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Essa € a hossa meta, c:hegou' a hora da nossa escolha, vamos fazer
como a aguia, a ave de maior longevidade da Terra que, aos guarentas anos de sua
vida, com unhas compridas e flexiveis, n&o consegue mais agarrar as presas com as
quais se alimenta, o bico alongado e pontiagudo se curva, apontando-o contra o peito,
as pernas grossas, as asas envelhecidas e pesadas dificultam o véo. Ela tem uma dificil
escolha, deixa-se morrer aos 40 anos, ou passa por um doloroso processo de

renovagéo de uns 150 dias e vive até aos 70 anos.

Este processo consiste em voar para o alto de uma montanha e |4 se
recolhe em um ninho que esteja proximo a um paredéo, um lugar onde, para retornar,
ela necessita de um véo firme e pleno. Ao encontrar esse lugar, a agula comeca a bater
o bico contra a parede até conseguir arranca-lo, enfrentando corajosamente a dor que
essa atifude acarreta. Espera nascer um novo bico, com o qual vai arrancar as velhas
unhas e com as unhas ela passa a arrancar as velhas pernas. E apés cinco meses
“RENASCIDA” sai para o famoso vao do recomego para viver, entao mais 30 anos.

Essa historia da aguia também se aplica a nossa propria vida. A
transformacac da aguia para viver mais 30 anos representa os varios obstaculos que
devemos franspor, para quée possamos melhorar 2 nossa prépria vida, tanto pessoal

quanto intelectual.
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RESUMO

O processo de separacao de misturas homogéneas e nac ideais & um
problema comum nas inddstrias. A separacdo de misturas complexas pode ser
realizada a baixa pressdo, para evitar a degradagdo de componentes sensiveis ou
ainda, com a utilizagéo de destilacdo com reacdo quimica para eliminar azedtropos

e/ou aumentar a volatilidade relativa dos componentes a serem separados.

A destifagio reativa € uma tecnica utilizada hi muitos anos na industria,
porém, somente, recentemente, € que a modelagem matematica do problema permitiu
que se desenvolvessem algoritmos para calcular e simular o processo de destilagéo
onde ocorre simultaneamente o equilibrio liquido-vapor e o equilibrio guimico. Neste
contexto, a destilacdo reativa € uma das aplicagbes industriais mais efetivas para
separar misturas complexas, uma vez que € baseada no conceito de reatores
multifuncionais, istc &, na combinacdo de reacfes quimicas com a destilacdo

fracionada em um mesmo equipamento.

Neste trabalho de tese, foram estudados os processos de destilacdo a baixas
pressbes para separar mono e diglicerideos de glicerol, acidos graxos e agua, e o de
destilacao reativa para eliminar o fenol da mistura azeotropica com agua. Neste ultimo,
o reagente utilizado foi o anidrido acético com a formacao de acido acético e acetato de
fenita. O esquema proposio demonstrou ser uma eficiente alternativa para a

descontaminagdo de aguas residuais.

O simulador de processo Hysys.Plant® foi utilizado para simular as
destilagdes em estado estaciondrio e os resultados obtidos sdo inéditos na literatura
publicada, contribuindo, portanto, com os desenvolvimentos na érea de separagao de

misturas complexas.
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Para permitir a simu!agéo'da destilac8o reativa para separagao do azedtropo
agua- fenol com anidrido acético &€ necessério se ter a cinética da reagdoc. Como ndo
existem na literatura dados experimentais deste sistema, neste trabalho foram
apresentados alguns métodos para permitir a estimativa da cinética. Além disso, uma
analise das misturas azeotrépicas formadas foi também realizada, para permitir a
caracterizagdo termodinamica do sistema e, com isto, propor a separagéo fisica dos
varios componentes. Este trabalho foi desenvolvido no Laboratério de Desenvoivimento
de Processos de Separagao /DPQ/FEQ/UNICAMP. '

Palavras Chaves : Mistura Complexa, Destilacdo a baixa pressao, destilagao
reativa, Simulagdo em estado estacionario Separagdo do Fenol da agua, anidrido

acético, dcido acético, acetato de fenila, cinética quimica, método de Benson.
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ABSTRACT

The separation process of homogeneous and non ideal mixtures is a common
problem in chemical industries. The complex mixture separations may happen at low
pressure to prevent thermal degradation or using reactive distillation to eliminate
existing azeotropes and/or in order to increase the relative volatility of the components

to be separated.

Reactive distillation has been used in industrial applications for many years
ago, but only recently, with the availability of mathematical models, it is possible fo
develop algorithms in order to calculate and to simulate the distillation process where
the vapor-liquid and the chemical equilibria occur simultaneously. So, in this way,
reactive distillation is one of the most effective industrial applications in order to
separate complex mixtures, since it is based on the concept of multifunction reactors or,
in ather words, on the combination of chemical reactors with fractionating distiliation in a

single equipment.

In this work, two important processes were studied. The first one was the
separation of mono and diglycerides from glycerol, faty acids and water using low
pressure distillation. The second one was the proposition of a new reaction scheme to
carry out the separation of the diluted system composed by phenol and water, using
acetic anhydride as reactant forming acetic acid and phenyl acetate as product. The
scheme seems to be a simple and efficient alternative to the decontamination of
wastewaters. |t was necessary, aiso, to develop methodologies to calculate the reaction
kinetic and characterization of the mixtures being studied in the second case.

Computational steady state simulations were performed using Hysys.Plant®
commercial simulator. The results obtained are inedit in the published literature,

contributing, so, with the developments in complex mixture separations.

IX



This work was developed in the Separation Process Development
Laboratory, at the School of Chemical Engineering, at UNICAMP,
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CAPITULO |
INTRODUGAO, OBJETIVOS E ORGANIZACAO DESTE TRABALHO DE TESE
[1  Introducgédo

As indistrias Quimicas, Petroquimicas e de Alimentos apresentam, comumente,
diferentes tipos de misturas, as quais necessitam de tecnologia apropriada para sua
separagdo. Essas misturas incluem componentes que formam azedtropos, ou que possuem
pontos de ebuligdo préximos, ou sdo diluidas em algum componente, ou incluem diferentes
especies guimicas, ou sdo termicamente sensiveis. Estes comportamentos fazem com que
elas ndo possam ser separadas por destilagdo convencional. Assim, o estudo da separagéo

destas misturas é de fundamental imporiancia.

Os principais objetivos deste trabalho se referem as avaliagdoes de processos
de separagdo de misturas problematicas, envolvendo misturas altamente n3o ideais e
sistemas complexos. Pretende-se utilizar as ferramentas disponiveis de "Computer Aided
Design” (CAD) e os conceitos mais recentes na area da Engenharia das Separagtes para a
obtengdo de processos que sejam mais eficientes em termos de consumo energéetico e de

custo operacional e para o propric desenvolvimento de novos processos.

Nas industrias de processos quimicos, as etapas que envolvem reacdes quimicas e
a purificagdo dos produtos desejados por destilagdo s&o, usualmente, realizadas de forma
seqiiencial. Em muitos casos, o desempenho deste tipo de estrutura classica para procéssos
quimicos pode ser significativamente aumentado pela integracéo entre as reagdes quimicas e
0 processo de separagado em uma Unica unidade de processo muitifuncional, conceito este j&

fortemente difundido na area de desenvolvimento de processos de separagao.



Somando-se a isto, nas indlstrias de Alimentos e de Quimica Fina, inciuindo aqui as
de Cosméticos e Farmacéuticas, sac enconirados sistemas altamente sensiveis a
degradacéo térmica e guimica. Nesie contexto, 0 processo de destilagdo a vacuo tem atraido

muito a atengéo e, por isso, desenvolvimentos nesta area sao necessarios.

Em processos de separacOes reativas tipicos, tais como, absor¢do e destitagdo
reativas, a sobreposicao da reag@o quimica e da separagéo € deliberadamente introduzida.
Em outros casos, reagdes quimicas e separagdes simultdneas simplesmente nédo podem ser
evitadas. Este € o caso, por exemplo, de sistemas para os quais reagdes nao esperadas
ocorrem em equipamentos de separacdo ou de misturas infrinsecamente reativas, iais como
solugdes de eletrolitos e solugdes contendo formaldeido, quando passam por processos de
separagdo. Além disso, ha uma grande variedade de processos nos quais os produtos
formados pela reacado quimica sdo diretamente removidos do meio reative, o que,

basicamente, representa o principio das separagdes reativas.

Os processos de separagao das misturas a serem estudadas neste trabatho
sdo importantes operagdes utilizadas nas diversas inddstrias Quimicas, Petroquimicas e de
Alimentos e representam as dificuldades que podem ser encontradas em uma série de
misturas presentes em processos industriais. Assim sendo, foram estudados os seguintes

sistemas :

1- Separagdo de Mono, Di e Triglicerideos de Glicerol, Acidos Graxos e dgua

por destilagdo a baixa presséo.

2 - Separagdo do Sistema Fenol-Agua utilizando destilagdo com reacéo

quimica.

Uma avaliago das propriedades dos componentes presentes em cada sistema

& muito importante para permitir utilizagéo da técnica correta para a separagao da mistura.



Para a separacdo de Mono, Di e Triglicerideos de Glicerol, Agua e Acidos
Graxos € importante o conhecimento de propriedades gerais de dleos e gorduras, da
composicao de varias sementes oleaginosas, do fluxograma de uma planta de refino de dleo,
da destilacdo a vacuo e das propriedades e comportamento de acidos graxos, glicerol e
glicerideos. Deve-se, tambem, conhecer a importancia dos Mono, Di e Triglicerideos e qual o

modelo termodin@mico que mais se aplica a simula¢ao da separagéo a baixa pressio.

Em processos que utilizam reagbes quimicas, & importante o conhecimento da
cinética, a qual, normalmente, é determinada experimentalmente. Quando ndo existem dados
experimentais & necessario utilizar métodos que permitam estimar esta cinética. Neste
contexto, 0s métodos de Benson, de Polanyi e de Bronsted surgem como imporiantes

ferramentas para permitir que a cinética seja calculada com grande grau de precisao.

A modelagem da destilagdo com reag&o guimica € complexa, pois envolve equilibrio
quimico e equilibrio liquido-vapor. Muitos artigos surgiram nos ultimos anos na literatura, para
permitir que o fendmeno fosse modelado, possibilitando, assim, que alguns algoritmos
fossem criados e a destilacao reativa fosse representada em varios simuladores de Processo
como o HYSYS, ASPEN e PRO [,

Estes simuladores comerciais de processo incorporaram os algoritmos e, desta
forma, representam uma ferramenta Util e robusta para permitir os calculos da destilagcdo com
reagao quimica e da destilacdo a vacuo, pois além de apresentarem estes algoritmos, eles
também possuem um grande banco de dados de componentes com propriedades fisicas e
termodindmicas. O simulador comercial de processos HYSYS sera utilizado neste trabaiho

de tese.

O processo de destilagdo reativa é discutido hoje como parte de uma ampla area de
separagbes reativas, a qual compreende qualquer combinagdo de reagbes quimicas com

processos de separacdo, tais como destilagdo, dessorgcdo, absorgdo, extragdo, adsorgéo,



cristalizacdo e separagdo por membranas. Na proxima década, a tendéncia € a unificagéo
dos modelos para os diversos tipos de separacdo reativa, com © objetivo de permitir uma
sele¢ao rigorosa do tipo de separagio mais apropriado de ser integrado a um reator quimico.

Apesar do fato de combinar reagdes quimicas com o processo de destilagdo ser
bastante antigo, tem havido um crescente interesse no projeto {modelagem) e na operacao

(simulagéo) de colunas de destilagéo reativa nos Ultimos anos.

O recente interesse neste fipo de processo pode ser atribuido, em parte, a crescente
importancia comercial do mesmo e, em parte, a publicagéo do artigo de Doherty e Buzad
(1992) que apresenta uma vasta revisao, a partir do qual comegou a surgir a maior parte dos

trabaihos publicados nesta drea.

O conceito de combinar as etapas de reagdo quimica e separagdo em um dnico
equipamento ndo &, pois, novidade. A recuperagao de amoénia no classico processe Solvay
da década de 1860 pode ser citada como, provavelmente, a primeira aplicagdo comercial do
processo de destilacdo reafiva. Muitos processos antigos fizeram uso deste conceito. A
producéo de 6xido de propileno, dicloreto de etileno, metéxido de sédio e varios outros
ésteres de acidos carboxilicos sdo alguns exemplos de processos nos quais a destilagdo

reativa foi aplicada, sem entretanto, atrair a ateng@o como uma operagéio unitarta distinta.

