreu uma

pequena variagdo, mas pouco expressiva.

O método analitico e o método de diferencas finitas apresentaram os
mesmos resultados quando aplicados ao reator tubular, indicando que os intervalos

de tempo e divisdes do PFR estavam adequados.

A analise estatistica mostrou que o modelo de reator CSTR associado em
série com um PFR e com a cinética proposta por Chen et al. (1981) é capaz de
descrever a hidrogenacao de 6leo de soja em um reator do tipo /oop. Deve-se
observar a necessidade de incluir no modelo o tempo de indugao sempre que o
catalisador utilizado tiver sido armazenado por muito tempo. Em todas as

situagdes, a correcao do modelo com o tempo de inducao apresentou melhoras
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muito significativas.

A variacdo da fracdo massica dos componentes da reacao dentro do reator

tubular foi minima.

A variacdao das propriedades do dleo com a reacdo sdo muito pequenas,
mas sao expressivas com a temperatura. Dessa forma, é possivel considerar

propriedades constantes iguais a média.
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7MODELO 3: ASSOCIACAO DE UM CSTR MAIOR COM UMA
SERIE DE CSTR’'s MENORES

7.1 DESCRICAO DA ASSOCIACAO

O tanque do reator /oop nesse caso sera considerado como um reator de
mistura perfeitamente agitado, e o tubo do trocador de calor serd modelado por
uma seqléncia de reatores de mistura em série. O reator 1 terd o volume
correspondente ao hidrogenador, e os reatores da série, que correspondem ao
tubo, terdo o volume do tubo dividido pelo nimero de tanques em série. Dessa

forma, sera um reator grande em série com Y reatores pequenos de igual tamanho.

O esboco do reator /oop foi apresentado na figura 6.1, e a representacao

desse modelo estd apresentada na figura 7.1.

O tanque do reator /oop sera o reator zero, com volume maior; os demais
serao numerados consecutivamente e terdao volumes iguais entre si e igual ao
volume do tubo do trocador de calor dividido pelo nUmero de tanques nessa série.

O indice j indicard o numero do reator e, portanto, sua corrente de saida.
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Cy-1
| j=Y-1

¢

Figura 7.1-Esbogo do modelo reator de mistura em série com Y reatores de mistura

7.2 METODOLOGIA

7.2.1 Definicdao da forma das equacdes de diferencas finitas

Inicialmente, substituiu-se a Equacao 5.4 da cinética do acido linolénico na
equacdo 2.16 da conservacao da massa para um reator de mistura e obteve-se a
equacdo diferencial da conservacdo da massa para esse acido, equacdo 7.1. A
seguir, escreveu-se essa equacdao na forma de diferencas finitas, usando trés

alternativas, que sao apresentadas abaixo, como casos 1, 2 e 3.

aL_n _ Loteo
ot 4

(Lnsa/da — LNeptraga) — KiLn Eq. 7.1

Caso 1: A derivada do tempo é calculada com a fracdo massica da saida do
reator; a variacao de fracdo massica do acido é obtida para o tempo atual (t) e a

cinética também é calculada para o tempo atual (t).
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Reator 0: Tanque do hidrogenador.

Lnf+1 _Lnt
0~ o Lc;//eo (Lnb_y - Ln%) - kyLn, Eq. 7.2

Reator 1 e demais que em série representam o trocador de calor. Nestes, a

fracdo massica da saida é indicada pelo indice j, e a de entrada, pelo indice j-1

Lnt*t —Lnt
J J_ Lojeo (Ln§-_1 _ Ln§-)—k1Ln§- Eq. 7.3
At Vserie

Caso 2: Usando as variacdes de fracdo massica do acido em tempos

diferentes e taxa da reacdo no tempo avancado, em t+4t.

Reator 0: Tanque do hidrogenador.

Lnitt - Ln§ L
At B

f;’/eo (Lnf_y —Ln5*t) — kyLnEH Eq. 7.4

Reator 1 e demais que, em série, representam o trocador de calor.

Lnt*t —1nt
J J _ Foleo (Ln§_1 _ Ln§-+1) _ len§.+1 Eq. 7.5
At Vserie

Caso 3: Usando as variagoes de concentragdes no tempo t e taxa da reagao
em t+Dt.

Reator 0: Tanque do hidrogenador.
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Lnt+1 _ Lnt
0 n 0 _ LO’Veo (Lny_y —Lnf) — kyLn{H Eq. 7.6

Reator 1 e demais que, em série, representam o trocador de calor.

Lnt*t — Lnt
J J _ Lojeo (Lnj‘—l _ Ln§)—k1Ln§-+1 Eq. 7.7
At Vserie

7.2.2 EquacOes para o hidrogenador (reator 0)

Substituindo as equacgdes cinéticas 5.4 a 5.7, na equacdo da conservagao
da massa, equacao 2.13, obtém-se um conjunto de equacgbes diferenciais a serem
resolvidas. A solucdo por diferencas finitas, método explicito, foi obtida a partir das

consideracdes do caso 3. As equagdes 7.8 a 7.11 apresentam este conjunto de

equacgoes.
Lnﬁ% = Ln§-_0[1 - % - KlAt} + [Lngzyfl]% Eq. 7.8
L = L§=0{1 - % -At KZ: + [Ltjzy_l]mﬂ + At Ky Ln'_, Eq. 7.9
i15 = O§-=0{1 - ML% -At K3: +0by ML% + At Ky L g Eq. 7.10
8= 55_0{1 - %} + S5y % + At K3 0% Eq. 7.11

ou, usando concentragdes molares;
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Sith =St + |tngth g o |+ I - 8o ]+ oty - 0] Eq. 7.12

7.2.3 Equacdes para o trocador de calor (série de reatores de 1 a Y-1)

Para os reatores em série representando o trocador de calor, utilizou-se
uma sistematica semelhante a descrita no item anterior com duas simples
alteragdes. A primeira refere-se ao volume dos reatores, que € menor do que o do
hidrogenador e a segunda, que se refere aos indices, em que j representa a saida

do tanque j e (j-1) representa a entrada do tanque j.

Lnt+t = Lnﬁ-{l At lyey g At} + [int AL Loeo. Eq. 7.13

Vserie Vserie

At L At L
Lt :L‘}{l—ﬂ -At K2}+[L§_1]ﬂ+At Ky Ln} Eqg. 7.14
Vserie Vserie
of_+1:o{1_m0/eo At K }rof. MJFMK Iis Eq. 7.15
J J ] 3 j-1 ] 25
serie serie
st =5§{1_%}+5§_1%+MK3 o Eq. 7.16
serie serie
ou, usando concentragdes molares;
t+1 t t+1 t t+1 t t+1 t

7.3 RESULTADOS E DISCUSSOES

Quanto as propostas realizadas no item 7.2.1 que se referem a forma de
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escrever as equacoes de diferencas finitas, verificou-se que o caso 1 somente
apresenta convergéncia para intervalos de tempo bastante pequenos, ou seja,
inferiores a 100 s. O caso 2 proposto apresentou resultados ndo coerentes com o
esperado, mostrando perfis de concentragdes praticamente lineares mesmo em
intervalos de tempo grandes de hidrogenacdo. Esse fato ocorreu em funcao de se
ter usado a variacao de concentracdes do acido linolénico em tempos diferentes, o
gue nao descreve corretamente o funcionamento de um reator de mistura. O caso
3 foi o melhor dos trés apresentados, pois apresentou convergéncia e estabilidade

para intervalos de tempo bastante grandes, tais como, 600 s.

Usando os conjuntos de equagdes definidos em 7.2.2 e 7.2.3 e
considerando dez reatores em série, sendo o reator zero o tanque do hidrogenador,
obtiveram-se os perfis de fragdo massica em funcao do tempo para a saida de cada
reator. Optou-se, inicialmente, por dez reatores em série, pois se sabe que quanto
maior o numero de CSTR s em série mais o comportamento dele se aproximara do
comportamento de um PFR. Na figura 7.2, apresentam-se esses perfis para a
condicao de temperatura de 433 K e 0,5 % de catalisador na saida do primeiro
reator e na saida do Ultimo. Verifica-se que ndo ha mudanca na fracdo massica da
saida do primeiro para o ultimo reator, ou seja, as concentracdes sdao exatamente
iguais; é como se ndo houvesse reacdao. Isso ocorre em todos os reatores
intermediarios e em todas as condicdes operacionais estudadas, que correspondem

aquelas utilizadas por Valverde (1996).

A figura 7.3 mostra a fracdo massica dos componentes na saida de cada
reator para instantes de tempo fixados em 1800 s e 7200 s, considerando a
associacdo de dez reatores em série. Observa-se que ndo ha variacdo na fragao
massica para todos os componentes. O mesmo ocorre para as demais condigdes

operacionais.
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Figura 7.3-Perfis de fragdo massica na saida dos reatores de uma série de 10 reatores para
1800 e 7200 s.

A seguir, verificou-se o efeito do niumero de tanques associados em série e
constatou-se que, quanto maior o numero destes, menor sera seu volume
individual e, portanto, também serd menor seu efeito; entdo, resolveu-se reduzir o
nimero de tanques e constatou-se que também ndo havia variagdes nas

concentracdes dos componentes. A figura 7.4 mostra a auséncia de efeito quando
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se comparam dois tanques associados em série com dez.
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Figura 7.4-Comparacdo entre as fracGes massicas para 2 e 10 tanques associados em série.