A maior parte das aplicagbes industriais de importancia em destilagdo reativa
encontra-se no campo das esterificagbes, tais como o conhecido e citado processo para a
sintese de acetato de metila da Eastman Chemical Co. (Agreda et al. (1990) e do acetato de
etila apresentado em varios artiges como Kenig et al. (2001), Okur and Bayramogiu (2001),
Kloker et al. (2004) e Tang et al. (2003). Estes processos combinam secdes reativas e nao
reativas em uma Gnica coluna de destilagdo reativa hibrida e, assim, substituem uma unidade
convencional bastante complexa compostia por reatores e colunas de destilagdo para a
obtengdo do produto desejado. Afraves da implementacdo dos processos de destilagao

reativa, 0s custos de instalagdo e de operacac sdo reduzidos, normalmente, em cinco vezes



(Siirola, 1999).

QOutra historia de sucesso desta tecnologia iniciou-se na década de 80, quando da
utilizacdo da mesma para a preparagéo de éteres tais como MTBE (Eter Metil-terc-Butilico),
TAME (Eter Mefil-terc-Amilico) e ETBE (Eter Efil-terc-Butilico), os quais s3o produzidos em
grandes quantidades para servirem como componentes de gasolinas automotivas devido 3
excelente propriedade antidetonante (Cunill et al.,1993). Nesta época o processo de
destilagdo reativa ganhou o sfafus de operagdo unitaria multifuncional, promissora e

independente.

O processo de destilacao reativa é também uma aplicagdo importante nas industrias,
devido ao seu apelo ambiental e socio-econdmico. Assim, o LDPS - Laboratorio de
Desenvolvimento de Processos de Separa¢ao, do Departamento de Processos Quimicos, da
Faculdade de Engenharia Quimica, da Universidade Estadual de Campinas, necessita
disponibilizar uma metodoiogia de aplicacao desta tecnologia alternativa para 0s mais
diversos sistemas reativos, visando o desenvolvimento de novos produtos efou novos

processos.

Um dos processos de interesse & o tratamento de efluentes poluentes que formam

misturas azeotrépicas, eliminando-se por destilagao reativa este componente.

O sistema estudado nesta tese foi a eliminagdo do fenol presente nos efluentes
aquosos. A eliminagdo do fenol & realizada através da destilagio reativa onde ocorre a
reacéo do fenol com anidrido acético formando acetato de fenila e acido acético.

Este trabalho de tese € de extrema importancia para um melhor entendimento do
processo de destilagéo reativa e de suas implicagdes, tais como a ocorréncia dos fendémenos
de azeotropia e 0 desenvolvimentos de cinética quimica e o projeto de colunas de destilacao

reativa.



Neste trabalho de tese, também se estudou a separagéo de mono, di € triglicerideos
do glicerol, da agua e dos acidos graxos por destilag@o a baixa pressdo. Esta técnica € de
grande interesse quando se utilizam componentes que podem se degradar a altas
temperaturas.

.2 Objetivos

O objetivo geral desta tese € 0 de avaliar processos de separagdo complexos, os
quais envolvem ou misturas altamenie ndo ideais ou misturas termicamente sensiveis ou,

ainda, separacdo de sistemas altamente diluidos.
Os objetivos especificos deste trabalho sao:

¢ Avaliar 0s componentes de misturas de éleos e gorduras;

e Verificar as condicdes de separacdo de mono, di e triglicerideos de

glicerol, 4gua e acidos graxos;
» Propor metodologia para destilacéo a baixa pressao;

s Simular a destilagdo a baixa pressado para a separacdo do mono, di €
triglicerideos do glicerol, da agua e de acidos graxos livres, usando o simulador

comercial de processo HYSYS Plant ™:;

s Propor um mecanismo viavel para a reagdo com fenol para separa-lo da
agua;
» Avaliar os métodos para prever a cinética de uma reagéo quando nao

se tém dados experimentais disponiveis;

* Simular a destilagdo com reagao quimica proposta para separar fenol

da agua.



Com estas realizagbes, este trabalho estara contribuindo com desenvolvimentos na
area de separag8o a vacuo, hoje matéria de grande inleresse e motivacdo, e na area de
separacao do fenol da agua, tarefa complexa ndo resolvida e de crescente importancia para o

meio ambiente, Estes assuntos sao inéditos na literatura publicada.

1.3  Organizacao

Este trabalho de tese é dividido em sete capitulos.

O Capitulo | € composto pelos sub-ftens Introducéo, Objetivos e Organizacdo deste
Trabalho de Tese. Na Introducdo, disserta-se sobre a importancia dos diversos aspectos
diretamente relacionados ao tema deste trabalho, tais como, a separagio de misturas
complexas, incluindo aquelas formadas por sistemas altamente ndo ideais. O uso de
simuladores de processo aplicados ao processo de destilacéo reativa e & destilacédo a baixa
pressao, para separac¢do de mono, di e triglicerideos confere a este trabalho abrangéncia e
robustez. No sub-item Objetivos s8o relacionados os objetivos especificos que nortearam o

desenvolvimento deste trabalho.

No Capitulo Il sdo apresentadas informagdes sobre Acidos Graxos, Glicerideos,
Oleos e Gorduras. As propriedades dos 6leos, gorduras, glicerol e glicerideos sao descritas
e, também, um fluxograma utilizado para separar os mono, di e triglicerideos do glicerol, da
agua e dos acidos graxos & apresentado. A separacéo ocorre por destilagdo a baixa presséo
e a simulagdo é realizada no simulador HYSYS. Finalmente, é feita uma analise dos

resultados e a conclusio deste itam do trabaltho.

No Capitulo Ill sdo abordados os aspectos teéricos relativos ao processo de

destilagdo reativa, bem como as implementacdes computacionais necessarias aos



desenvolvimentos deste trabalho. Entre os aspectos tedricos abordados, estdo alguns
conceitos importantes sobre o processo de destilagdo reativa, o estado da arte, a destilacéo
reativa como alternativa tecnolégica, as Iimitégﬁes e a complexidade do prbcesso, algumas
consideracoes praticas para o proieto de colunas reativas, alguns aspectos construtivos do
equipamento, a termodinamica do processo, 0 modelo de estagio de equilibrio e as equacdes

de modelagem do mesmo.

No Capitulo IV s&o apresentados conceitos uteis sobre Cinética Quimica com a
apresentagdo da teoria do Estado da transigao, da equagdo de Arrhenius, da equagao
termodindmica da taxa de reacdo e, também, métodos para estimar a cinética da reagéo
como os méfodos de Benson, de Polanyi e de Bronsted. Finalmente, neste capitulo,
apresentam-se o comportamento da cinética em solucéo e a comparagdo da cinética em fase

gasosa e em solugaoc.

O Capitulo V trata da proposi¢do de uma sistematica de reagdo para a separagéc do
sistema fenol-agua, com o objetivo de criar uma alternativa de descontaminagdo de aguas
residuais, bem como a metodologia para obten¢do dos pardmetros cinéticos e da constante
de equilibrio termodinamico da reacdo proposta. Em seguida, realiza-se a simulagdo do
sistema para comprovar a efetividade da mesma no campo de aplicacdo de separagdo com
reacdo quimica e destilagao ocorrendo simultaneamente. Neste capitulo sdo apresentados os
dados de cinética e os resuitados das simulagdes. Finalmente, a analise dos resultados ¢ a

conclusao deste item do trabalho séo apresentados.

O Capitulo VI & uma compilacdo das conclusbes deste trabalho de tese e das

sugestdes para trabalhos futuros nesta area.

O Capitulo VI lista as referéncias bibliograficas utilizadas no desenvolvimento deste trabaiho

de tese.



CAPITULO I

SEPARACAO DE MONO, DI E TRIGLICERIDEOS DE GLICEROL E ACIDOS
GRAXOS POR DESTILACAO A BAIXA PRESSAQ

IL1. Introducéo

Os Acidos Graxos sd0 uma série de compostos organicos, constituidos
de uma longa cadeia de carbonos, seguido por um grupe carboxil ~COOH ao final .
Estas cadeias podem ou ndo apresentar duplas ligacdes, diferenciande os acidos

insaturados dos saturados, respectivamente.

Estes compostos, como apresentado por Hartman e Esteves (1982),
encontram-se na natureza na forma de ésteres carboxilicos derivados do glicerol,
conhecidos por glicerideos e constituem os principais componentes dos éleos e

gorduras .

Do ponto de vista industrial, 0s acidos graxos sdo um dos mais

importantes produtos oleoquimicos, tanto para seu uso direto como o de seus derivados

A producdo mundial de acidos graxos naturais em 2000 foi de 2,86
Megaton e € projetado um aumento a taxa anual de 2,1 %, devendo atingir 3,24
Megaton no ano de 2006.

O processo, geralmente, empregado para a purificaggo e produgdo de
acidos graxos e seus mono e diésteres é a destilagdo, que invariavelmente deve ser
efetuada a baixas pressdes, devido a sensibilidade térmica e a corrosividade destes

compostos .

Desta forma, o presente trabalho visa estudar detalhadamenie a
destilagao dos mono e diésteres de varios acidos graxos, bem como proceder com a

ofimizagéo desta separagéo.



1.2 Oleos e Gorduras

Os termos dleos e gorduras designam substancias insol(iveis em agua,
de origem animal, vegetal ou mesmo microbiana, formados, predominantemente, de

produtos esterificados a partir dos Acidos Graxos e do Glicerol.

A distingdo entre dlec e gordura reside, exclusivamente, na sua aparéncia
fisica. As gorduras exibem aspecto sdlido e os 6leos liquido, utilizando-se a temperatura

de 20 °C como referéncia.

Para ser economicamente viavel, uma fonte de dleo devera apresentar
um conteldo minimo de 12 % de 6leo. Serdo abordadas nesse estudo somente as
fontes de dleo de origem vegetal. Como fontes vegetais de oleos, podem ser citados;
copra, babagu, algodao, gergelim, palma ( dendé ), amendoim, colza, girassol, agafrao,

oliva, soja, milho, arroz, coco, uricuri, germe de trigo, cacau , etc.

Como componentes naturais dos o6leos e gorduras, 0s acidos graxos
livres ocorrem em quantidades geralmente pequenas. Contudo, eles tém uma
participagao t&c importante na construgdo das moléculas dos Glicerideos e de certos
ndo glicerideos, que chegam a representar 96% do peso fofal destas moleculas e,
assim, contribuem, decisivamente nas propriedades mais caracteristicas dos diferentes
0leos e gorduras, Desta forma, € importante um estudo sobre a estrutura e as

propriedades dos 4cidos graxos.

11.3. Acidos Graxos

Os acidos graxos conforme Hartman and Esteves (1982) e Sontag (1984)
sao encontrados nos 6leos € gorduras e possuem uma longa cadeia de dtomos de
carbono e hidrogénio (cadeias hidrocarbonadas) e um grupo terminal caracteristico dos
acidos organicos, chamado grupo carboxila. Como exemplo, pode-se citar, o &cido

palmitico, que possui 16 atomos de carbono, 32 atomos de hidrogénic e 2 atomos de

10



oxigénio.

Os acidos graxos podem ser saturados (sem duplas ligagGes),
monoinsaturados  (uma dupla ligagéo), ou polinsaturados {varias duplas ligacbes). Nos
acidos graxos insaturados de ocorréncia natural, predominam as ligagdes duplas, na
configuragéo “cis” {cadeias hidrocarbonadas situadas do mesmo lado, antes e depois
da dupla ligacdo), mas pode-se ter, também, configuracao “trans”, onde as cadeias
hidrocarbonatadas podem estar em lados opostos, antes e depois da dupla ligacdo.

Neste caso, a cadeia hidrocarbonada fica, praticamente, linear.
Um acido graxo pode ser, genericamente, representado pela formula :
R - COOH

onde R - representa uma cadeia hidrocarbonada qualquer, podendo ser

saturada, monoinsaturada ou polinsaturada.

A Tabela I.1 apresenta alguns dos acidos graxos de ocorréncia natural.
Nesta tabela apresenta- se, famhém, o ponto de fusdo destes acidos. Para facilitar a

leitura da tabela, utilizou-se a simbologia abaixo :

Cn1:n2(n3,n4,n5) . A expressao representa um simbolo de um &cido

graxo
Onde :
n1 indica o nimero de atomos de carbono do &cido;
n2 indica o niimero de dupias ligagdes presentes no acido;
n3, n4, nS indicam a posigdo onde estao as duplas ligagdes.

Por exemplo:

1) C186:0 indica um &cido carboxilico formado por 16 atomos de carbono e

sem nenhuma dupla ligacdo. Neste exemplo, o acido graxo é o dcido Paimitico.

11



2) C18:2 (9,12) indica um &cido graxo composto por 18 atomos de
carbono com 2 duplas ligagdes localizadas no carbono 9 e 12. Neste exemplo, o acido

graxo € &cido linoléico.

12



Tabela I1.1 . Alguns Acid_os Graxos de Ocorréncia Natural |

Simbolo Férmuia Nome Sistematico Nome Trivial Ponto de
Fusdo £ C)
c4:0 CH3-(CH,);-COQH Butanoico Butirico 53
Ce0 CH;-(CH}4-CQOH Hexandico Capréico -3,2
C 80 CHs3-{CH,)s-COOH Octandico Caprilico 18,5
C10.0 CH3-(CH)s-COOH Decandico Cabrico 31,6
¢12:0 CHa-(CHy}4-COCH Dodecangico Laurico 448
G 14:0 CH3-(CH,)1>-COOH Tetradecanoico Miristico 544
C 16:0 CH3-{CH,)14-COOH Hexadecanbico Palmitico 629
C 180 CH1-(CHz)15-COOH Cctadecandico Estearico 70,1
C20:0 CH;-(CH,)15-COCH Eicosanoico Araquidico 78,1
C 24:0 CH3-{CH,)2-COOH Tetracosandico Lignocerico 84,2
C 16:1(9) CH3-(CH,)sC=C 9-Hexadecandico Palmitoléico 0,0
(CH);COOH
C 18:1(9) CH3~(CHZ)7C=C 9-Octadecandico Oleico 16,3
(CH;);COOH
C18:1(11) CHz(CHpsC=C 11-Octadecandico Vacénico 39,5
{CH,)sCOQH
C 18:2(9,12) CH3-(CHg}4 - C=C{CH,)C=C |9,12-Octadecandico | Liniléico -5,0
-(CHz);COOH
C 18:3(9,12,15) I CH;- (CH,}-C=C-(CH,)} - 9,12,15 Linolénico -11,0
C=C(CHy)C=C - Ocatdecandico
(CH,);COOH
C20:4(5,8,11,14) | CHs- (CHy),-C=C- (CHp) - |5,8,11,14 Araquiddnico  |-49,5
C=C-{CHy); - C=C(CH2)C=C | Eicosaietraendico
-(CH;),COCH
0'1 7.0 CH;-(CH;)45-COOH Margarico 61.8
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Com poucas excecoes, os acidos graxos de ocorréncia natural contém
um namero par de atomos de carbono e apresentam uma cadeia hidrocarbonada linear,
sem ramificagdes. Acidos graxos com numero impar de carbono, ou apresentando
grupos funcionais (-OH, Triplas ligacoes, -CO-, efc.), sdo chamados acidos graxos

incomuns.

O acido oléico & encontrado em, praticamente, todos os Oleos e gorduras.
Os Aacidos linoléico e araquidico merecem atencao pois, além de apresentarem
caracteristicas nutricionais importantes, eles sao acidos graxos essenciais, que nao

podem ser sintetizados artificialmente.

A Tabela 1.2 apresenta a composicao aproximada dos principais 6leos e

gorduras, em termos dos acidos graxos.
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Tabela II.2 Composicées Aproximadas dos principais Oleos e Gorduras em termos de 4cidos graxos (% peso). Hartman e
Esteves (1982).

[Principai l | I I I I
v;rr::d::ll:s 4 Caprilico [Céprico |Léurico [Miristico IPalmltIco Estedrico [Monoinsaru IPaImftoléico Oléico IGadaIéico Ericico |Linoléico JLinclénico
-]
bleos & gord
S & gorduras caoo  lcion leizo lo1ao c16:0 o8B0 Jcto-18 C16:1 (9) ciaE) JC20:1(9)  Jorzpy  Jormzpan forsapizas
Gleo de ¢ I
oce 6 6 44 18| 11 8 7 2
Gleo de
pama 3 4 51 17 8 2 13 2
l .
QOleo de babagu " 4 45 17 9 3 13 SL
Oleo d
eo de uricur 10 8 5] 9 8 2 13 2
Manteiga de cacau 24 36 38 2
Banha
af 2 18 if 4 9
Seb I
0 3 26 17 1 6 43 4
Oleo de al
eo de algodiio 1 29 4 2 24 40
Oleo de amendoim 6 5 61 22
|Stec de oliva 14 2 2 64 16
ot
20 de polpa de 1 43 4 38)] 9
]_palma{dande)
161e0 de girassol 1 8 29 52
Oleo de miltho 3 4J 29 |
Oleod
20 de arroz " 15 7 1 45 36
Gleo de linhaga & 4 22 16 52
Oleo de soja 11 4 25 51 8
Oleo de germe de 14 4 20 55 7
trigo
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1.4 . Glicerideos

Os glicerideos s&o definidos quimicamente como produtos da reago de
uma molécula de Glicerol ( Glicerina ) com até 3 moléculas de acidos graxos, de

acordo com a equagao :

H2(- - OOR H2C_ OOR
H2C - OH H2C - OOR
H2C - OH | | N
I H2C - OH I{ZF - QOR
H2C - OH He-ot
| + RCOOH & OU + RCOOH > ou  *TRCOOH > HzF ~OOR
H2C - OH
Acipo  H2C-OH _ H2C-OOR H2C - OOR
ACIDO F AcCIDO
GRAXO G o
H2C - OOR GRAXO H2C - OH RAX
H2C - OH H2C - OOR
+ H20 + H20 + H20
GLICEROL MONOGLICERIDEQ DIGLICERIDEO TRIGLICERIDEOQ

A reagéo no sentido direto (da esquerda para a direita) € chamada Reagéo de
Esterificagéo. As reagbes de esterificago sdo reagbes onde um acido (neste caso, o
acido graxo) e um alcool (neste caso, o glicerol que & um tridlcool) reagem, catalisados
por um acido ou uma base, formande um éster (neste caso, tem-se a formacgéo de

mone, di e triglicerideos) e uma moiécula de agua.

Assim, os Glicerideos sao esteres de glicerol com os acidos graxos . No
sentido inverso, a reacao € dita reagdo de Hidrolise. Assim, os acidos graxos sdo

produtos da hidrolise dos giicerideos.
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A nomenclatura dos glicerideos coloca em evidéncia os acidos graxos

formadores e a posi¢cac destes no glicerol esterificado. Sem considerar os casos de

isomeria Optica, cuja complexidade ultrapassa o proposito deste trabalho, a formacéo

do nome dos gliceridecs pode ser deduzida facilmente a partir dos exemplos

apresentados abaixo :

a ) Triglicerideos Simples

H2C I- OO ESTEARICO

H2 C — OO ESTEARICO

H2C I— OO0 ESTEARICO

Triestearoilglicerol
ou

Triestearina

b ) Triglicerideos Mistos

H2 C — OO0 PALMITICO

J .
H2 C - 0O OLEICO

H2C |-— 00 PALMITICO

2-oleoildipalmitoil
glicerol

ou
beta-oleodipalmitina
palmitoestearooleico

H2 C - 00 PALMITICO
| .

H2 C — 00 PALMITICO

H2C l- 00 PALMITICO
Tripalmitoilglicerol

ou
Tripalmitina

Hz C - OO0 OLEICO
H2 C 2 OO PALMITICO

H2 C — 00 PALMITICO

1-oleoildipalmitoil
glicerol
ou

alfa-oleodipaimitina
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H2 C — OO OLEICO
I .
H2 ¢ — OO0 OLEICO

H2 C l—- 00 LEICO

Trioleoilglicerol
ou

Trioleina

H2 C — 00 PALMITICO
] }
H2 C - OO PALMITICO

I :
H2 C - 0O OLEICO

2-palmitpiolestearoil oleoil

glicerol
ou

beta-
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¢) Diglicerideos

H2C I— OO PALMITICO
HZ2 C I—-— QO PALMITICO

H2C-OH

1-palmitoil 2-testearoil glicerol
ou

beta-estearopalmitina

d) Monoglicerideos

H2C l_ 00 ESTEARICO
H2 c]- OH

H2 C - OH

1-estearoiliglicerol
ou

alfa - monoestearina

H2C l— QO OLEICO
H2C l— OOH

H2 C - Q0 OLEICO

1,3 dioleoil glicerol
ou
alfa , alfa’- dioleina

Hz2C - OH
H2 C - OO PALMITICO

H2C-OH

2-palmitoilglicerol
ou

beta-monopalmitina

11.5. Mono e Diglicerideos

Os dleos e gorduras sio, praticamente, uma mistura de triglicerideos

mistos, pois os demais constituintes aparecem em proporgbes menores, via de regra

inferior a 5%.

A ocorréncia de mono e diglicerideos e de acidos graxos livres nos éleos
brutos &, em geral, pequena. Esta quantidade pequena é altamente desejavel, tendo em

vista a influéncia destes monos e diglicerideos nas perdas ocasicnadas no processo de
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refino de 6leos. Contudo, tais componentes podem surgir em quantidades apreciaveis,
quando as sementes oleaginosas sofrem dano ou deterioracao no campo ou durante ©

armazenamento, como resultado de hidrolise parciat dos triglicerideos.

A produgdo de Mono e Diglicerideo tem um grande valor comercial por
sua utilizagcgo como emulsificantes em sorvetes, chocolates, margarinas, leite em po e

em varios outros alimentos industrializados .

Apds o refino dos dleos vegetais, a produgao dos mono e diglicerideos é
realizada através da hidrélise dos triglicerideos, liberandc os acidos graxos. Numa outra
etapa, realiza-se a esterificagdo dos acidos graxos livres com 0 glicerol, que devera ser
controlada com catalisador, para direcionar a produgao de mono e diglicerideos & ndo

triglicerideos.

Come mencionado por Davidsohn et al. (1968), apds a liberacdo dos acidos
graxos, alguns pesquisadores fazem a esterificagdo destes acidos com butanol ou
etanol e nao com glicerol como usual e, desta forma, obtém-se 0s esteres metilicos ou
etilicos. Na inddstria, € preferivel ufilizar o proprio glicerol que ja € encontrado nos oleos

e gorduras.

Para separar os mono e diglicerideos do glicerol, deve-se realizar uma
destilacdo a vacuo, para evitar degradac@o dos glicerideos. Assim, & objetivo deste
trabalho, o estudo desta destilagdo a baixa pressdo, onde serao separados os mono e

diglicerideos do glicerol, dos acidos graxos e da agua.
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Para limitar o universo de opg¢des. de dleos e glicerideos a serem analisados,
neste trabalho, serdo estudados os seguintes éleos vegetais :

1-Oleo de Coco
2-Oleo de Palma
3-Oleo de Uricuri
4-Oleo de Mitho

5-Oleo de Arroz

A composicao dos acidos graxos presentes nestes dleos € apresentada
na Tabela 11.3 abaixo :
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Tabela 1.3 : Concentragdo, em Porcentagem em massa de acidos graxos presentes

nos Slecs de Coco, Palma, Uricuri , Milho e Arroz {(Hartman e Esteves (1982))

Acidos Capréi- |Caprili- |Capri- |Lauri- {Miris- |Paimi- |Estea- [Palmi- [Oléico |Lino
Graxos co co co co tico tico rico toléico | C 18:1 |léico
----------- — |C80 C8o0 C10:0 |C12:0 |C14:0 |C16:0 [C18:0 |C 161 C 182
Oleos (9) (9,12)
Estudados

Oieo de 6 6 44 18 11 6 7 2
Coco

Oleo  de|2 10 8 46 9 8 2 13 3
Uricuri

Oleo  de 1 14 4 38 9
Palma

Oleo de 13 4 29 64
Milho

Oleo  de 1 15 2 1 45 36
Arroz

A Tabela Il.4a apresenta 0s nomes e a simbologia representando acidos

graxos, ésteres (mono e diglicerideo) e glicerol. Apresenta, também, o nome do

componente principal e as suas férmulas estruturais.