Nota: A esquerda na saida do primeiro reator e a direita para o ultimo reator da série.

A andlise de regressado entre os dados experimentais de Valverde (1996) e
os deste modelo, com dez tanques e sem tempo de indugao apresentada na tabela
7.1, mostra que os coeficientes R e R? sdo bastante baixos para alguns
componentes da reagao, como o acido linolénico e o estearico. Nesses dois casos, o
erro padrdao também é muito elevado, considerando-se que as concentragoes
iniciais sao de 5,93 e 3,34 %, respectivamente. Entretanto, se todos os
componentes forem analisados simultaneamente, esses coeficientes elevam-se,

respectivamente para 0,96 e 0,91 e jad mostram uma tendéncia muito boa de
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correlacao entre esses dados.

Tabela 7.1- Analise de regressdo para o modelo com dez reatores em série, sem a correcao
pelo tempo de indugao.

C18:3 C18:2 C18:1 C18:0 todos

R 0,881 0,923 0,918 0,788 0,956

R-Quadrado 0,777 0,851 0,843 0,620 0,914

Erro padrao 1,143 7,060 7,329 1,329 7,708
Observacoes 9 13 13 13 48

Nota: Temperatura de 433 Ke 0,1 e 0,25 % de catalisador.

A figura 7.5 mostra as curvas de fracdo massica dos componentes em
funcdo do tempo para os dados experimentais de Valverde (1996) e para o modelo
com dez tanques em série, sem a correcdao do tempo de inducdo. Observa-se que
ha um desvio acentuado entre essas curvas especialmente nas regides
intermediarias. Para o inicio e final da reacdo, os ajustes parecem melhores.
Visualmente, os graficos a direita da figura 7.5, que mostram as curvas para os
acidos linolénico e estearico, ndo parecem refletir a falta de ajuste indicada pelo
coeficiente R?, quando comparados com os &cidos oléico e linoléico, mas ha que

considerar as escalas graficas, que sao diferentes e disfarcam essa falta de ajuste.

Quando se aplica a correcao do tempo de inducdao ao modelo com dez
reatores em série, conforme mostra a tabela 7.2, constata-se, como ja ocorreu nos
modelos anteriores, uma melhora significativa nos coeficientes R e R? e, portanto,
no ajuste entre os dados experimentais e os do modelo. Os coeficientes R subiram
de 0,79 a 0,82 para a faixa de 0,82 a 0,97, e o R? elevou-se da faixa de 0,62 a
0,85 para a faixa de 0,66 a 0,95, quando se analisam apenas 0s componentes
individuais. Portanto, hd uma acentuada correlacao entre os dados experimentais e
o modelo e uma melhora no ajuste, além de uma significativa reducdo nos erros
padrdo. Considerando todos os componentes, simultaneamente, o coeficiente R

elevou-se de 0,96 para 0,99, o R? elevou-se de 0,914 para 0,982 e o erro reduziu
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de 7,708 para 3,491; portanto, reduziu-se para quase a metade do valor anterior
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Figura 7.5-Perfis de fragdo massica em fungdo do tempo para os dados de Valverde (1996)
e para o modelo com dez reatores em série sem o tempo de indugao.

Tabela 7.2- Estatistica de regressdo entre os dados de Valverde (1996) e os obtidos com o
modelo de dez tanques em série com a correcao do tempo de indugao.

C18:3 C18:2 C18:1 C18:0 todos

R 0,972 0,973 0,971 0,817 0,991

R-Quadrado 0,946 0,946 0,943 0,668 0,982

Erro padrao 0,530 3,816 4,009 0,972 3,491
Observacoes 7 11 11 11 40

A figura 7.6 mostra, a esquerda, os residuos para o modelo com dez
reatores e com a correcdo do tempo de inducdo e, a direita, a linha de ajuste entre

os dados de Valverde (1996) e os desse modelo para a condicao de 433 K com 0,1
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e 0,25 % de catalisador. Observa-se uma boa dispersao dos residuos, sem a
presenca de uma tendéncia, fato que confirma a adequacdo desse modelo. A linha
de tendéncia com um coeficiente de correlagdo de 0,99, também se mostra muito

boa.
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Figura 7.6-Residuos, a esquerda, e linha de ajuste, a direita, para o modelo com o tempo
de indugao.

A figura 7.7 mostra os perfis de fracdo massica de todos os componentes
para este modelo com dez reatores em série, considerando a correcdo do tempo de

inducdo e também os dados experimentais para fins de comparacao.

Desconsiderando as analises sem o tempo de indugdo, ja que estas nao
apresentaram resultados adequados, passou-se a investigar a viabilidade de
utilizacdo do modelo fora da faixa de determinacdo cinética estabelecida por Chen
et al. (1981). A tabela 7.3 mostra a andlise de regressao para as demais condicdes
estudadas por Valverde (1996) e que utilizam quantidades de catalisador muito
acima das usadas na determinacdo do modelo cinético. Verifica-se que o coeficiente
de correlagao (R) apresenta uma variagao muito pequena, de 0,97 a 0,98, para as
diferentes condicdes estudadas, e o R? situa-se na faixa de e 0,94 a 0,96, ou seja,
sao inferiores aos 0,98 obtidos dentro das condigOes ideais, mas ainda adequados
para o estudo do reator bem como da hidrogenacdo. Os erros padrao também se
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mostram bastante superiores aos obtidos nas condigOes ideais, que foram de 3,49.
Considerando, simultaneamente, todas as condigdes nao abrangidas pelo modelo
cinético, verifica-se que ha uma boa correlacdo entre os dados (0,976) e que o

modelo consegue explicar 95,3 % dos dados experimentais obtidos.
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Figura 7.7- Comparacédo dos perfis de fragdo massica obtidos pelo modelo com dez tanques
em série com tempo de indugdo e os dados experimentais de Valverde (1996).

Tabela 7.3- Analise de regressdo para os testes fora das condigdes experimentais de Chen
et al. (1981) com tempo de inducdo.

433 K 433 K 403 K 453 K Todos acima Todas as

0,5 % 1% 0,5 % 0,5 % de 0,5 %  condigdes
R 0,977 0,980 0,982 0,970 0,976 0,981
R-Quadrado 0,954 0,962 0,964 0,941 0,953 0,963
Erro padrdo 6,982 5,842 4,348 7,822 6,036 5,189
Observacdes 14 16 16 16 62 102
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A figura 7.8 mostra os residuos, a esquerda, e a linha de ajuste, a direita,
para todas as condicoes fora das condicdes experimentais de determinagdao do
modelo cinético. Comparando a figura 7.8 com a 7.6, verifica-se uma falta de
ajuste bem maior na figura 7.8, que pode ser observada especialmente na regiao
central do grafico. Isso concorda com os coeficientes R e R? que eram de 0,99 e
0,98, respectivamente, e cairam para 0,98 e 0,95 quando se trabalha fora das
condicOes de obtencao do modelo cinético.

A figura 7.9 também mostra os residuos e a linha de ajuste dos dados
experimentais com os do modelo para dez reatores em série e com tempo de
inducao, mas considera todas as condicdes experimentais usadas por Valverde
(1996) incluindo as que estavam dentro das condicdes do modelo cinético bem
como aquelas fora dessas condicOes. Verifica-se, como ja citado, um aumento na
dispersao dos pontos centrais no grafico da linha de ajuste, coerente com a reducao
no coeficiente R* de 0,98 para 0,96.
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Figura 7.8-Residuos, a esquerda, e linha de ajuste, a direita, para o modelo com dez
reatores em série com tempo de inducdo, fora das condicbes do modelo cinético.
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Figura 7.9-Residuos, a esquerda, e linha de ajuste, a direita, entre os dados experimentais
de Valverde (1996) e os do modelo com 10 reatores em série e com tempo de inducdo.

A figura 7.10 mostra os perfis de fracdo massica determinados por Valverde
(1996) comparativamente aos do modelo com dez reatores em série considerando
o tempo de indugdo para todas as condicdes fora daquelas utilizadas na

determinacao do modelo cinético.

Os resultados e discussdoes referentes ao calor total, calor instantaneo,
velocidade de consumo do hidrogénio, hidrogénio consumido e variagao das
propriedades durante a reagdo, nao estdo mostrados neste capitulo, pois sao
semelhantes aos ja apresentados para os modelos anteriores, especialmente para a
associacdo CSTR-PFR. Além do que ndao podem ser utilizados nas comparagoes,
pois ndo ha dados experimentais.
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Figura 7.10- Perfis de fragdo massica em funcao do tempo para a saida do primeiro reator.

Nota: Modelo com dez reatores em série e condigdes operacionais fora daquelas utilizadas

na determinacdo do modelo cinético.
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7.4 CONCLUSOES

N3o ha variacao na fracdo massica dos componentes, ao longo da série de
reatores, para um dado instante de tempo, quando se associa um ou mais reatores
de mistura em série para descrever o comportamento da hidrogenacdo no trocador

de calor do reator /oop.

O modelo é adequado para descrever o comportamento da hidrogenacao no
reator /oop com um coeficiente de correlagdao de 0,99 considerando-se o tempo de

indugdo.

Para faixas de condicOes operacionais mais amplas do que as usadas no
desenvolvimento do modelo cinético, os coeficientes se reduzem, mas o modelo

ainda pode ser usado adequadamente.
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8S8COMPARACAO ENTRE OS MODELOS

A partir das discussdes dos capitulos anteriores, verificou-se que os trés
modelos mais adequados sao: modelo de reator batelada; modelo de reator de
mistura em série com um tubular operando em regime permanente; e o modelo de
reatores de mistura em série contendo dez reatores. E possivel definir agora qual
deles é o mais adequado a descricdo dos dados experimentais obtidos por Valverde
(1996) no reator tipo /oop.

Analisando, inicialmente, a questdao da utilizagao do tempo de indugao,
pode-se concluir que sempre had uma melhora significativa nos trés modelos quando
esse tempo é empregado na correcao do tempo de reagdao. Em todos os trés
modelos, sem o tempo de indugdo, os coeficientes R e R? foram inferiores a 0,96 e
0,92, respectivamente, conforme mostra a tabela 8.1, indicando que ha uma falta
de ajuste entre eles e os dados experimentais de Valverde (1996). Entretanto,
quando o tempo de inducao é utilizado para corrigir os modelos, verifica-se uma
melhora em todos os coeficientes. O coeficiente de correlagao R oscila em torno de
0,99 indicando quase a linearidade entre os dados experimentais e aqueles dos
modelos. O coeficiente de determinacdo R’ situa-se entre 0,974 e 0,982, indicando
que esses modelos conseguem explicar mais de 97 % dos dados experimentais,

permitindo, portanto, sua utilizacdo na descricao da hidrogenacao de dleos vegetais
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em um reator do tipo /oop.

Tabela 8.1- Estatistica de regressédo entre cada um dos trés modelos e os dados
experimentais, com e sem a corregao do tempo de indugao.

Batelada CSTR-PFR permanente CSTR s Série
sem tind com tind sem tind com tind sem tind com tind
R 0,952 0,989 0,946 0,987 0,956 0,991
R-Quadrado 0,905 0,978 0,896 0,974 0,914 0,982
Erro padrdo 8,262 3,918 8,801 4,301 7,708 3,491
Observacoes 48 40 48 40 48 40

Nota: A 433 K de temperatura com 0,1 e 0,25 % catalisador

Comparando os trés modelos entre si, verifica-se que a associacao de um
CSTR em série com um PFR operando em regime permanente € a que apresenta
menor ajuste com os dados experimentais quando se utiliza ou ndao o tempo de
inducdo, tanto no coeficiente R como no R?. O modelo que melhor se ajusta aos
dados experimentais € o da associacdo de dez reatores em série; entretanto, a

variacdo entre os trés é muito pequena quando o tempo de indugao é considerado.

Os perfis de fragdo massica para os trés modelos sdao mostrados na figura
8.1, sem o tempo de inducgao, e na figura 8.2, com o tempo de indugao para as
condigOes operacionais de 433 K com 0,1 e 0,25 % de catalisador. Verifica-se que a
diferenca entre os trés modelos € muito pequena e que os trés apresentam boa
correlacdo com os dados experimentais quando o tempo de inducgao € usado, figura
8.2.
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Figura 8.1-Perfis de fracdo massica em funcdo do tempo para os dados experimentais de
Valverde (1996) e para os trés modelos escolhidos sem o tempo de inducdo.
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A figura 8.3 mostra, a esquerda, a linha de ajuste entre os dados
experimentais e o modelo e, a direita, os residuos desses trés modelos. Verifica-se
que o modelo CSTR-PFR permanente encontra-se mais afastado da linha de ajuste.
Quanto ao grafico dos residuos, a direita, também se verifica um maior residuo

para o modelo citado.

A tabela 8.2 mostra os coeficientes de ajuste para os componentes da
reacdo quando cada um dos modelos é empregado. Observa-se que o modelo de
reatores em série € melhor para todos os componentes, excetuando-se para o
acido estearico, em que é o pior, e igualando-se ao modelo batelada para o acido
oléico. A figura 8.4 mostra as linhas de ajuste para os quatro componentes em
cada um dos trés modelos. Observa-se, na verdade, uma equivaléncia entre os trés
modelos para os quatro componentes. As correlagdes entre eles sao praticamente

iguais com pequenas variagoes

Tabela 8.2- Andlise de regressdo entre os dados experimentais e os modelos para os
componentes considerando o tempo de inducdo.

Batelada  CSTR-PFR Série Batelada  CSTR-PFR Série
C18:3 C18:2
R 0,965 0,964 0,972 0,969 0,970 0,973
R-Quadrado 0,930 0,929 0,946 0,939 0,940 0,946
Erro padrao 0,613 0,618 0,530 4,130 4,192 3,816
Observacoes 7 7 7 11 11 11
C18:1 C18:0
R 0,971 0,966 0,971 0,826 0,819 0,817
R-Quadrado 0,943 0,934 0,943 0,682 0,671 0,668
Erro padrao 4,099 4,499 4,009 0,990 1,013 0,972
Observacoes 11 11 11 11 11 11

184



COMPARACAO ENTRE OS MODELOS

Modelo com tind-
todos

O CSTR-PFR Permanente

90 15
T=433K, 0,1 e 0,25% catalisador
80 A : =
Com tempo de indugdo 10 1
70 A

Potqg

_10 A

40
Valverde-todos

0 20

X Batelada

60

& CSTR s Série

Residuos
o
#® i!é
]

° | m
o
#

-15

bS]
%

80

Valverde-todos

O CSTR-PFR permanente X Batelada ¢ CSTR's em série

Figura 8.3-Linha de ajuste, a direita, e residuos, a esquerda, entre os dados de Valverde
(1996) e os trés modelos escolhidos.

7
6 T X
5+ _—=
/,,/‘//
n 47 _= - o
2] = o
s 37 ///f/ é ]
=== ©
2T =
e g
-
0+ } } } } }
0 1 2 3 4 5 6 60
C18:3 Valverde
80
60 +
- o
@ [
8] / o 44 3
40 | 8- 31 @ [0 C18:0 permanente
- 24 X C18:0, Série
] 1T <& C18:0 Bat. com tind
20 } } } } } 0 } T
20 30 40 50 60 70 80 3 6 9 12

C18:1 Valverde

C18:0 Valverde

Figura 8.4-Linhas de ajuste para os quatro componentes da reacdo em cada um dos trés

modelos.

185



COMPARACAO ENTRE OS MODELOS

A tabela 8.3 mostra a analise de regressdo entre os dados experimentais e
os dos modelos, com tempo de indugao, para as condigdes operacionais de
Valverde (1996), em que a fracdo massica de catalisador era superior aquelas
empregadas no modelo cinético de Chen et al. (1981). Verifica-se que o modelo de
reatores em série descreve melhor os dados para todas as condicdes, sem excegao.
A faixa de variacdo dos coeficientes foi bastante estreita oscilando entre 0,96 e
0,98 para o R e entre 0,953 e 0,964 para o R%. O modelo CSTR em série com o PFR
permanente foi o que apresentou maior falta de ajuste em relagdao aos dados
experimentais para todas as condigdes, excetuando-se a de temperatura de 453 K
e aquela que emprega todos os dados com concentragdes de catalisador acima de

0,5 %; nesses casos, o reator batelada € um pouco pior.

Tabela 8.3- Analise de regressdo entre os dados experimentais e os modelos, com tempo
de indugdo, fora das condigdes operacionais do modelo cinético de Chen et al. (1981).

Batelada  CSTR-PFR Série Batelada  CSTR-PFR Série
433 K; 0,5 % 433 K; 1 %

R 0,969 0,967 0,977 0,969 0,965 0,980
R-Quadrado 0,940 0,935 0,954 0,938 0,930 0,961
Erro padrao 8,139 8,603 6,982 7,656 8,317 5,841
Observacoes 14 14 14 15 15 16

403 K; 0,5 % 453 K; 0,5 %

R 0,977 0,973 0,982 0,956 0,967 0,970
R-Quadrado 0,954 0,947 0,964 0,915 0,935 0,941
Erro padrao 4,926 5,439 4,348 9,596 9,502 7,822
Observacoes 16 16 16 16 12 16

Todos acima de 0,5 % Todas as condicdes

R 0,966 0,971 0,976 0,974 0,971 0,981
R-Quadrado 0,934 0,944 0,953 0,949 0,944 0,963
Erro padrdo 7,361 6,645 6,036 6,204 6,645 5,189
Observagdes 61 102 62 101 102 102
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A figura 8.5 mostra os perfis de fragdo massica em funcdo do tempo para
os trés modelos, com tempo de indugdo, e para os dados experimentais de
Valverde (1996), quando as condigcdes operacionais ultrapassavam as estabelecidas

pelo modelo cinético de Chen et al. (1981).

Como existe uma boa descricdo dos dados experimentais pelos trés
modelos, torna-se necessario buscar um método estatistico que permita avaliar se
existe realmente essa diferenca ou se ela é decorrente de erros de
arredondamento, dos métodos de resolucao do conjunto de equacdes etc. Assim,

uma analise de variancia sera aplicada com esse intuito.

A andlise de variancia aplicada aos dados experimentais de Valverde
(1996), do reator batelada, da associagcao CSTR-PFR e da série de CSTR’s permite
que se verifique se ha diferencas significativas entre as médias obtidas com os
dados experimentais dos trés modelos. A ANOVA verifica a hipétese de que todas
as médias sao significativamente iguais. A tabela 8.4 mostra esta anadlise para os

dados com 0,1 e 0,25 % de catalisador e temperatura de 433K.