A Tabela I.4b apresenta as propriedades dos acidos graxos, dos mono e

diglicerideos e também do glicerol. Esta tabela apresenta o peso molecular, o ponto de

fusdo, a viscosidade, a densidade, a temperatura de ebulicao normal, a pressdo de

vapor na temperatura ambiente, a entalpia de vaporizacéo e o calor especffico.
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Tabela 1.4 a Caracteristicas de Acidos Graxos, Mono e Diglicerideo e Glicerol

PRODUTO MATERIA COMPONENTES COMP. NOME C. FORMULA
PRIMA PRINCIPAL PRINCIPAL ESTRUTUR.
1 SOJA (H2TOT) C12:C14;C16,C18 c18 ACIDO ESTEARICO CH3-(CH2)16-COOH
2 BABAGU C8,C10,C12,C14;C16,C18:C18:1:C18:2 c12 ACIDO LAURICO CH3-(CH2)10-COOH
3 ALGODAQ C14,016,C18,C18:1,C18:2,C18:3 c18:2 ACIDO LINOLEICO CH3-(CH2)12-(CH)4-COOH
4 SOJA (H2TOT) C12:014;C16,018,C20,622 c18 ACIDO ESTEARICO CH3-(CH2)18-CO0H
5 SOJA (12H2) | ©12,€16,018,C18:1:C18:2,018:3,:C20:C22 C18:1 ACIDO OLEICO CH3-(CH2)14-(CH)2-COOH
6 SEBO (H2TOT) C12,C14;C16,C18:C20 c18 ACIDO ESTEARICO CH3-(CH2)16-COCH
GUCEROL GLICEROL C3HB03 C3H5-(0H)3 GLICEROL _(CH2)2-CH-{OH)3
MONOESTEARINA | AC. ESTEAR. CH3-(CH2)18-CO0-C3H702 C21H4204 | MONOESTEARINA CH3-(CH2)16-CO0-CH2-CHOH-CH20H
DIESTEARINA | AC ESTEAR. [CH3-(CH2)16-COOR-C3HBO C30H7605 | DIESTEARINA [CH3-{CH2}16-CO0]2-CH2-CH-CH20H
MONOLAURINA | AC. LAUR. CH3-(CH2)10-CO0-C3H702 C15H3004 | MONOLAURINA CH3-{CH2)10-CO0-CH2-CHOH-CH20H
DILAURINA AC. LAUR. JCH3-(CH2)10-COOJ2-C3HBO C27H5205 DILAURINA [CH3-(CH2)10-CO0}2-CH2-CH-CH20H
MONOLINOLEINA | AC. LINOL, CH3-(CH2)12-(CH)4-CO0-C3H702 C21H3804 | MONOLINOLEINA | CH3-{CH2)12-(CH)4-COO0-CH2-CHOH-CH20H
DILINGLEINA AC. LiINOL. [CH3-(CH2)12-(CH)4-COOJ2-C3HEO0 C39HB805 DILINOLEINA [CH3-(CH2)12-(CH)4-CO0]2-CH2-CH-CH20H
_ MONOOLEINA | AC.OLEICO CH3-(CH2)14-(CH)2-CO0-C3H702 C21H4004 | MONOOLEINA | CH3-{CH2}14-(CH)2-CO0-CH2-CHOH-CH20H
DIQLEINA AC. OLEICO [CH3-(CH2)14-(CH)2-COO]2-C3HE0 C39H7205 DIOLEINA [CH3-({CH2)14-(CH)2-CO0]2-CH2-CH-CH20H




Tabela 1.4 b Propriedades dos Acidos Graxos dos Meno e Diglicerideos e Glicerol (Mahler et al., 1964)

NOME C. PESC | PONTO DE | DENSID.L, VISCOS. | P. E. NORM. P. VAP. AHVAP CALOR ESP. | OBSERVAGOES
PRINCIPAL MOLEC. | FUSAO(C) | (KG/M3) (CP) 0C) (KGF/CM2) (KCALKMOL) | (KCAL/KG 0C)

ACIDO ESTEARICO 284 70,1 789 1,6(171 0C) 3752 0,0019 (194 0C) | 24490(184 0C) 0,72
ACIDO LAURICO 200 44,8 8728 |1.9235(1710C)| 2987 0,004(148 0 C) | 20430 (148 0C) 0,66
ACIDO LINOLEICO 280 5 903 1,8(171 0C) 354,85 | 0,00005(122 0C) | 24160(122 0C) 0,61
ACIDO ESTEARICO 284 701 789 1,6(171 0C) 3752 0,0019 (194 0¢) | 24490(184 0C) 0,72
ACIDO OLEICO 282 16,3 799 1,5(171 0C) 359,85 0,0019(181 0c) | 23830137 0C) 0,64
ACIDO ESTEARICO 284 70,1 789 1,6(171 0C) 3752 0,0019 (194 0C) | 24490(184 0C) 0,72
GLICEROL 02 18 1261 0,3(200 0C) 287,85 0,002(154 0C) | 19410(126 0C) 0,74
MONOESTEARINA 358 70,8 789 1,8(171 0C) 440 0,000023(313 0C) | 24490(184 0C) 0,64
DIESTEARINA 592 789 1,8(171 0C) 480 0,000023(313 0C) | 24490(184 0C) 0,64
MONOLAURINA 274 45 789 1,6(171.0C) 350 0,000023(244 0C) | 24490(184 0C) 0,64
DILAURINA 456 789 1,8(1710C) 440 0,000023(244 0C) | 24490(184 0C) 0,64
MONOLINOLEINA 354 789 1,8(171.0C) 440 0,000023(308 0C) | 24490(184 0C) 0,84
DILINOLEINA 584 789 1,9(171 0C) 460 0,000023(308 0C) | 24480(184 0C) 0,64
MONOOLEINA 356 789 1,8(171 0C) 440 0,000023(308 0C) | 24490(184 0C) 0,64
DIOLEINA 588 789 1,9(171 0C) 460 0,000023(308 0C) | 24490{184 0C) 0,64
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IL.6. Separagao de mono e diglicerideos do glicerol e dos Acidos Graxos

A separagdo dos mono e diglicerideos do glicerol ¢ dos acidos graxos é
realizada atraves da destilagdo fracionada a baixa pressdo, a fim de evitar a
degradagdo térmica € minimizar a corrosdo nos equipamentos. Em industrias que

manuselam dleos e derivados, é comum a utiizagéo de destilagdo a baixa pressao.

O fracionamento de acidos graxos foi estudade por varios autores como Potts
et al. (1953) e, principalmente, através dos trabalhos de Stage {1984) e (1987). Aly et al.
(1992) fazem um estudo solwe destilacdo a baixa pressa@o para separar contaminantes

de 6leos vegetais.

Expressoes de presséo de vapor e o equilibrio liquido vapor para esteres

metilicos dos acidos graxos foram apresentadas por Rose e Supina (1961) .

Na Tabela 1.5 sido apresentadas as pressdes de vapor em fungao da

temperatura para varios acidos graxos.

De acordo com Stage (1984), no fracionamento de dcidos graxos, a
temperatura no fundo da coluna de destilagdo ndo pode ulirapassar 290° C para evitar a

degradacéo térmica dos acidos graxos e a corrosao nos equipamentos .

Para que a temperatura ndo ulirapasse 290 ® C & necessério que a

destilagao ocorra a baixas pressdes , normalmente, da ordem de alguns mm de Hg .

De acordo com Davidsohn et al. (1968) € preferivel para a separacéo de

acidos graxos converté-los a mono e diésteres através da esterificagdo com alcoois.
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Davidsohn et al. (1968) determinaram a curva de equilibrio para o
palmiato de metila a 4 mm de Hg de pressdo e comprovaram que a curva de equilibrio

tambem pode ser representada pela lei de Raoult.

Na indUstria, a esterificagdo é feita com glicerol, pois nos odleos e
gorduras ja existe este componente e, assim, nd0 ha a necessidade da adigao de

substancias estranhas ao sistema.
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Tabela 1.5 Pressséo de vapor de acidos Graxos. Reid et al. (1988)

TEMPERATURA GLICEROL ACIDO LAURICO ACIDO ESTEARICO ACIDO QLEICO ACIDO LINOLEICO
(°C) { K} {Pa} { mbar A) {Pa) { mbar A ) {Pa) { mhar A) {Pa) { mbar A) {Pa) {mbar A )
100 373 2,526E+01 0,258 1,298E+01 0,132 1,874E-01 0,002 5,894E-01 0,006 7,296E-01 0,007
105 378 3,605E+D1 0,368 1,948E+01 0,199 3,291E-01 0,003 9,141E-01 0,009 1,131E+00 0,012
110 383 5,087E+01 0,519 2,879E+01 0,204 5,385E-01 0,005 1,398E+00 0,014 1,728E+00 0,018
115 388 7,104E+01 0,725 4 196E+01 0,428 8,660E-01 0,008 2,108E+00 0,022 2,605E+00 0,027
120 393 9 819E+01 1,002 6,034E+01 0,615 1,369E+00 0,014 3,140E+00 0,032 3,877E+00 0,040
125 308 1,344E+02 1,371 8,565E+01 0,874 2,131E+00 0,022 4 B18E+00 0,047 5 ,698E+00 0,058
130 403 1,822E+02 1,859 1,201E+02 1,225 3,265E+00 0,033 8,711E+00 0,068 8,276E+00 0,084
135 408 2,449E+02 2,498 1,664E+02 1,697 4,930E+00 0,050 9,643E+00 0,098 1,188E+01 0,121
140 413 3,262E+02 3,327 2,279E+02 2,324 7.339E+00 0,075 1,370E+01 0,140 1,688E+01 0,172
145 418 4,300E+02 4,305 3,087E+02 3,149 1,078E+01 0,110 1,927E+01 0,197 2,371E+01 0,242
150 423 5,647E+02 5,759 4,139E+02 4,222 1,5682E+01 0,159 2,683E+01 0,274 3,208E+01 0,336
155 428 7,342E+02 7,489 5,495E+02 5,605 2,236E+01 0,228 3,699E+01 0,377 4,543E+01 0,463
160 433 9,477E+02 9,666 7,224E+02 7,368 3,162E+01 0,323 5,052E+01 0,515 6,199E+01 0,632
165 438 1,214E+03 12,387 9,410E+02 9,598 4, 421E+01 0,451 6,839E+01 0,698 8,382E+01 0,855
170 443 1,546E+03 15,765 1,215E+03 12,393 6,112E+01 0,623 9,178E+01 0,936 1,124E+02 1,148
175 448 1,954E+03 19,930 1,555E+03 15,865 8,360E+01 0,853 1,921E+02 1,248 1,494E+02 1,623
180 453 2,454E+03 25,034 1,975E+03 20,146 1,132E+02 1,155 1,613E+02 1,645 1,968E+02 2,009
185 458, 3,064E+03 31,254 2,488E+03 25,381 1,517E+02 | 1,548 2,113E402 2,155 2,576E+02 2,628
190 463 3,802E+03 38,781 3,112E+03 31,738 2,015E+02 2,055 2,747E+02 2,802 3,345E+02 3,412
195 468 4,691E+03 47,847 3,863E+03 39,400 2,651E+02 2705 3,547E+02 3,618 4,3126+02 4,308
200 473 5,755E+03 58,708 4,762E+03 48 574 3,458E-+02 3,528 4 548E+02 4,639 5,520E+02 5,630
205 478 7,024E+03 71,643 5,832E+03 50,487 4,473E+02 4,562 5,792E+02 5,908 7, 018E+02 7,158
210 483 8,527E+03 86,979 7,097E+03 72,385 5,738E+02 5853 7,330E+02 7,477 8,865E+02 9,042
215 488 1,030E+04 105,070 8,582E+03 87,540 7,304E+02 7,450 9,219E+02 9,403 1,113E+03 11,350
220 493 1,238E+04 126,309 1,032E+04 105,245 9,227E+02 0,411 1,152E+03 11,755 1,388E+03 14,161
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Desta forma, & extremamente importante a simulagao da coluna a baixa

pressao para separacao do mono ¢ diésteres dos acidos graxos e do glicerol.

Para auxiliar na interpretagdo fisica do processo de destilacdo a baixa
presséo, onde se tem a separagdo dos mono e dos diglicerideos do glicerol, dos acidos
graxos e da agua, pode-se utilizar o balango de massa realizado o qual serad

apresentado no item |1.7.

1. 7. Fluxograma de Processo e Balango de Massa

Na Figura 1.1 & apresentado um fluxograma tipico (Stage, 1987), para a
separacdo dos mono, di e triglicerideos do glicerol € dos acidos graxes como também
da agua. Neste fluxograma, representam-se todos os equipamentos existentes numa
planta real. O balango de massa também & representado nesta figura.

Como pode-se observar numa instalagéo industrial tipica, 0 vacuo do sistema é
realizado por ejetores a vapor. Para a operagdo destes ejetores, tem-se um vaso
{coluna barométrica) para a drenagem do condensado & um pote (pote barométrico)
para permitir a selagem do sistema. A coluna de destilagdo com condensador e
refervedor (gerador de Vapor Seco) também esta representada. O condensado é

drenado através do pote de condensado.