Tabela 8.4- Analise de variancia para os dados de Valverde (1996) e os trés modelos
utilizando-se todos os componentes da reacgao.

Fonte da variacao SQ gl MQ F valor-p F critico
Entre grupos 0,125 3 0,042 0,000 1,000 2,663
Dentro dos grupos  105612,9 156 677,01
Total 105613 159

Nota: Temperatura de 433 K e 0,1 e 0,25 % de catalisador.
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Figura 8.5-Perfis de fragdo massica para os dados experimentais e para os trés modelos
considerando o tempo de inducdo e fragdes de catalisador superiores a 0,5 %.
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Como o teste F obtido na andlise é muito menor que o F tabelado ao nivel
de 95 % de significancia, entdo nao é possivel refutar a hipétese de que todas as
médias sejam iguais. O valor p mostrado nessa mesma tabela é muito maior do
que o alfa utilizado, que foi de 0,05, e, portanto, confirma a conclusdo de que ndo é

possivel rejeitar a hipétese de que as diferencas entre as médias sejam nulas.

Tabela 8.5- Analise de variancia para os dados de Valverde (1996) e os trés modelos para a
diferentes condigOes operacionais, utilizando-se todos os componentes da reagao.

SQ gl MQ F valor-p F critico

T=433 K; Cat=0,5 %

Entre grupos 1,790 3 0,597 0,001 1,00 2,78
Dentro dos grupos 51254,8 52 985,7
Total 51256,5 55

T=403 K; Cat=0,5 %

Entre grupos 0,101 3 0,034 0,0001 1,00 2,76
Dentro dos grupos 29222,2 60 487,0
Total 29222,3 63

T=433 K; Cat=1,0 %

Entre grupos 0,323 3 0,108 0,00 1,00 2,77
Dentro dos grupos 47626,1 56 850,5
Total 47626,4 59

T=453 K; Cat=0,5 %

Entre grupos 0,059 3 0,020 0,00 1,00 2,76
Dentro dos grupos 58443,9 60 974,1
Total 58444,0 63

A informagdao acima permite concluir que todos os modelos utilizados
descrevem adequadamente os dados de Valverde (1996), ja que ndo ha diferengas
entre suas médias. Também é possivel concluir que ndo ha diferengas significativas

entre os trés modelos. Essa anadlise também foi realizada para cada componente da

189



COMPARACAO ENTRE OS MODELOS

reacdo e para todos simultaneamente, e a conclusdo é a mesma. Estendendo essa
analise para os dados experimentais obtidos por Valverde (1996) e que estdo além
das faixas operacionais determinadas pela cinética de Chen et al. (1981), obtém-se

as mesmas conclusodes, conforme pode ser visto na tabela 8.5.

8.1 CONCLUSOES

Tendo em vista que os trés modelos ndao apresentaram diferencas
significativas sugere-se que o modelo de reator batelada, isotérmico, seja utilizado
para descrever o comportamento da hidrogenacdo do éleo de soja em um reator do
tipo /oop. Isso porque as equacoes diferenciais da conservagdao da massa e energia
podem ser resolvidas por métodos analiticos: que sdo mais precisos; requerem
poucos recursos computacionais; um reduzido tempo de processamento, além de

ndo necessitarem analises de estabilidade e convergéncia.
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9SIMULAGCAO DA HIDROGENAGCAO EM REATOR TIPO LOOP

ApoOs as discussGes dos capitulos anteriores, agora é possivel simular a
hidrogenacao de dleos vegetais em um reator /oop e determinar suas condicdes
ideais de operacdo. Para atingir esse objetivo, é possivel aplicar um planejamento
experimental considerando as variaveis: temperatura; pressao e fracdo massica de
catalisador como as varidveis independentes do processo. A poténcia dissipada
especifica ndo foi incluida, pois depende de aspectos geométricos do ejetor, que
nao estao sendo considerados neste trabalho. Tendo em vista que os modelos
propostos descrevem bem a hidrogenagao no reator /oop em uma ampla faixa de

condicOes operacionais, entdo € possivel utilizar o reator batelada nesta simulacgao.

9.1 METODOLOGIA

9.1.1 Planejamento experimental

Foi utilizada a metodologia de superficie de resposta com 3 variaveis. O
modelo quadratico foi escolhido e um planejamento em estrela com 5 niveis e 15
ensaios (BARROS NETO; SCARMINO; BRUNS, 1999). Apenas um ponto central, por
se tratar de uma simulagdo. A tabela 9.1 apresenta as variaveis independentes, sua

codificacdo e os valores correspondentes para cada nivel. As faixas escolhidas para
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cada variavel levaram em consideracdo a faixa de determinacdao da cinética de
Chen et al. (1981), utilizada neste estudo, e as faixas utilizadas por Valverde

(1996), que também foram validadas neste estudo.

Para cada resposta, foi obtido um polindbmio de segunda ordem com as trés
variaveis codificadas, do tipo apresentado na equacao 9.1. Na selecao do melhor
modelo para cada resposta, foi utilizada a anadlise de variancia (BARROS NETO;
SCARMINO; BRUNS, 1999), o teste de falta de ajuste (R?) (LEVINE ; BERENSON;
STEPHAN, 2000), o teste F parcial (MOORE, 2000) e a analise de residuos (LEVINE
; BERENSON; STEPHAN, 2000). O programa Statgraphics Statistical Package foi
utilizado para executar os calculos estatisticos. Na analise dos efeitos, foi utilizado o
erro residual, o teste t, que analisa a diferenca entre duas médias (LEVINE;
BERENSON; STEPHAN, 2000) e o valor p, que fornece a probabilidade de se obter
um resultado igual ou mais extremo do que o observado (LEVINE; BERENSON;
STEPHAN, 2000; MOORE, 2000).

R =bgy + byxy + byxy + b3xz + b11x12 + b22x§ + b33x§ + Eq. 9.1
by X1 X5 + by3Xy X3 + by3XoX3

Tabela 9.1- Variaveis independentes, codificagdo e niveis utilizados na metodologia de
superficie de resposta.

Niveis
Variavel Independente chgiéfé- -23/4 -1 0 1 +23/4
Temperatura: T, K X1 400 422,14 461,5 500,86 523
Pressdo efetiva: P, kPa X, 41,37 50,882 182,71 314,54 324,05
Catalisador: Cat, % massa X3 0,03 0,227 0,515 0,803 1
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As variaveis dependentes estudadas, ou seja, as respostas analisadas,

foram:

a) taxa da reacdo para atingir um indice de iodo igual a 100 (II;q0);
b) taxa da reacgao para atingir um indice de iodo igual a 80 (IIg);

c) taxa de acido oléico maxima (TOnmax) foi assim chamada pois se deseja

uma alta fragcdo massica de acido oléico (Omax) NO Mmenor tempo possivel
(tc’)timo)
d) seletividade linolénica (S.,); €,

e) seletividade linoléica (S.)

As respostas acima foram obtidas em programa computacional elaborado
em linguagem C, semelhante ao utilizado na modelagem do reator batelada, mas
modificado para permitir o cdlculo das varidveis dependentes em estudo. A tabela
9.2 apresenta o planejamento fatorial, quadratico, em 5 niveis, com um ponto

central incluindo as variaveis codificadas e nao-codificadas.

9.1.2 Variaveis dependentes

9.1.2.1 Taxa da reagao até um indice de iodo igual a 100 (II;qp).

Para cada instante de tempo, o programa calcula as concentragdoes dos
componentes da reacao e o indice de iodo correspondente. Quando o valor do
indice de iodo atinge 100 e ultrapassa esse valor, o programa volta, interpola o
tempo e as concentragdes para o valor exatamente igual a 100 e, entdo, chama a
funcao Alinear(). Essa funcdao executa a regressao linear entre o logaritmo natural
dos indices de iodo e o tempo. A fungao retorna os valores da inclinacao da reta

(coeficiente angular), do coeficiente linear e do coeficiente de correlagdao entre os
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dados.
Tabela 9.2- Resultados do planejamento fatorial em estrela.
Codificadas Nao-codificadas

Exp. X1 X3 X3 Temperatura, K Pressdo, Pa Catalisador, % massa
1 -1 -1 -1 422,14 5,09-10* 0,227
2 -1 -1 +1 422,14 5,09-10% 0,803
3 -1 +1 -1 422,14 3,15-10° 0,227
4 -1 +1 +1 422,14 3,15-10° 0,803
5 +1 -1 -1 500,86 5,09-10* 0,227
6 +1 +1 -1 500,86 3,15-10° 0,227
7 +1 -1 +1 500,86 5,09-10* 0,803
8 +1 +1 +1 500,86 3,15-10° 0,803
9 0 0 0 461,5 1,83-10° 0,515
10 =234 0 0 400 1,83-10° 0,515
11 0 0 -2/ 461,5 1,83-10° 0,03
12 0 -2/ 0 461,5 4,14-10* 0,515
13 +2%/4 0 0 523 1,83:10° 0,515
14 0 0 +2%/4 461,5 1,83-10° 1
15 0 +2%/4 0 461,5 3,24-10° 0,515

9.1.2.2 Taxa da reacao até um indice de iodo igual a 80 (IIg).

E obtida de forma semelhante ao item anterior, porém a funcdo Alinear() é

chamada quando o indice de iodo for igual a 80 ou tiver ultrapassado esse valor.

9.1.2.3 Taxa de acido oléico maxima (TOmax)

Essa variavel relaciona a maior fragdo massica de acido oléico (Onax) que se

pode obter para uma dada condicdo operacional com o tempo necessario (tetimo)
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para obter essa fragcdo massica. Essa variavel foi criada, pois em algumas
circunstancias, pode ser desejavel produzir o maximo de acido oléico, mas, muitas
vezes, este maximo pode implicar um tempo muito longo de reacdo. Dessa forma,
isto &, dividindo os dois valores, consegue-se otimizar as duas variaveis

simultaneamente.

O tempo de maxima producdo de acido oléico pode ser obtido, facilmente,

derivando da equacdo 5.12 em relagdo ao tempo e igualando a zero.

A equacao 9.2 corresponde a derivada da equacdo 5.12, ou seja,
resolvendo essa equacgao, obtém-se o tempo 6timo, ou seja, o tempo de maxima

producao de acido oléico.

l:_ ( k12k2Lno ):|e_kltétimo + |:( k22k1Lno k22Lo :|e_k2tétfmo +

ky —ky ks — kg ko —ki)ks — ki) (ky — ki )ks — k3)

{_ kikyksLn, n koksl, k3oo:|ek3tétimo -0
(k3 —ky)lks — k)~ (k3 —k3)

EqQ. 9.2

Esta é uma equacdo transcendental, cuja raiz pode ser determinada por
meio de métodos numéricos. O método escolhido foi o Pégaso (BARROSO et al.,
1987), pois nao necessita do conhecimento das derivadas primeira e segunda e
apresenta uma convergéncia proxima a do método de Newton (BARROSO et al.,
1987). Substituindo esse tempo 6timo na equacdo 5.12, determina-se o valor da

fracdo massica maxima do acido oléico.

9.1.2.4 Seletividades (S.,, S.)

Sdo calculadas a partir das constantes cinéticas das reacdes, segundo as

expressoes 4.4 e 4.5. A seletividade é importante quando se pretende privilegiar
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uma reagao quimica em detrimento de outra.

9.2 RESULTADOS E DISCUSSOES

Os valores das respostas obtidas no programa sdao apresentados na tabela
9.3 e referem-se aos experimentos ja numerados e citados na tabela 9.2. A
primeira coluna da tabela 9.2 apresenta os valores correspondentes a poténcia
especifica para cada condicdo operacional. Verifica-se que a variacao é pequena e
esta se deve apenas ao efeito da temperatura na massa especifica do éleo, que tem
conseqliéncias na taxa de massa e no volume de 6leo no tanque. Observa-se que o
coeficiente R? para ajuste dos dados até um indice de iodo 100 é préximo da
unidade e, portanto, indica que ha uma muito boa correlacao entre estes (MOORE,
2000). Para o indice de iodo 80, ha varias situacdes em que o coeficiente R? é
inferior a 0,95, ou seja, existem experimentos em que a variabilidade da taxa de
reacao até um indice de iodo 80 sé é explicada em 89 a 94 % pelo modelo
(LEVINE; BERENSON; STEPHAN, 2000); desta forma, outros fatores poderiam estar
interferindo e causando uma falta de ajuste entre eles para aquelas condicOes

operacionais.

O histograma dos efeitos é apresentado na figura 9.1 e seus valores estao
na tabela 9.4. A analise desses efeitos mostra que todos os fatores sdao importantes
no calculo da taxa de reacdo seja até um indice de iodo igual a 100 ou igual a 80.
Observa-se que apenas os fatores quadraticos da pressdo (x.Q) tém efeitos muito
pequenos e que os da fracdo massica de catalisador tém efeito negativo nestas
taxas. Isso significa que, se qualquer uma das variaveis for aumentada, o resultado
sera um aumento nessas taxas de reacdao. Em relacdo a taxa de acido oléico
maxima (maxima quantidade de acido oléico e minimo tempo), pode-se observar
que praticamente todos os fatores tém efeito positivo no seu aumento e que os
efeitos quadraticos da pressao e o da fracdo massica de catalisador sao muito
pequenos. Observa-se que a temperatura tem efeitos importantes na seletividade
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linoléica, pois os fatores linear e quadratico tém efeitos positivos. O mesmo ndo
pode ser afirmado para a pressao e para a fracdo massica de catalisador, que
apresentam fatores lineares e quadraticos com efeitos contrarios. Quanto a
seletividade linolénica, constata-se que os fatores lineares das trés varidveis tém
efeitos negativos, o mesmo ocorrendo com os quadraticos da temperatura e
pressdo. O Unico fator com efeito positivo é o quadratico da fracdo massica de

catalisador.

Tabela 9.3- Respostas para os diferentes experimentos, coeficiente R? para as velocidades
globais da reacdo e poténcia especifica.

Exp. Po -Ily0  R2IIype  -IIgp  R2IIg tstimo Omaximo  TOmaxima Stn S

W/m?3 kst - kst - s % % /s - -
i1 205,03 0,042 0,995 0,029 0,967 27637,6 76,56 2,77-10° 1,60 35,22
2 205,03 0,074 0,993 0,050 0,957 16391,2 78,61 4,80-10° 1,25 52,77
3 205,03 0,170 0,994 0,123 0,968 5980,2 73,38 1,23-10% 1,52 22,34
4 205,03 0,314 0,994 0,216 0,959 3586,0 76,06 2,12-10% 1,18 33,47
5 176,68 0,326 0,992 0,211 0,942 4116,3 80,27 1,95-10% 1,32 77,99
6 176,68 1,006 1,000 0,633 0,896 910,0 78,29 8,60-102 1,25 49,46
7 176,68 0,468 0,969 0,360 0,925 2420,3 81,46 3,37-102 1,02 116,85
8 176,68 1,201 1,000 1,201 1,000 539,4 79,91 1,48-10* 0,97 74,10
9 190,89 0,434 0,982 0,287 0,921 2419,7 78,43  3,24-10% 1,18 51,17
10 212,97 0,080 0,995 0,059 0,973 13187,7 74,23 5,63-10° 1,40 25,15
11 190,89 0,132 0,994 0,098 0,972 7749,6 72,89 9,41-10% 2,08 20,60
12 190,89 0,161 0,992 0,104 0,949 8286,1 80,05 9,66-10° 1,23 74,18
13 168,64 1,146 1,000 1,146 1,000 661,6 80,59 1,22-10* 1,03 88,24
14 190,89 0,679 1,000 0,384 0,913 1839,2 79,31 4,31-10% 1,03 63,28
15 190,89 0,744 1,000 0,543 0,956 1501,8 77,68 5,17-10%2 1,16 44,34
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Figura 9.1- Histograma dos efeitos para os diversos fatores do modelo quadratico para
todas as respostas em estudo.

Tabela 9.4- Valores para os efeitos, erro padrdo, teste t e teste p para cada uma das
respostas estudadas.

Efeito Erro? Testet Teste p | Efeito Erro? Testet Testep
11100 ITgg
Médias e

Interagbes | 0,443 0,0970 4,56 0,006 0,295 0,1017 2,90 0,034
x;L 0,614 0,0528 11,64 0,000 0,559 0,0554 10,09 0,000
x1Q 0,103 0,0793 1,30 0,250 0,200 0,0832 2,41 0,061
X L 0,404 0,0528 7,66 0,001 0,331 0,0554 5,98 0,002
x2Q -0,010 0,0793 -0,13 0,901 0,003 0,0832 0,04 0,971
x3L 0,210 0,0528 3,98 0,011 0,192 0,0554 3,47 0,018
x3Q -0,043 0,0793 -0,55 0,608 | -0,055 0,0832 -0,67 0,535
X1X2 0,261 0,0690 3,79 0,013 0,251 0,0724 3,46 0,018
X1X3 0,040 0,0690 0,58 0,588 0,151 0,0724 2,08 0,092
X2X3 0,041 0,0690 0,60 0,574 0,123 0,0724 1,70 0,150
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Efeito Erro? Testet Teste p | Efeito Erro? Testet Testep
Omax TOmax
Médias e
Interagbes |78,299 1,0123 77,35 0,000 0,032 0,0130 2,49 0,055
x;L 3,809 0,5511 6,91 0,001 0,065 0,0071 9,16 0,000
x1Q -0,367 0,8278 -0,44 0,676 0,022 0,0106 2,10 0,089
Xz L -1,939 0,5511 -3,52 0,017 0,041 0,0071 5,76 0,002
xX2Q 0,667 0,8278 0,81 0,457 | -0,001 0,0106 -0,10 0,926
X3L 2,684 0,5511 4,87 0,005 0,021 0,0071 2,98 0,031
x3Q -1,291 0,8278 -1,56 0,180 | -0,004 0,0106 -0,39 0,711
X1X2 0,551 0,7200 0,77 0,478 0,039 0,0092 4,20 0,008
X1X3 -0,482 0,7200 -0,67 0,533 0,016 0,0092 1,77 0,137
X2X3 0,265 0,7200 0,37 0,728 0,014 0,0092 1,49 0,197
Sin S,
Médias e

Interagbes | 1,191 0,1357 8,78 0,000 | 50,204 5,9431 8,45 0,000
x;L -0,239 0,0739 -3,24 0,023 | 41,109 3,2352 12,71 0,000
x1Q -0,009 0,1110 -0,08 0,939 6,589 4,8596 1,36 0,233
Xy L -0,059 0,0739 -0,79 0,464 |-22,501 3,2352 -6,96 0,001
x2Q -0,024 0,1110 -0,22 0,836 8,404 4,8596 1,73 0,144
XsL -0,444 0,0739 -6,01 0,002 | 24,010 3,2352 7,42 0,001
x3Q 0,231 0,1110 2,08 0,092 | -3,845 4,8596 -0,79 0,465
X1X2 0,007 0,0965 0,07 0,946 | -9,771 4,2271 -2,31 0,069
X1X3 0,031 0,0965 0,32 0,759 8,706 4,2271 2,06 0,094
X2X3 0,009 0,0965 0,09 0,932 | -5,158 4,2271 -1,22 0,277

1 Erro na tabela acima se refere ao erro padréo.

Os efeitos com valores no teste p maiores do que 0,1 foram
desconsiderados, pois ndo sao significativos ao nivel de confianca de 90 %. Esses
mesmos efeitos apresentaram valores no teste t altos, o que confirma a hipdtese

de nao serem significativos. A tabela 9.5 mostra os efeitos obtidos, o erro padrao,
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os valores do teste t e o valores do teste p , para todas as respostas.