Em toda industria de manuseio de dleos e gorduras, para evitar a emissio de
odores na atmosfera, utiliza-se um sistema de lavagem dos vapores de agua
contaminada. Assim, normaimente, tem-se um lavador de gases com glicerol, um pote
de glicerol, uma bomba e um trocador de calor para resfriar ¢ glicerol. Numa instalagao
industrial, o glicerol utilizado para lavagem dos gases € 0 mesmo que o obtido da

separacao dos mono e diglicerideos.
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Os produtos mono e diglicerideos sao refirados do fundo da coluna de
destilagdo através de uma bomba e um trocador de calor para resfriar os mono e

diglicerideos para armazenamento.

O balango de massa tipico para estas instalagbes & tambem representado na
Figura I1.1.
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SISTEMA DE VAGUO A VAFOR

Y

DADOS DE ENTRADA VAZAD (KGIH)
COMPONENTE COMPOSICAQ (%P)
GLICEROL 13.76 CALCULO DA AREA DG CONDENSADOR SISTEMA DE COLUNA
GLICERIDIO (MONOC E Bl ) 83,69 TH OG) T2 {OC) t1{OC} 2 [0C) VACUO Y
ACIDO GRAXO LW/RE 0,25 154 154 60 15 LAVADOR | i BAROMETRICA
_ 0F2{0C) 79 DT1 (0C) 04 ™
VAZAD S_ELECIONDA( KGH ) 2800 LMTD [ OC) 86,3 A [ M2} 10,82 3
PRESSAO DE OP.{ MM HG ) 5
GLICEROL ALIM, NO REATOR (KGH ) 640 CONDENSADOR > N
ENRGIA R.
MATERIA PRIMA MILHO {KCALM}
» 11201779 LAVADOR DE GASES
VAPOR ™ COMPONENTE % PESO  VAZADIKGH)
COMPONENTE % PESC  vAZAQKGM) CONDENSADOR 60 OC WATER GLICERQL w78 29538
GLICEROL 83,80 342,22 Componerte % PESD  VAZAO[KGH) {HGH) AGUA D,22 66,15
AGUA 16,20 65,15 GLICEROL 100,00 342,22 8297,61 TOTAL 2980365
TOTAL 408,38 AGUA 000 0,00
TOTAL 342,22
) RECICLO DE GLICEROL
_ RAZAQ DE RECIGLO = 0.51 VAZAOIKGIH)
. i 29538
POTE DO ENERGIA R.
POTE DE LAVADOR {Kﬁgl;la:]
CONDENSADO '
—_——p
L i COLUNA
COMPONENTE COMP. ANALS{%P} %PESC MEDIA VAZﬁO(KGm -
GLICEROL 13,76 13,76 343,94 ¥ l RESFRIADOR
AGLICERIDIO 83,69 §3,68 2091,50 VAPOR 5ECO DE GLICEROL
CID0 GRAXO 0,25 0,25 8,25 VAZAQKGH) VAPOR B A DE
AGUA 2,32 2,32 57,90 o 83 VAZAO(KGH) omMB
VAZAQ SELECIONADA 2500 " T | ¢ 85 GLICEROL
TOTAL 100,02 100,00 2500 T\
GLICERQL ALIM. NG REATOR 840 ¥‘ RESFRIADOR -
AGUA NA ENTRADA (KGH) 57.9 DE PRODUTO
VAPOR / ALIMENTAGAQ 00033 AGUA A €D 0T L
(KGH}
1184594 GERAgOZ)SI'"\;E DE
[I]]m VAPO cO
ENERGIA R FRODUTO
(KCALH) COMPONENTE % PESO  VAZAO(KGIH) POTE
16127025 GLICERDIO 9952 20019 .
" GLICEROL 0,08 1,7 BAROMETRICO
ACIDO GRAXO 0,30 8.2
BOMEA DE
PRODUTO TOTAL 100,0 20099

Figura iI.1 Fluxograma de Proceso da Destilgo a Baixa Presséo e Balanco de Massa

29



Neste balanco, podem ser tiradas as seguintes conclusbes :

1- Na alimentag@o da coluna as concentragbes em porcentagem massica foram
retiradas dos trabalhos de Fregolete, L. V., no LDPS/FEQ/UNICAMP e seus
valores foram:

45% de monoglicerideo

30% de diglicerideo

13% de triglicerideo ou 12,8% na simulac&o que utiliza acido graxo.
10% de glicerol

0% de &cido graxo ou 0,2% em uma simulacéo

2% de agua

2- O aquecimento da coluna é feito por vapor direto

3- No produio de fundo ndo deve ter glicerol, mas € permitide até 0,3 % em
massa de acido graxo.

4- A agua é retirada pelo sistema de ejetores (pento de menor pressao)

5- O glicerol fica retido no pote de condensado e alimentara o pote do lavador

8- O glicerol é utilizado para lavar os gases anies da corrente de vapor d’agua
arrastada pelo sistema de ejetores.

I.8 Estratégia de solugao do Problema

A separagdo de mono e diglicerideo de glicerol e de acido graxo e agua €
realizada, como ja mencionado anteriormente, por destilagdo a baixa pressao.

Os trabalhos desta tese serdo [imitados a separagdo dos mono e diglicerideos
obtidos a partir dos seguintes dleos vegetais :

1- Oleo de Coco
2- Oleo de Palma
3- Oleo de Uricuri
4- Oleo de Milho
5- Oleo de Arroz
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Como mostrado na Tabela 1.3, os oleos vegetais acima, apresentam as

seguintes caracteristicas :

1- Oleo de Coco

Acidos graxos presentes :

2- Oleo de Palma

Acidos graxos presentes :

3- Oleo de Uricuri

Acidos graxos presentes :

4- Oleo de Milho

Acidos graxos presentes :

5- Oleo de Arroz

Acidos graxos presentes :

Laurico (12 atocmos de C) - 44 %
Miristico (14 atomos de C) — 18%

Palmitico (16 atomos de C) — 11%

Palmitico (16 dtomos de C) - 14 %
Oléico (18 atomos de C e 1 dupla ligagao) — 38%

Linoleico (18 atomos de C e 2 duplas ligagbes) ~ 9%

Caprilico {10 atomos de C) - 10 %
Laurico (12 atomos de C) -46 %

Oléico (18 dtomos de C e 1 dupla ligagdo) — 13%

Palmitico (16 atomos de C) - 13 %
Oleico (18 atomos de C e 1 dupla ligag&o) ~ 29%

Linoleico (18 dtomos de C e 2 duplas ligagdes) ~ 64%

Palmitico (16 atomos de C) - 15 %
Oléico (18 atomos de C e 1 dupla ligacéo) — 45% .

Linoleice (18 atomos de C e 2 duplas ligagdes) — 36%
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Nos oleos acima, os acidos graxos sdo colocados somente para caracterizar as
vérias sementes vegetais. Na realidade, somente os triglicerideos, resultantes da
esterificagdo do glicerol com os varios acidos graxos € que estdo presentes nestes

oleos.

Estes triglicerideos sdo, entdo, hidrolisados, reagdo inversa da esterificagao,
para a liberagao dos acidos graxos. Com a presenca de catalisadores, os acidos graxos

sdo novamente esterificados para obter, preferenciaimente, 0s mono e diglicerideos.

Assim, na entrada da coluna de destilagdo, tém-se os acidos graxos
apresentados acima, & também, 0s mono e diglicerideos desies acidos, o glicerol, a

agua e o triglicerideo remanescente.

Os grupos funcionais dos acidos graxos e dos mono e diglicerideos sao:

1- Acido Graxo Insaturade : CnH2n0O2

2- Acido Graxo com uma dupla ligagao : CnH2n-202

3- Acido Graxo com 2 duplas ligacdes : CnH2n-402

4- Monoglicerideo de Acido graxo insaturado : Cn+3H2n+6 04

5- Diglicerideo de Acido graxo insaturado : C2n+3H4n+4 05

6- Monoglicerideo de Acido graxo com1 dupla ligagéo : Cn+3H2n+4 04
7- Diglicerideo de Acido graxo com 1 dupla ligaggo : C2n+3H4n 05

8- Monoglicerideo de Acido graxo com 2 duplas ligagbes : Cn+3H2n+2 04
9- Diglicerideo de Acido graxo com 2 duplas ligagdes : C2n+3H4n-4 05
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Assim, por exemplo, para 0 6leo de Coco, 0 componente principal é o Acido

Laurico que possui 12 atomos de Carbone e sua Formula estrutural é

CH3 ~ (CH2)10 - COOH
O seu mono glicerideo possui a seguinte formula estrutural :

H2C — O0C- {CH2) — CH3
|
HC-0OH
|
H2C - OH
1- Lauriol Glicerol

Alfa monolamina
E seu diglicerideo é

H2C — O0C- (CH2) - CH3
|
HC - 00C- (CH2) — CH3
|
H2C - OH
1,2 Lauriol Glicerol
Alfa Beta dilamina

Para os demais acidos graxos € mono e digliceridecs, o principio de
representagdo é ¢ mesmo, basta saber 0 nimero de atoros de carbono de cada 4cido

e, também, se existe duplas ligagGes e guantas.

O célculo da destilagéo a baixa pressao foi realizado no simulador de processc
comercial HYSYS. Este simulador possui um banco de propriedades de varios

componentes. Neste banco de dados encontram-se as propriedades de todos os acidos

33



graxos, porém nao exisiem dados para os mono, di e triglicerideos que, desta forma,
necessitam ser estimados como componentes Hipotéticos. Para gerar as propriedades
destes componentes foi utilizado o método UNIFAC (Fredenslund et al., 1977). Ralev
and Dobrudjaliev (1991) apresentam alguns dados de Equilibrio liquido-vapor para

misturas de acidos graxos e seus derivados.

Como dados de entrada do simulador, devem ser ufilizados os dados de cada

Oleo com as concentracbes dos acidos graxos e dos mono, di e triglicerideos.

Na destilagao a baixa presséo, tanio a fase liquida quanto a vapor apresentam
comporiamento préximo ac ideal. Assim, utilizou-se a fase vapor come sendo ideal e 0
modelo de Margules foi usado para representar o coeficiente de atividade da fase

liquida.

As simulacdes no HYSYS foram realizadas para varias condigdes de nimero
de estagios, posicdo da alimentagdo e presen¢a ou ndo de trigliceridios..Os resultados

sao apresentados no item 11.10



1.9 Simulacdo em Estado Estacionario

A simulagao foi realizada utilizando-se uma Unica coluna, onde a corrente
ALIMENTACAO representa a alimentagcdo da coluna, a corrente GLICERIDEQ
representa a retirada do fundo da coluna, onde sdo refirados os mono, di e
triglicerideos. A corrente GLICEROL representa a corrente condensada de topo da
coluna. Nesta corrente, concentra-se o glicerol. Finalmente, a corrente AGUA

representa a corrente ndo condensada do topo da coluna, onde se concentra a agua.

Os resultados, sob a forma de tabelas e figuras, s&o apresentados no item 11.10.

110 Resultados

Foram realizadas varias simulagbes, porém apenas 11 defas foram avaliadas
neste trabalho. A Tabela I1.6 resume, para cada nUmero de estagios da coluna, 0s
valores obtidos para o calor no refervedor e no condensador, a razéo de refluxo e o
prato da alimentagdo. As Figuras lla e |lb apresentam as composi¢cdes e balange de
massa para as simulacdes. Na Figura 112a, sao apresentadas as simulagdes sem acido
graxo livre na alimentacdo. Na figura i12b, constam as simulagbes considerando-se

acido graxo na alimentagéo,
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Tabela !1.6: Numero de Estagios, Estagio de Alimentacédo, Razédo de Refluxo e Calores

no Refervedor e no Condensador para as Simulagdes realizadas.