A verificacdo do modelo é obtida por meio dos testes F e R? que sdo
apresentados na tabela 9.5, para todas as respostas. O R?> maximo explicavel é
igual a 1, pois, numa simulagao, se os experimentos forem repetidos, a resposta
serd sempre a mesma e, portanto, ndo haverd erro puro. Os valores de R? obtidos
para II;o0, IIg, @ taxa de oléico e S, foram superiores a 0,97, ou seja, mais de 97
% da variacao encontrada pode ser explicada pelo modelo. Para a fracdo maxima
de Aacido oléico, apenas 0,95 % pode ser explicada pelo modelo e, para a
seletividade, esse valor é de 0,919 %. As figuras 9.2 e 9.3 mostram, a esquerda,
os valores observados em fungao dos previstos, para as taxas da reagao (IIjp €
IIg0) e para a taxa maxima de obtencdo do acido oléico. Observa-se um bom ajuste
entre os dados observados e o modelo, conforme ja indicava o teste R2. A direita,
das figuras, observam-se os residuos obtidos com o modelo. Constata-se uma boa
dispersdo, ou a auséncia de um padrao de comportamento, o que indica que ha
uma regressao significativa (BARROS NETO; SCARMINO; BRUNS, 1999).

Tabela 9.5- Analise de variancia para o modelo quadratico e todas as respostas estudadas.

Soma Quadratica -SQ G.L.
1100 ITgg Omax TOmax Sin S,
Regressao 2,188 1,916 96,09 0,027 1,055 10240,19 9
Residuo 0,048 0,052 5,184 0,001 0,093 178,68
Falta de Ajuste 2,188 1,916 96,09 0,027 1,055 10240,19 5
Total 2,236 1,968 101,27 0,028 1,149 10418,87 14
Média Quadratica-MQ
Regressao 0,243 0,213 10,68 0,0030 0,1173 1137,80
Residuo 0,010 0,010 1,037 0,0002 0,0186 35,74
Falta de Ajuste 0,438 0,383 19,22 0,0054 0,2111 2048,04
R? 0,979 0,973 0,949 0,970 0,919 0,983
Fcalculado 25,56 20,33 10,30 17,68 6,29 31,84
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A partir dos coeficientes de regressao obtidos, é possivel escrever as
equagdOes para o modelo codificado, para cada uma das respostas estudadas,

equacdes 9.3 a 9.8.

00 = 0,443 + 0,307 x; + 0,202 x, + 0,105 x3 + 0,131 x; X, Eqg. 9.3

IIgy =0,295+0,279x + 0,1x12 +0,166x, +0,096x3 + 0,125x:x5 + 0,075x;x3 EQ- 9.4
Omax = 78,299 +1,905 x; — 0,183 x2 - 0,969 x, + 1,342 x5 Eqg. 9.5
TOnax = 0,032 +0,032x; + 0,011x7 + 0,020x, + 0,0105x5 + 0,0194x; X, Eq. 9.6
S,, =1,191 - 0,12x; — 0,222 x5 + 0,116 x3 Eqg. 9.7

S, =50,20 +20,555x; —11,251x, +12,005x3 — 4,885x;x, + 4,353 x;X3 Eqg. 9.8

Decodificando as equacbes acima obtém-se:

Iy = -1,495+3,186 10 3T -1,012107°P + 0,365Cat + 2,544 108TP  Eq. 9.9

II, =13,973 - 6,028 107°T +6,452 107°T?* -9,8599 10 °P - 2,7199 Cat + Eq 9.10
+2,4088 10°°PT +6,6142 107°T Cat

Omax = 29,748 +0,158T7 - 1,181 107472 - 7,352 10 °P + 4,6592 Cat Eqg. 9.11

TOnax = 1,438 -6,422 10737 +7,097 10°72-1,574 10°P +3,739 10°7TP +0,0365Cat EQ. 9.12

S,, = 3,366 — 3,048 10737 - 2,211Cat +1,3984 Cat ? Eqg. 9.13

S, =-184,806 +0,496T + 3,492 104P —135,523Cat - 9,4135 107 PT +0,3839TCat EQ. 9.14
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Analisando a figura 9.4, pode-se constatar que, em pressoes, temperatura e
concentracOes de catalisador altas, sera alcancada a maior, velocidade global da
reacdo até atingir um indice de iodo igual a 80 (IIg). Pode-se observar, ainda, que,
para valores de temperatura acima do nivel zero, um pequeno aumento nesta
acarreta um aumento na velocidade da reagcdo mais expressivo se a pressao e a
fracdo massica de catalisador forem baixas. Em temperaturas baixas, a velocidade
da reacdo é baixa, mesmo que a pressdo ou o catalisador estejam em niveis mais
altos. O aumento da pressao e do catalisador provocam um aumento na velocidade
da reacao; entretanto, o aumento da pressao afeta positivamente a velocidade da
reacao, especialmente em baixas concentracdes de catalisador. Para altas
concentracOes de catalisador, o efeito da pressdao é pequeno. Wisniak e Albright
(1961) ja haviam mostrado que a velocidade da reacdo era afetada linearmente
pela temperatura na faixa de 100 a 130 °C e que era proporcional ao aumento da
quantidade de catalisador, exceto para quantidades inferiores a 0,04 %Ni e era

proporcional a P%®,

Os resultados obtidos para a seletividade linolénica (S.,) mostram que ha
pouca variacao no seu valor com as mudangas nas condigdes de processo. Isso
concorda com Allen (1987), que afirma que a seletividade linolénica dos
catalisadores de niquel ndao ¢é afetada pelas condigbes operacionais usuais,
mostrando com isso que ha uma semelhanga nos mecanismos de hidrogenacao dos
grupos diinsaturados e triinsaturados. Valverde (1996) salienta que a importancia
desse parametro estd em hidrogenar preferencialmente o &cido linolénico sem
atingir significativamente o acido linoléico, o que significa, para o éleo de soja, a
minimizacdo na reversao do sabor. Analisando a figura 9.5 (acima), é possivel
verificar que a seletividade linolénica é beneficiada pela baixa fracao de catalisador
e pela baixa temperatura. A pressao € a variavel que menos afeta a seletividade
linolénica, mas também contribui para o aumento desta, se mantida em niveis mais

baixos.
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A seletividade linoléica em bases quimicas é a hidrogenacao preferencial
dos acidos graxos com grupos poliinsaturados em relagdo aos acidos graxos com
grupos monoinsaturados (COENEN, 1976; ALLEN, 1978). Verifica-se, pela figura
9.6, que o aumento da pressao sempre reduz a seletividade linoléica, conforme ja
evidenciado por Albright (1963), Patterson (1983) e outros. Com a temperatura e o
catalisador, o efeito é inverso, ou seja, sempre que houver um aumento na
variavel, havera um aumento significativo na seletividade linoléica. Esse fato era
conhecido e citado para condicdes operacionais em que a resisténcia de
transferéncia de massa controla o processo (ALBRIGHT, 1963). Verifica-se que o
aumento da temperatura serd mais expressivo se a fragdo massica de catalisador
for baixa (ALLEN et al., 1982). E possivel afirmar que a seletividade linoléica sera
beneficiada com o aumento das temperaturas e da fragdo massica de catalisador e
com a reducdo da pressdo. Koetsier (1999) afirma que, a medida que a
temperatura aumenta, a limitacdo difusional do hidrogénio dentro das particulas de

catalisador comecara a afetar a seletividade.

A maxima producao de acido oléico com o menor tempo de reacdo podera
ser obtida em altas concentracdes de catalisador, altas temperaturas e altas
pressoes, conforme mostra a figura 9.7. Verifica-se que, em temperatura baixas,
valores menores do que o nivel zero, o efeito do aumento de catalisador ou da
pressdo praticamente ndo interfere nessa taxa de producdo de oléico. Para uma
dada temperatura, observa-se que o aumento da pressao aumenta mais
significativamente a producdo de &acido oléico em baixas concentragdes de

catalisador do que em altas.
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CONCLUSOES FINAIS E SUGESTOES

A partir dos dados experimentais e da utilizacdo dos trés modelos, foi
possivel verificar a importancia da ativacdo do catalisador previamente a
hidrogenagao, pois um tempo significativo da reacdo é consumido para reativa-lo.
Esse tempo, chamado tempo de indugdo, interferiu em todos os modelos propostos,
qgue, por sua vez, melhoraram significativamente quando a correcao destes pelo

tempo de inducao foi efetuada.