I

Simulagho | Nimero de Estagio da Razdo Calor no Calerno CondigGes das
Estagios Alimentagio de Refervedor | Condensador simulages
refluxo (K.cal/h) (Kcalh)

| 30 5 0,08204 3,959}{105 7.622x1¢% Com Triglicerideo ¢
sem Acido Graxo

2 30 7 0,3727 | 4,359x10° 1,129x10° | Com Triglicerideo e
sem Acido Graxo

3 30 10 0,01708 | 3,977x10° 7,406x10° Com Triglicerideo ¢
sem Acido Graxo

4 30 15 (,0333 3,988){10S 7,911x107 Com Triglicerideo e
sem Acido Graxo

5 20 5 0,08736 | 4,0259x10° 7,797x10* Com Triglicerideo e
sem Acido Graxo

6 20 10 0,01262 | 3,978x10° 7,329x10" Com Triglicerideo e
sem Acido Graxo

7 20 15 0,05337 |  4,03x10° 7,850x10* Com Triglicerideo ¢
sem Acido Graxo

8 15 10 - - - Nio convergiu

9 15 12 0,04311 | 4,017x10° 7,719x10* | Com Triglicerideo e
sem Acido Graxo

10 20 5 04273 | 2,621x10° | 1,5349x10° | Com Acido Graxo sem

Triglicerideo
11 20 10 0,4283 4,33x10° 1,29x10° Com Triglicerideo e

com Acido Graxo
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AGUA

kg/h

% massa
% massa
% massa
% massa
% massa
% massa

vazéo por componete

Giicerol = 0,2220
H20 = 44 3691
Ac. Graxo = 00,0000

Monaglicer, = 0,4189
Diglicerideo 0,0000
Triglicer. = 0,0000
Total (kg/h) 45,0100

7,80E+04 kcalih

ka/h

% massa
% massa
% massa
% massa
% massa
% massa

vazao por componete

Glicerol = 249 7787
H20 = 56361
Ac. Graxo = £,0000

Monoglicer. = 19,5852
Diglicerideo 0,0000
Triglicer. = 0,0000
Total (kgsh) 275,0000

4 D3E+05 keal/h

kg/h

% massa
% massa
% massa
% massa
% massa
% massa

Vazao 45,01
Numero de Estagios = 20 Cone. Glicerol = 0,49330
Congc. H20 = 98,57810
Estagio de Alimentacao = 5 Conc. Ac. Graxo = 0,00000
Conc, Monoglic. = 0,93080
Conc¢. Digficerideo =  0,00000
Pressio  1,00E-02 Conc. Triglicerideo = 0,00000
{bar) %Total 100,0000
Pressdo 7,60E+00 Corrente de energia condensador =
(mm Hg) « >
' GLICEROL
Vazdo 275
Conc. Glicerot = 90,8286
" Conec. H20 = 2,0495
ALIMENTAGAO | OESTILAGAD Cong. Acido Graxo = 0,0000
Vazée = 2500 kg/h Conc. Monoglic. = 71219
Conc. Glicerol = 10,0000 % massa Conc. Diglicec. = 0,0000
Canc, H2O = 20000 % massa Conc. Triglicec, = 0,0000
Cenc. Ac. Graxo = 0,0000 % massa % Total 100,0000
Conc. Moneglic, = 45,0000 % massa
Conc. Diglicerideo = 30,0000 9% massa S~ Corrente de energia refervedar =
Conc. Triglicerideo = 13,0000 % massa
% Total 100,0000
vazao por componente y GLICERIDIO ( MONO E DI)
Vazdo = 2500,000 kg/h Vazao 2180
Glicerol = 250,000 kgth Balango Global Cong, Glicerol = 0,0000
H20 = 50,000 kgt [Entrada=] 25000 Conc. H20 = 0,0000
Ac, Graxo = 0,000 kg/h Saida=] 2500,0 Conc. Ac. Graxo=  0,0000
Monagiicerideo = 1125,000 kg/h Conc. Monogiic. = 50,6880
Diglicerideo = 750,000 kg/h Conc. Digiicerideo = 34,4037
Triglicerideo = 325,000 kg/h Conc. Triglicerideo = 14,9083
% Total 2500,0000 % Total 100,0000

Figura 1I.2a Resultados Tipicos das Simulages da Coluna de Destilagéo a Baixa Pressé&o.
Simulacdes sem Acido Graxo na alimentacio
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vazao por componete

Gliceral = 0,0000
H20 = 0,0000
Ac. Graxo = 0,0000

Monoglicer. = 1104,9984
Digliceridee  750,0007
Triglicer. = 325,0009
Total {kg/h}  2180,0000

ka/h
kg/h
kg/h
kg/h
kgfh
kafh

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kag/h

ka/h
kgt
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h



Numero de Estagios = 20

Estagio de Alimentagéo = 10

Pressao 1,00E-02

AGUA

Vazéo 45,5
Conc. Glicerol = 0,55640
Conc. H20 = 97,75210

Conc. Ac. Graxo = (,32190
Conc. Monoglic. = 1,36860
Conc. Digliceridec = 0,00000
Conc. Triglicerideo = 0,00000

kgfh

% massa
% massa
% massa
% massa
% massa
% massa

vazdo por componete

Glicerol =
H20 =

Ac. Graxo =
Menoglicer. =
Diglicerideo
Triglicer. =
Total (kg/h)

1,29E+05 kcalfh

0,2532
44 4772
0,1465
0,6232
0,0000
0,0000
45,5000

vazao por componete

Glicerol =
H20 =

Ac. Graxo =
Monoglicer. =
Diglicerideo
Triglicer. =
Total (kg/h)

4,33E+05 kecalth

(bar) %Total  100,0000
Pressao 7,60E+00 Corrente de energia condensador =
{mm Hg) < N
GLICEROL
Vazao 2874 kg
Canc. Glicerol = 86,6387 % massa
N Conc. H20 = 1,9250 % massa
ALIMENTAGAO PESTILAGAO Conc. Acido Graxo = 1,6900 % massa
Vazédo = 2500 kg ' Conc. Monoglic. = 9,7373 Y% massa
Conce. Glicerol = 10,0000 % massa Cong. Diglicec, = 0,0080 % massa
Conc. H20 = 2,0000 % massa Canc. Triglicec, = 0,0000 % massa
Conc. Ac. Graxo = 0,2000 % massa % Total 100,0000
Cong, Monoglic. = 450000 % massa
Conc. Diglicerideo = 30,0000 % massa Corrente de energia refervedor =
Conc, Trigliceridec = 12,8000 % massa
% Total 100,0000
vazéo por compenente » GLICERIDIO { MONO E DI)
Vazdo = 2500,000 kg/h Vazéo 21671 kgt
Glicerol = 250,000 kgh Balange Global Conc. Glicerol = 0,0000 % massa
H20 = 53,000 kog/h Entrada=§ 2500,0 Conc, H20 = 0,0000 % massa
Ac. Graxo = 5000 kg/h Saida =] 2500,0 Conc. Ac. Graxo= 0,0000 % massa
Maoneglicerideo = 1125,000 kg/h Conc. Meonoglic. = 50,5924 9% massa
Digticeridec = 750,000 kg/ Conc. Diglicerideo = 34,6414 9% massa
Triglicerideo = 320,000 kgh Conc. Trigliceridea = 14,7862 % massa
% Total 2500,0000 % Total 100,0000

Figura I.2b Resultados Tipico das Simulagdes da Coluna de Destilagdo a Baixa Presséo.

Simulagdes com Acido Graxo na alimentagéo
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248,9996
5,5325
4,8571
27,9850
0,0259
0,0000

287,4000

vazdo por componete

Glicerol = 0,0000
H2C = 0,0000
Ac. Graxo = 0,0000
Monogticer. = 1096,3879
Diglicerideo  750,7138
Triglicer. = 319,9983
Total (kg/hy  2167,1000

kgih
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kgth

kg/h
kgih
kgth
ka/h
kgth
kg/h

kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h
kg/h



.11 Conclusbes

A Figura l12a representa o balango tipico para as simutagbes onde nao se
tem acido graxo na alimentacdo. A anadlise dos resultados demonstra que, na corrente
de glicerideos, tem-se 51% de monoglicerideo, 34% de diglicerideo e 15% de
trigliceridieo. Nesta corrente ndo se tem nenhum glicerol remanescente. Desta forma,
como os mono e diglicerideos s&o produtos, é importante a sua pureza como revelado
nas simulagdes. A separagao do trigliceridec devera ser posteriormente feita, o que nao
€ uma separagdo dificil, pois existe grande diferenca entre as temperaturas de ebulicao

destes componentes.

A corrente de glicerol apresenta 91% de glicerol, 7% de monoglicerideo e 2%
de agua. Nesta corrente, tem-se um arraste de 7% de monoglicerideo que ndo é

desejavel, porém € necessaria para evitar arraste de glicerol na corrente de glicerideo.

Na corrente de agua, tém-se 98,6% de agua, 0,5 % de glicerol e 0,9 % de
monoglicerideo. A perda de monoglicerideo ndo € desejavel, mas foi novamente

necessaria para garantir a qualidade dos glicerideos.

A alimentacac da coluna se constitui de 1.125 kg/h de monoglicerideo. As
perdas de monoglicerideos nas correntes de glicerol e de agua sdo de 20kg/h, desta
forma, as perdas sao de 1,8% da gquantidade total disponive!, este valor é relativamente

pequenao para os processos tradicionais.

A Figura li2b mostra os dados quando existe acido graxo na alimentagéo da
coluna. Os resultados revelam que o fundo da coluna continua com, aproximadamente,
51% de Monoglicerideo, 35% de digliceridec e 15% de triglicerideo e, novamente, a

corrente de glicerideos ¢€ obtida com alta pureza.
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Para evitar a saida de acidos graxos na corrente de glicerideos, a correnie de
glicerol possui 87,6% de glicerol, 9,7 % de monoglicerideo, 1,2% de agua e 1,4% de
acido graxo. Nesta corrente, a perda de monoglicerideo € da ordem de 28 kg/h.

Na corrente de agua tém-se 97,8 % de agua, 1,4% de monoglicerideo, 0,6 %
de glicerol e 0,3% de dcido graxo. Nesta corrente, a perda de monoglicerideo € de
0.6 kg/h.

Assim, a perda total de monoglicerideo € de 28,6 kg/h ou seja, a perda total €
da ordem de 2,5 % que ainda & considerade um valor pequeno.

A Tabhela |1.6 mostra as simulagdes realizadas, onde s&o variados o nimero de
estagios e o estagio da alimentagdo. A tabela revela que para 15 estagios s6 ocorreu a

convergéncia quando a alimentacio era no estagio 12.

Para a coluna com 30 estagios, 0 melhor prato de alimentacao foi o estagio 10,
pois neste estagio ha minimizagao da energia necessaria no refervedor. Para a coluna
com 20 estagios, a conclusado € andloga, ou seja, o methor ponto de alimentagdo € o

estagio 10, que também, minimiza a quantidade de energia necesséria no refervedor.

Com os resultados obtidos acima, pode-se concluir que a simulacéo
atingiu o objetivo basico de se obter produtos com elevada pureza. Todavia, novos
trabalhos s80 necessarios na area procurando minimizar as perdas de monoglicerideos.
Por outro lado, a presenga de triglicerideo juntamente com os compostos de interesse
neste trabatho, mono e diglicerideo, & facilmente tratada em processo posterior, devido.
a grande diferenga de temperatura de ebuligdo entre o triglicerideo e os outros

componentes.
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CAPITULO Il

ASPECTOS TEORICOS DA DESTILAGAO REATIVA

.1 Introdugéo

Os aspectos tedricos do processo de destilagdo reativa serao abordados neste
capitulo. Estas informacdes tebricas serdo utilizadas para a implementagéo
computacional no simulador comercial HYSYS onde sera calculado o processo de
destilagdo com reacdo de um sistema complexo fenol-agua. Estes calculos serdo
apresentados no Capitulo V deste trabalho. Mascolo (2005) apresentou uma vasta

reviséo bibliografica que serviu de referéncia para a elaboragéo deste capitulo.

Entre os aspectos tedricos abordados, estdo algumas definigbes e conceitos
sobre o processo de destilacao reativa, o estado da arte, as aplicagbes industriais deste
tipo de processo, a destilagéo reativa como alternativa tecnolégica, as limitaces e a
complexidade do processo, algumas consideragdes praticas para o projete de colunas
reativas, a termodindmica do processo, o modelo de estagio de equilibrio e as
equagbes de modeiagem do mesmo.

lll.2 Aspectos Gerais da Destilagdo Reativa

A destilag&o reativa € o processo de separagéo onde a destilagéo fracionada &
acompanhada por reagdes quimicas, em alguns ou em todos os estagios, de uma
coluna de destilagéo. Estas reagbes sdo, freqUentemente, provocadas pela introdugao
deliberada de um solvente reativo, o qual reage seletivamente com um dos
componentes da mistura presente no interior da coluna, para formar produtos que

serao removidos da mesma com relativa facilidade (Perry et al., 1997).
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A expressdo "destilagdo catalftica” & também aplicada a estes sistemas, nos
casos em que um catalisador (homogéneo ou heterogéneo) € utilizado com o objetivo

de promover efou acelerar a reacao quimica desejada (Ung e Doherty , 1995 a,b,c.d,e).