A cinética proposta por Chen et al. (1981) subestima a seletividade
linolénica, enquanto pela AOCS (1998) os valores oscilam ao redor de 2. Quanto a
seletividade linoléica, a cinética proposta por Chen et al. (1981) superestima estes

valores.

O coeficiente volumétrico de transferéncia de massa para o liquido, obtido
com os dados experimentais de Valverde (1996), foi coerente com o dos reatores
de hidrogenacao em escala piloto ou industriais, mas foi inferior aos sugeridos por
alguns autores para reatores /loop. O coeficiente volumétrico de transferéncia de
massa para o solido aumentou com o aumento da fracdo massica de catalisador,
conforme esperado. Entretanto, esse coeficiente quase nao variou com a
temperatura nessas faixas utilizadas. Por meio desses coeficientes volumétricos de

transferéncia de massa, pode-se concluir que a resisténcia a transferéncia de
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massa para o solido € muito pequena quando comparada a resisténcia para o

liquido e, portanto, poderia ser desprezada, como sugerem varios autores.

A partir do critério Weisz-Prater, pode-se concluir que a resisténcia a
difusdo do hidrogénio dentro dos poros do catalisador é desprezivel e que nao
devem ocorrer gradientes significativos de concentracdao do hidrogéncio nesses

poros.

No cdlculo das constantes cinéticas, a poténcia dissipada por unidade de
volume deve ser calculada utilizando-se as propriedades do d6leo que escoa pelo
bocal do ejetor, a vazao do 6leo e o volume da mistura reacional, ou seja, o volume

de 6leo no reator.

A partir da andlise de regressdo (R, R? curva de ajuste e grafico de
residuos), foi possivel concluir que o modelo de reator batelada é capaz de

descrever os dados experimentais.

A melhor forma de escrever as equacgOes diferenciais utilizadas nesses
modelos consiste em calcular a derivada do tempo na posicdao avancada e a
derivada da posicdo, quando houver, no tempo avancado. No reator tubular, é
adequado utilizar a velocidade da reacdo média em cada um de seus elementos e,
no reator de mistura, utiliza-se a velocidade da reacao na saida (igual a do
interior) e no tempo mais avancado. Dessa forma, obtém-se convergéncia e
estabilidade com intervalos de tempo grandes e poucas divisdes no reator tubular.
Assim, reduziu-se o numero de iteracbes e o tempo de processamento sem

prejudicar a convergéncia e estabilidade do sistema de equagodes.

No que se refere a associacdo CSTR-PFR, concluiu-se que ndo ha diferencas

quanto a utilizacdo do PFR operando em regime permanente ou transiente.
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Constatou-se também que nao ha variacdo significativa na fracdo massica dos
componentes da reagao ao longo do reator tubular. Por meio dos coeficientes de
correlagao, coeficiente de deteminagao, curva de ajuste e grafico de residuos, foi
possivel concluir qgue o modelo é adequado a descricdo dos dados experimentais da

hidrogenagao, se o tempo de indugao for incluido.

Quanto ao modelo que associa reatores de mistura em série, constatou-se
que este ndo apresenta variacdo na fracdo massica dos componentes da reagao, ao
longo da série de reatores de pequenos tanques, para um dado instante de tempo.
Constatou-se também que associar um ou mais reatores de mistura em série com o
tanque do hidrogenador ndo altera significativamente as concentracdes dos
componentes, para um dado instante de tempo. A partir da analise estatistica ja
citada, foi possivel concluir que esse modelo também é adequado a descricao dos

dados experimentais, se o tempo de indugao for incluido.

Comparando os trés modelos entre si, verifica-se que a associacao de um
CSTR-PFR operando em regime permanente é a que apresenta pior ajuste com os
dados experimentais, quando se utiliza ou ndo o tempo de indugao. O modelo que
melhor se ajusta aos dados experimentais é o da associacdo de dez reatores em
série. Entretanto, constata-se que a variacdo entre os trés é muito pequena,
quando o tempo de inducdo é considerado, e a analise de variancia pode mostrar

gue nao ha diferenca significativa entre os trés modelos.

A analise de regressao, para condicdes operacionais superiores aquelas
empregadas no modelo cinético de Chen et al.. (1981), mostra que os trés
modelos, com tempo de inducdo, descrevem adequadamente os dados
experimentais de Valverde (1996). Os coeficientes estatisticos sdo levemente
inferiores aos obtidos na faixa ideal. A anadlise de variancia também comprovou que

nao ha diferenca significativa entre os trés modelos para essa situagao.
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No que se refere as propriedades massa especifica e calor especifico do
0leo, concluiu-se que estas ndo apresentam variacao significativa com a
composicdo do 6leo, mas variam de forma expressiva com a temperatura. Dessa
forma, sugere-se que essas propriedades sejam consideradas constantes e iguais a
média entre o inicio e o final da reacdo, uma vez que o reator opera com

temperatura constante.

A partir do conhecimento adquirido pode-se sugerir os seguintes estudos:

v Avaliar as condicdes hidrodindmica do reator loop, especialmente:
coeficiente de retencao do gas no tanque e tubo do trocador; tamanho das

bolhas; pressdoes medidas na camara de succdo do ejetor, etc.

v Avaliar os coeficientes de transferéncia de massa, desse reator, utilizando

outros métodos experimentais.

v Realizar a hidrogenacao do dleo de soja utilizando vazdes de recirculagao
maiores, avaliando os coeficientes de transferéncia de massa e as

alteracdes nos tempos de hidrogenacgao, seletividades, etc.

Utilizar outros métodos matematicos na resolucdo do sistema de equacgdes
obtido.

<
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1 Listagem da funcao MaMol()
Esta funcao transforma a composicao em % massa de uma mistura em

composigao molar.

void MaMol(void)

{
/* Entrada de dados com a composicao da alimentagdo em % massa e calcula a
composicao em %molar. */
double Somol=0, i;
for( i=0; i<=24; i++) {

Dados[i].Cmol=Dados[i].Alimassa/Dados[i].MW;

Somol+=Dados[i].Cmol; /* gmol solugao / 100 g solugao*/

¥
for(i=0;i<=24;i++) Dados[i].Cmol=Dados[i].Cmol*100/Somol;
fprintf(fp,"\nCOMPOSICAO DO OLEO\n\n");
for(i=0;i<=24;i++){ Dados[i].Alimol=Dados[i].Cmol;
if (Dados[i].Alimol !'= 0) fprintf(fp,"Porcentagem do %s em massa & \t%f \t e em
mol é \t%f\n", Dados[i].Formula, Dados[i].Alimassa, Dados[i].Alimol);
b

return;

by

2 Listagem da funcao MolMa()
Esta funcao transforma a composicao molar de uma mistura em composigao

massica.

void MolMa(void)

{

int i;

Somassa=0;

for(i=0; i<=24; i++) {

Dados[i].Cmassa=Dados[i].Cmol*Dados[i].MW; Somassa += Dados[i].Cmassa ;
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b
for(i=0;i<=24;i++) Dados[i].Cmassa = Dados[i].Cmassa * 100 / Somassa ;
return;

b

3 Listagem da funcao Param(double TT)
Esta fungao calcula os parametros necessarios para a determinagdo das propriedades
molares da mistura de acidos graxos que compde a alimentacdo e as propriedades do

Oleo.

void Param(double TT)

{

double Cpomix=0, Cpmix=0, FcCp, FAcmix=0,TCritmix=0, MWmix=0, Tred, FcRo,

KTred, Rackmix=0, K1mix=0, SV;

int ii;

for(ii=0;ii<=24;ii++){

Dadoslii].Cpo=Dados[ii].CpA+Dados[ii].CpB*TT+Dados[ii].CpC*TT*TT+Dados[ii].CpD*

TTTT*TT;
Cpomix+=(Dados[ii].Cmol*Dados[ii].Cpo)/100;
FAcmix+=(Dados[ii].Cmol*Dados[ii].FAc)/100;
MWmix+=(DadosJ[ii].Cmol*Dados[ii].MW/100);
TCritmix+=(Dados[ii].Cmol*Dados[ii].TCrit/100);
K1mix+=(Dados[ii].Cmol*Dados[ii].TCrit)/(Dados[ii].PCrit*100);
Rackmix+=(Dados[ii].Cmol*Dados[ii].Rackett/100);

b

MWoleo=3*MWmix+38.0488;

Tred=TT / TCritmix;

/* Calculo do Calor especifico do dleo. */

Cpmix= R * (1.45+4(0.45/(1-Tred))+0.25*FAcmix*(17.11+25.2* pow((1-

Tred),0.33333)*(1/Tred)+(1.742/(1-Tred))))+Cpomix;

Cpmix=Cpmix / MWmix ; /*Cp mistura em kJ/kg K */

if(MWoleo<850) FcCp=-0.3328+0.0001*(850-MWoleo);
else FcCp=-0.2836-0.0005*(MWoleo-850);

Cpoleo=Cpmix+FcCp; /*Cp oleo em kJ/kg K */

/* Calculo da massa especifica do déleo - Rooleo. */
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if(MWoleo<875) FcRo=0.0236+0.000098*(875.0-MWoleo);

else FCRo=0.0236+0.000082*(MWoleo-875.0);
KTred=1+ pow((1.-Tred),0.285714);
Rooleo= (MWmix*0.001/(R*K1mix*pow(Rackmix,KTred)))+FcRo;
SV=(3*56.1*1000)/((MWmix*3+92.09)-(3*18));
MolMa();
IV=0.9976*Dados[9].Cmassa+0.8986*Dados[13].Cmassa+1.81*Dados[14].Cmassa+2.
735*Dados[15].Cmassa+0.8175*Dados[17].Cmassa+0.7497*Dados[22].Cmassa;
fprintf(fp,"\n\nPROPRIEDADES DOS ACIDOS GRAXOS E DA MISTURA DE ACIDOS
GRAXOS\n\n");
fprintf(fp,"\nCp ideal da mistura de ac. graxos= \t%f \t kJ/(kgmol K)\nFator acentrico da
mistura= \t%f \nMassa Molar da mistura= \t%f \tkg/kgmol ",Cpomix,FAcmix,MWmix);
fprintf(fp,"\nTemp. Critica da mistura= \t%f \t K\nRackett da mistura= \t%f
\n", TCritmix,Rackmix);
fprintf(fp,"\nPROPRIEDADES DO OLEO\n\n");
fprintf(fp,"Massa Molar oleo: \t%f \tkg/kgmol\nCp da mix ac graxos: \t%f \tkl/(kg K)
\nCp do oleo: \t%f \tkJ/(kg K) \nMassa especifica do oleo: \t%f \tkg/m3\n",MWoleo,
Cpmix, Cpoleo, Rooleo);
return;

by
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Tabela 1-Dados parciais contidos na

estrutura AC_DADOS!.

Pardmetros para Cp gas ideal

Nome Férmula Massa | Temp. Pressdo Volume Fator Param. Temp.
Redu- Férmula CH, [CH
Comum zida Molar | Critica Critica Critico |Acéntrico |Rackett a b c d Ebuligéo
Ac. Capréico C-6:0 CH3-4(CH2)-COOH 4 |0 |116,16 |669,89 |3439942,90 [0,3955 | 0,5842 |0,2506 | 2,034 |0,6246 | -3,75E-4 |8,820E-8 | 478,38
Ac. Caprilico C-8:0 CH3-6(CH2)-COOH 6 |0 |144,21 |702,35 |2778851,50 |0,5075 | 0,6188 |0,2488 | 0,216 |0,8146 | -4,84E-4 |1,120E-7 |512,01
Ac. Céprico C-10:0 CH3-8(CH2)-COOH 8 |0 |172,27 |730,84 |2291517,19 |0,6195 | 0,7172 |0,2441 | -1,602 |1,0046 | -5,93E-4 |1,358E-7 |541,92
Ac. Caproléico C-10:1 CH3-6(CH2)-2(CH)-COOH 6 |2 |170,25 |732,03 | 2410004,99 |0,5995 | 0,6702 |0,2468 |-15,784 |1,0246 | -6,77E-4 |1,832E-7 |541,92
Ac. Léurico C-12:0 CH3-10(CH2)-COOH 10 | 0 (200,32 |756,21 |1921982,50 |0,7315 | 0,8424 |0,2391 | -3,420 (1,1946 | -7,02E-4 |1,596E-7 | 571,40
Ac. Lauroléico C-12:1 CH3-8(CH2)-2(CH)-COOH 8 |2 |198,31 |757,28 |2012703,78 |0,7115 | 0,7945 |0,2417 |-17,602 |1,2146 | -7,85E-4 |2,070E-7 |571,40
Ac. Miristico C-14:0 CH3-12(CH2)-COOH 12 |0 (228,38 |779,07 |1635128,04 |0,8435 | 0,9759 |[0,2326 | -5,238 [1,3846 | -8,10E-4 |1,834E-7 | 599,00
Ac. Miristoléico C-14:1 CH3-10(CH2)-2(CH)-COOH |10 |2 |226,36 |780,05 |1706123,33 (0,8235 | 0,9296 |0,2352 |-19,420 |1,4046 | -8,94E-4 |2,308E-7 |589,67
Ac. Palmitico C-16:0 CH3-14(CH2)-COOH 14 | 0 (256,43 |799,89 | 1408009,46 |0,9555 | 1,1089 |[0,2267 | -7,056 |[1,5746 | -9,19E-4 |2,072E-7 | 622,30
Ac. Palmitoléico C-16:1 CH3-12(CH2)-2(CH)-COOH |12 |2 |254,41 |800,78 | 1464607,25 [0,9355 | 1,0652 |[0,2290 (-21,238 |1,5946 | -10,03E-4 |2,546E-7 | 606,99
Ac. Hexadeca-
diendico C-16:2 CH3-10(CH2)-4(CH)-COOH |10 (4 |252,40 |801,67 |1524687,51 [0,9155 | 1,0198 |[0,2315 |-35,420 |1,6146 | -10,87E-4 |3,020E-7 |605,49
Ac. Hexadeca-
triendico C-16:3 CH3-8(CH2)-6(CH)-COOH 8 |6 |250,38 |802,55 |1588541,91 |0,8955 | 0,9727 |0,2341 |-49,602 |1,6346 | -11,71E-4 |3,494E-7 | 603,98
Ac. Esteérico C-18:0 CH3-16(CH2)-COOH 16 |0 (284,48 (819,00 |1225122,51 |1,0675 | 1,2368 |0,2205 | -8,874 |1,7646 |-10,28 E-4 |2,310E-7 | 648,10
Acido Oléico C-18:1 CH3-14(CH2)-2(CH)-COOH |14 |2 |282,47 |819,82 | 1270966,98 |1,0475 | 1,1960 |0,2230 |-23,056 |1,7846 | -11,12E-4 |2,784E-7 | 625,46
Ac. Linoléico C-18:2 CH3-12(CH2)-4(CH)-COOH |12 |4 |280,45 |820,64 | 1319433,71 |1,0275 | 1,1538 |0,2255 |-37,238 |1,8046 | -11,96E-4 |3,258E-7 |624,10
Ac. Linolénico C-18:3 CH3-10(CH2)-6(CH)-COOH |10 |6 |278,44 |821,45|1370726,57 |{1,0075 | 1,1100 |[0,2284 |-51,420 |1,8246 | -12,79E-4 |3,732E-7 (622,72
Ac. Araquidico C-20:0 CH3-18(CH2)-COOH 18 |0 (312,54 836,65 |1075685,10 |1,1795 | 1,3576 |0,2149 (-10,692 [1,9546 | -11,37E-4 |2,548E-7 | 643,66
Ac. Gadoléico C-20:1 CH3-16(CH2)-2(CH)-COOH |16 |2 319’,15,2c 837,41 |1113336,67 |1,1595 | 1,3199 |[0,2172 |-24,874 (1,9746 | -12,21E-4 |3,022E-7 | 642,41
L0
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continuacdo da Tabela 1.

Formula , Massa |Temp. Pressao Volume Fator Parém. Parémetros para Cp gas ideal Temp.
Nome Comum Redu- Férmula CH, |CH L L - L o
» Molar | Critica Critica Critico |Acéntrico |Rackett a b c d Ebulicao
zida
Ac. Eicosa-
diendico C-20:2 CH3-14(CH2)-4(CH)-COOH 14 |4 (308,51 (838,17 |1153000,25 [1,1395 | 1,2809 |0,2196 |-39,056 (1,9946 |-13,04E-4 |3,496E-7 |641,15
Ac. Eicosatrie-
néico C-20:3 CH3-12(CH2)-6(CH)-COOH 12 | 6 |306,49 |838,93 | 1194821,79 |1,1195 | 1,2404 |0,2220 |-53,238 (2,0146 |-13,88E-4 (3,970E-7 (639,89
Ac. Araqui-
d6nico C-20:4 CH3-10(CH2)-8(CH)-COOH 10 | 8 |304,47 |839,68 | 1238960,71 |1,0995 | 1,1985 |0,2245 |-67,420 (2,0346 |-14,72E-4 |4,444E-7 | 639,89
Ac. Be-hénico C-22:0 CH3-20(CH2)-COOH 20 | 0 |340,59 (853,06 | 952010,94 |1,2915 | 1,4706 |0,2095 |-12,510 |2,1446 |-12,46E-4 |2,786E-7 | 659,22
Ac. Ertcico C-22:1 CH3-18(CH2)-2(CH)-COOH 18 |2 |338,58 |853,77 | 983311,14 |1,2715 | 1,4359 |0,2116 |-26,692 [2,1646 |-13,29E-4 (3,260E-7 | 658,06
Ac. Docosa-
diendico C-22:2 CH3-16(CH2)-4(CH)-COOH 16 |4 |336,56 |854,47 | 1016180,75 |1,2515 | 1,3999 |[0,2103 |-40,874 [2,1846 |-14,13E-4 (3,734E-7 | 658,06
Ac. Lignocé-
ico C-24:0 CH3-22(CH2)-COOH 22 |0 |368,65 (868,38 | 848501,07 |1,4035 | 1,5758 |0,2040 |-14,328 |2,3346 |-13,54E-4 |3,024E-7 | 658,06
ric

! Os métodos utilizados sdo descritos no capitulo 3.
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