No caso de misturas cuja separagdo requer uma coluna de destilagédo
convencional de dimensdes avantajadas € uma razio de refluxo bastante alta, o
investimento inicial @ os custos operacionais e de manuten¢do apresentam-se muito
elevados. De posse de um solvente reativo apropriado, o tamanho da coluna e a razéo
de refluxo podem ser, significativamente, reduzidos para produzir a separacio
desejada com baixo custo. Nos Ultimos anos, a desfilagdo reativa tem sido objeto de
crescente aten¢do, devide ao seu potencial em efetuar separacdes que, até entdo,
eram consideradas muito dificeis efou com alto consumo de energia, como misturas

envolvendo azedtropos e isdbmeros (Ung e Doherty , 1995 a,b,c.d,e).

Além disso, este processo tem se mostrado atrativo, devido ao seu potencial
de aumento de produtividade com reducdo de custos, fatores estes advindos do
aumento da seletividade da reacdo no sentido de formagéo dos produtos desejados, da
racionalizagé@c do uso de energia e da eliminagdo da necessidade de introducdo de
solventes que nao sdo consumidos no processo e, portanto, necessitam ser
recuperados € reciclados.

Uma reacao quimica apresenta um determinado ponto de equilibrio, conhecido
como equilibrio quimico. Neste ponto, a composigéo guimica & tal que a energia livre
de Gibbs € minima para uma dada temperatura. Algumas reagdes quimicas s@o
catalisadas por catalisadores sélidos, para as quais, mesmo a uma temperatura
consideravel, a mistura reativa pode conter concentracdes substanciais de reagentes
ndo convertidos. Ainda que uma alta concentragdo de um ou mais reagentes estiver
presente, a reagdo pode ndo consumir completamente © reagente
estequiometricamente limitante. Tais reagbes sdo conhecidas como reacbes limitadas
pele equilibrio quimico.
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Uma reagéo quimica e uma separagdo por destiiagdo podem ocorrer em um
mesmo equipamento, sendo esta operagdo unitaria combinada, aplicavel
especialmente aquelas reagbes guimicas nas quais o equilibric da reagdo € tal que
limita a conversdo dos reagentes a valores baixos ou moderados. Neste caso, a
conversdo do reagente limitante pode ser consideravelmente aumentada pela remogao
continua dos produfos da mistura reativa pelo Principio de Lé Chatelier (Frey e
Stichlmair, 1999a). Tais conversées podem atingir um valor maior do que em qualquer
outra configuracao possivel ou conhecida.

Para que se possa aplicar as reagbes quimicas a favor de uma dada
separagao, alguns principios devem ser respeitados. Os seguintes tipos de reagdes

guimicas sao altamente beneficiados pela destilagdo reativa (DeGarmo et al., 1992):

« as reacfes reversiveis, para que a continua remogao de um ou
mais produtos presentes na mistura reativa aumente a conversao da reag¢ao no

sentido de formagéo dos produtos;

s  as que apresentam taxa de reacdo significativa nas condigdes da
destilagao, ou seja, reacdes suficientemente rapidas para que os reagentes
estejam presentes apenas no interior da coluna, nao devendo contaminar as

correntes de saida;

» as com entalpia de reagdo significativa, que auxiliam na etapa de
vaporizagio (reacdes exotérmicas) ou condensacéo {reactes endotérmicas) da
destilacao;

* no caso de misturas formadas por isdmeros, o solvente deve
reagir seletivamente com apenas um dos isémeros;

) o ponto de ebulicao do solvente liquido deve ser maior do que o
do componente menos volatil ou menor que do componente mais volatil, de

acordo com a seletividade da reacéo.
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Como a maioria das reagdes quimicas é reversivel e, portanto, ndo atinge uma
conversdo de 100%, o efluente de um reator tipico consiste tanto dos produtos
formados durante a reagao, como dos reagentes nao convertidos.

Entretanto, um produto puro €, geralmente, desejado, de forma que os
reagentes ndo convertidos devem ser separados do mesmo e reciclados ao reator. A
separacdo do efluente é freqilientemente mais complexa do que a etapa de reagdo em
si, especialmente se houver a formagéo de azeétropos.

Quando uma quantidade substancial de inertes esta presente no sistema, pelo
menos duas etapas de separagéo sdo necessarias. Uma para separar os produtes com
alta pureza e outra para separar 0s reagenies ndo convertidos dos inertes. O processo
de separacio escolhido &, em geral, a destilacdo.

Para um sistema quimico nio azeotropico, a separagdo dos inertes e a
purificagdo do produto podem ocorrer, respectivamente, na secdo de retificacdo e na
secdo de esgotamento da coluna reativa ou vice-versa. Assim, a etapa externa de
reciclo de reagentes pode ser eliminada sob certas condiges neste tipo de processo,
se os reagentes estdo presentes na carga fresca em uma proporgao estequiométrica, e
se a conversac na secao de destilacdo reativa for tdo alta, que a concentragéo dos
reagentes nac reagidos no destilado € muito pequena (Stichimair e Frey, 1999 e
Subawalla e Fair, 1999).

Algumas reagdes quimicas apresentam calor de reacéo significativo, podendo
ser exotérmicas ou endotérmicas. Em um reator adiabdtico, este fato implica em uma
mudanca na temperatura da mistura reativa & medida que a reagdo progride. Esta
mudanca na temperatura modifica, desfavoravelmente, o equilibrio da reacao, diminui
a conversdo e, potenciaimente, reduz a seletividade. Ela pode, em muitos casos, afetar
a estabilidade do catalisador. Para tais reagdes quimicas, um projeto adequado de um

processo convencional implica na divisdo do reator em diversos estagios de reacéo,
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com resfriamento entre estagios para reagfes exotérmicas, ou aguecimento entre

estagios, no caso de reagdes endotérmicas.

Uma outra alternativa seria a utilizag@o de reatores isotérmicos (encamisados),
0 que elevaria o montante a ser investido inicialmente, uma vez que este tipo de
equipamento & mais caro. Ja no caso de uma coluna de destilacio reativa, o calor de
reacdo ndo afeta a temperatura, ndo afetando, assim, o equilibrio da reagdo. Em
qualquer ponto, préximo ao catalisador, o calor de reacao causard o aparecimento de
uma transferéncia de massa adicional (vaporizagdo ou condensacio) entre a fase
liquida e a fase vapor, a qual se soma a fransferéncia de massa que ocorre devido &

destilagdo por si s6.

A temperatura no prato onde a reag@o ocorre sera a temperatura de ponto de
bolha (ou de orvalho) na composicdo do prafo, considerando-se que nao se tem
alimentagéo . Esta temperatura sera constante e uniforme em toda a segéo transversal
da coluna. Assim, os equipamentos de transferéncia de calor necessarios para
remover ou suprir o calor de reagio sdo evitados (Solokhin and Blagov, 1998).

A maioria das reacgdes cataliticas apresenta um intervalo de temperatura
preferencial, no qual o catalisador & usado mais eficientemente. Dentro deste intervalo,
o catalisador apresenta-se mais estavel e a taxa de reagao e a seletividade para a
formacde dos produtos desejados sdo altas o suficiente para tornar a operagéo

ecohomicamente viavel.

Em reacdes quimicas gue ufilizam catalisadores solidos estes ndo participalm

da reacaoc e desta forma s6 devem ser substituidos quando perderem a atividade.

A estabilidade térmica do catalisador e a seletividade sdo as responé'éveis pela
determinacao do limite superior do intervalo de temperaturas, enquanio uma taxa de

reacao econdmica & a responsavel pelo limite inferior. Assim, como dito anteriormente,
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sistemas para os quais os intervalos de temperatura da reacdo e da destilagéo se

sobrepbem sao muito convenientes para a destilagao com reagéo quimica.

A escolha da presséo de operacdo deve também ser conveniente. O intervalo
de pressdes para a destilacao é selecionado visando uma separacdo eficiente entre os

reagentes ndo convertidos e os produtos da reagao.

A temperatura do fluido para condensacdo do produtc de topo da coluna
reativa, geralmente, indica a minima pressdo possivel na coluna, enquanto que a
maxima pressdo na coluna & definida pela temperatura média de aquecimento do
refervedor. Deniro deste intervalo, a pressao pode ser selecionada de forma a otimizar
0 processo no que diz respeitc a economia, tanto do ponto de vista de investimento,

quanto de custos operacionais (Stichlmair e Fair, 1998).

Uma c¢oluna operandc em alias pressdes, geralmente, faz com que a
volatilidade relativa, entre os componentes da mistura reativa, diminua o que, a
principio, aumenta a razdo de refluxo efou o ndmero de estagios de separagéo
requeridos. Para um diametro fixo, a espessura da parede da coluna aumenta com o
aumento da pressao (Stichlmair e Fair, 1998).

Por outro lado, para uma certa capacidade de producdo, altas presstes
implicam na diminuigdo do didmetro da coluna, pois a vaporizacdo e,
conseqentemente, o fluxo de vapor entre os estagios, diminui. Além disso, uma vez
que a pressdo e a temperatura de operagéo estdo relacionadas através do equilibrio
liguido-vapor do sistema, deve-se considerar o potencial para degradacdo ou
polimerizacao das espécies quimicas constituintes do sistemna reativo nestas condigbes
(Stichimair e Fair, 1929).

O numero de reagdes quimicas catalisadas por sélidos, para as quais a

destilagdo reativa traz beneficios & bastante grande. Para muitas destas reagdes, o0s
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catalisadores existentes apresenfam boa atividade, seletividade e estabilidade no
infervalo de temperaturas conveniente para a destilagdo. Quando a atividade de um
determinado catalisador & verificada para um certo intervalo de temperaturas é muito
importante se fazer a distingdo entre um reator € uma coluna reativa (Stichlmair e Fair,
1999).

No caso do reator, pode-se obter resultados enganosos devido & limitaggo da
reagdo pelo equilibrio quimico, inerente a este fipo de configuragdo. Para uma
velocidade espacial e um intervalo de temperatura predeterminados, um catalisador
deve exibir taxas de reagao liquidas maiores em plantas piloto de colunas reativas do
que em reatores de leito fixo de bancada.

.3 O Processo de Destilacdo Reativa como Alternativa Tecnolégica

As primeiras patentes relativas a este tipo de processo datam da década de 20
(Backhaus, 1921, 1922, 1923a e 1923b). Um pouco mais tarde, surgiram os primeiros
artigos técnicos (Keyes, 1932; Leyes e Othmer, 1945a e 1945b; Schniep et al., 1945;
Berman et al., 1948a e 1948b). As primeiras publicagbes referiam-se, em sua maioria,
a reagdes homogéneas auto-catalisadas, tais como esterificacbes, transesterificactes e
hidrolises. A partir dai, as reagbes quimicas comegaram a ser introduzidas
deliberadamente, com o objetivo de tornar possivel uma dada separagdo. A catalise
heterogénea aplicada a destilago reativa, por outro lado, € um desenvolvimento mais

recente (Fair, 1998) e foi, primeiramente, abordada por Spes (1966).

Numa reacéao reversivel do tipo A + B €2 C + D, na qual as temperaturas de
ebulicio dos componentes aumentam na seguinte ordem: A, C, D e B, o processo de
obten¢do dos predutos desejados, C e D, atraves de uma configuragdo convencional,
consiste de uma etapa de reagéo seguida por uma seqiéncia de colunas de destilagao,

conforme pode ser visto na Fig. lll.1a. A mistura dos componentes A e B é inserida no
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reator, no interior do qual a reagdo ocorre na presenga de um catalisador, até que o
equilibrio termodinamico seja atingido. Apods esta etapa, uma segiléncia de colunas de
destilacdo se faz necessaria para a obtengdo dos componentes C e D puros. Os
componentes A e B ndo reagidos s&o, entéo, reciclados de volta para o reator. Na
pratica, tal segiéncia de colunas poderia ser muito mais complexa do que a mostrada
na Fig. lll.1a se um ou mais azedtropos se formassem a partir dos componentes

presentes na mistura efiuente do reator.

A configuracdo alternativa proposta, utilizando-se o processo de destilagao
reativa para tal sisiema, € mostrada na Fig. lll.ib. A coluna de destilagio reativa
consiste de uma secdo reativa, localizada na porgdo intermedidria da mesma, e duas
seches de separacdo nao reativas, sendo uma de retificag@o e outra de esgotamento,
localizadas no topo e ne fundo da coluna, respectivamente. O papel da se¢do de
retificagdo & a recuperagdo do regente B da corrente de produto C. Na segdo de
esgotamento, A & retirado da corrente de produto D. Na sec&o reativa, os produtos sao
separados in situ, deslocando o equilibrio quimico no sentido de formagao de produtos
e evitando o aparecimento de reagfes paralelas indesejaveis entre os reagentes A (ou
B) e os produtos C (ou D). Para uma coluna de destilacdo reativa projetada de forma
apropriada, uma conversido de 100% pode, praticamente, ser atingida (Taylor e Krishna,
2000).
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Figura Ill.1. Esquemas de processamento para a reagdgo A+ B ¢> C+ D, em
que C e D s@o os produtos desejados, (a) Configuragdo tipica de um processo
convencional; (b) configuracao da destilagdo reativa (Taylor e Krishna, 2000).

O melhor exemplo dos beneficios do processo de destilagGo reativa é a sua
aplicacdo para a producdo de acetato de metila, reagdo que, tradicionaimente, utiliza-se
do esquema de processamento mostrado na Fig. I1l.2a, o qual consiste de um reator e
de uma seqlencia de nove colunas de destilacdo. Na implementagdo do processo de
destilagdo reativa (Fig. Il.2b), apenas uma coluna se faz necessaria e a conversao dos

reagentes atinge valores proximos a 100%.

No caso da reacdo entre isobuteno e metanol para a formagaa. de MTBE, a

qual é catalisada por um acido forte, o0 conceito tradicional de reator seguido de coluna
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de destilagdo € particularmente complexo, porque a mistura reativa que deixa o reator

apresenta trés azedtropos de pontos de ebuligdo minimos.

A implementacdo do processo de destilacdo reativa requer somente uma
coluna na qual a alimentagdo de butenos e a de metanol sdo introduzidas proximas a
porgdo inferior da secdo reativa. A coluna de destilacdo reativa, neste caso, é capaz de
atingir conversbes de isobuteno e de metanol de, aproximadamente, 100%, além da
supressdo da formacgao de éter dimetilico. Neste caso, alguns dos azedtropos presentes
na mistura desaparecem devido & reagdo quimica gue ai ocorre, uma vez que 0s

componentes destes azedtropos séo consumidos (Doherty e Buzad, 1982),

Acelato de Metila

MeoH _HOAC —

Catalisador Acido Acético
Reator 5

Catalisador ,

Metanol e

Agua
(@ (L)

Figura Ili.2. Esquemas de processamento para a produgdo de acetato de
metila. (a) Configuracao convencional; (b) configuracdo da destilacdo reativa (Taylor e
Krishna, 2000).

50



Partindo-se dos exemplos vistos acima, os beneficios do processo de
destilacao reativa podem ser resumidos conforme segue (Tuchlenski et al.,
2001}

+« a simplificagdo ou a eliminagdo do sistema de separagéo pode
acarretar uma economia significativa no investimento fixo e nos custos de

operacdo ¢ manutencao da unidade;

. ha aumento consideravel na conversdo dos reagentes, a qual
passa a valores proximos de 100%, reduzindo, assim, os custos relativos a

reciclo de correntes de n3o reagidos;

* a remocdo dos produtos da mistura reativa ou a manutengao de
haixas concentra¢bes dos reagentes na mesma pode levar a redugdes nas taxas
de eventuais reagbes paralelas indesejadas, aumentando a selefividade no
sentido dos produtos desejados, com conseqliente reducao da formagao de
produtos secundarios;

. ha reducdo significativa na quantidade de catalisador utilizada

para um mesmo grau de conversa3o;

. o processo €, particularmente, vantajoso quando o efluente do
reator € composto por uma mistura de espécies que formam diversos
azeotropos entre si, uma vez que ha a quebra dos mesmos devido a reacao

quimica;

e se a reacdo é exotérmica, o calor de reacdo pode ser utilizado
como fonte de energia adicional para a vaporizagdo da mistura reativa,
reduzindo, assim, a quantidade de calor que deve ser fornecida ao refervedor da

coluna;

. a constante movimentagdo de correntes internas devido a
vaporizacdo do liquido impede a formacao de pontos guentes localizados, como

pode ocorrer no caso de reatores.
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ll.4 Sintese e Projeto Conceitual do Processo de Destilagdo Reativa

Uma revisao da literatura, no que diz respeito a sintese, ao projeto conceitual e

a modelagem do processo de destilagao reativa € apresentada a seguir.

A termodinamica é de grande importancia no entendimento e no projetc de
processos de separagOes reativas em geral (incluindo-se, ai, a destilagdo reativa). Ela
é a responsavel pelo fornecimento das relagbes basicas referentes ao processo em
estudo, tais como os balancos de energia e as condigdes de equilibrio, informacdes
estas que sdo a chave para o projeto de sistemas de destilago reativa. Além disso, &
através da termodinamica que modelos e métodos experimentais sao desenvolvidos
com o objetivo de investigacio das propriedades da mistura reativa, as quais devem

ser conhecidas para que qualguer projeto de processo tenha sucesso.

O problema termedindmico classico da determinaglo das condigbes de
equilibrio de multiplas fases em equilibrio entre si & amplamente explorado na literatura
classica (Walas, 1985; e Sandler, 1989), ndo sendo, portanto, discutido neste trabalho
de tese. O igualmente importante, e computacionalmente mais dificil, problema da
determinagao da composicao de uma mistura em eduilibrio guimico também ja foi
gxaustivamente estudado (Smith e Missen, 1982). O problema combinade da
determinagdo dos pontos de equilibrio de misturas multifasicas na presenga de reagdes

quimicas em equilibric € tema de uma revisao da literatura (Seider ¢ Widagdo, 1996).

Perez-Cisneros et al. (1996 e 1997) dissertaram sobre um importante modelo.
para o problema dos equilibrios quimico e de fases simultaneos. Seu método utiliza-se
de elementos quimicos ao invés de compostos quimicos reais. Tais elementos
quimicos sdo partes das moléculas que permanecem invaridveis durante a reagéo
quimica. As moléculas sdo, por sua vez, formadas por combinacoes destes elementos.

Um beneficio deste modeio € que o problema da sobreposicao dos equilibrios quimicos
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e de fases para a mistura reativa desaparece, dando lugar a um problema simples de

equilibrio de fases.

McDonald e Floudas (1997) apresentaram um algoritme que garante,
teoricamente, que todas as solugdes globais do sistema de equagbes formado s&o
enconfradas e ilustraram o GLOPEQ, codigo computacional que implementa o
algoritmo por eles desenvolvido, para casos em que a fase liquida pode ser descrita por
um modelo de Energia Livre de Gibbs.

Uma revisdo da termodindmica de processos de destilagdo reativa foi
realizada por Frey e Stichimair (1899), utilizando-se as linhas de destilag&o reativas e
nao reativas, bem como as linhas estequiométricas, para diversos sistemas hipotéticos.
Azedtropos reativos foram também abordados neste trabalho. No mesmo ano, 0S
autores (Stichimair e Frey, 1999) publicaram um artigo no qual implementaram sua
andlise termodinamica aos sistemas de producdo de MTBE, etileno glicol, TAME e

acetato de metila.

Devido ac grande potencial do processo de destilacao reativa como uma
aplicacao efefiva do conceito de intensificagao de processos, & de suma importancia a
avaliacdo de tais sistemas integrados desde o estagio mais incipiente do
desenvolvimento do projeto de processo. Infelizmente, uma avaliacao sistematica do
processo de destila¢do reativa durante a etapa de sintese ainda néo foi estabelecida
com sucesso, apesar do conhecimento a respeifo do assunio ter sido gerado e
publicado ao fongo de muitos anos de pesquisa nesta area (Schembecker e Tlatlik,
2003).

Uma das principais razdes para tal auséncia de metodologia deve ser o fato de
que, devido a combinacdo de dois ou mais fenémenos fisicos e quimicos, o niimero de
graus de liberdade para a obteng&o de um ponto de operacdo econdmica e fisicamente

vidvel é reduzido. Era de se esperar que a sobreposicao de duas ou mais fungbes em
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uma Unica unidade de processo aumentasse o numero de graus de liberdade com
relagdo aos processos em Que existe a etapa de reacdo convencional, seguida pelas
etapas de separacdo necessdrias. Entretanto, defronta-se justamente com a situagdo
oposta, Uma vez que o numero de graus de liberdade, conforme dito acima, diminui
quando se passa de um arranjo sequUencial para um processo integrado. Isto ocorre
porque tal passagem & equivalente a adicdo de, pelo menos, uma fase ao sistema
reativo. Em geral, a fase reativa propicia o tempo de residéncia necessario para a
reagdo guimica, enquanto que as fases adicionais servem como meio de transporte de

material (reagentes, produtos, inertes) ou de energia.

De acordo com a regra das fases de Gibbs (Bessling et al., 1997), o nimero
de graus de liberdade do sistema diminui 8 medida que fases s&o adicionadas ao

mesmo.

F=2+4C -q -r (1.1)

onde F é o numero de graus de liberdade, C é o numero total de componentes
na mistura reativa, ¢ € o nimero de fases presentes e r € o nimero de reacdes

independentes em equilibrio.

A sintese de processos nada mais €, no caso de sistemas reativos, do que ©
desenvolvimento de ferramentas a serem utilizadas na determinagéo da viabilidade dos
processos de separacdo que envolvem reagbes quimicas de forma sisiemética,

visando ¢ estabelecimento de uma metodologia de uso comum.

O efeito que as reagbes quimicas em equilibrio apresentam sobre 0s sistemas
bifasicos foi considerado nos trabalhos de Doherty e co-autores (Barbosa e Doherty,
1987a, 1987b, 1988a, 1988b, 1988c e 1988d; Doherty, 1990; Ung e Doherly, 19954,
1995b, 1995¢, 1995d e 1995¢). |
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O primeiro artigo de Barbosa e Doherty (1987a) considerou a influéncia de
uma unica reagdo quimica reversivel sobre o equilibrio liquido-vapor. O segundo artigo
{Barbosa e Doherty, 1987b) introduziu um conjunto de variaveis de composigao
transformadas, as quais séc particularmente Gteis na construcdo dos diagramas

termodinamicos de misturas reativas.

Barbosa e Doherty (1988a) desenvolveram um métedo para a construgéo de
diagramas de fases para misturas reativas. Doherty (1990} inseriu restricdes de
topologia para tais diagramas. Ung e Doheﬁy (1995a, 1995b, 1995c, 1995d e 1995¢e)
estenderam os métodos de Barbosa e Doherty para misturas com miltiplos

componentes e multiplas reagbes quimicas.

Jiménez et al. (2001) realizaram uma revisdo do tema mapas de curvas
residuais para os processos de destilacio extrativa e reativa com o objetive de obter
informag¢des a respeito da influéncia, respectivamente, do solvente e do soivente

reativo utilizados em cada caso.

Mais recentemente, Almeida-Rivera e Grievink (2004) realizaram uma anélise
de viabilidade baseada em mapas de curvas residuais reativas para o sistema de
produgdo de MTBE visando sistematizar uma metodologia para o caso de misturas
reativas cuja composi¢do encontra-se fora do intervalo usual de composigdes para o
sistema citado. O espaco de composigdes foi dividido em diversas regides e
composicdes correspondentes a cada uma delas foram testadas. Em todos os casos,
MTBE de alta pureza foi obtido como produto. Tal procedimento foi utilizado
anteriormente por Gadewar et al. (2002).

Gadewar et al. (2000) desenvolveram também um método bastarte simples
para determinar as regides de composicao e a seletividade de processos de destilacdo

reativa em batelada.
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Espinosa et al. (1995a e 1995b) publicaram dois trabalhos nos quais exploram
aspectos relacionados a analise de sistemas reativos via métodos graficos e a aspectos
relacionados ao projeto conceitual de colunas reativas para sistemas muiticomponentes
contendo inertes. Em Espinosa et al. (1999), os autores realizam a anadlise de colunas
reativas para as quais foram consideradas duas segbes de refificagao distintas: uma

acima da secio reativa e outra logo abaixo.

Thiel et al. (1997a e 1997b) realizaram os calculos para obten¢dc das curvas
residuais dos sistemas de produgdo de MTBE, TAME e ETBE via destilagéo reativa
através de catdlise heterogénea. Eles chegaram a conclusde de que as formas das
curvas obtidas eram diferentes daquelas obtidas para os sistemas catalisados por
catalisadores homogéneos. Eles tambem notaram a importancia do Da (Numero de

Damkahler) e da presséo de operagéo.

Huang et al. (2004) realizaram a comparagfo entre o processo de separagéo
através de membranas reativas e o processo de destilaco reativa utilizando 0s mapas
de curvas residuais reativas como ferramenta, sob o efeito da cinética da reag&o, bem
como da transferéncia de massa entre as fases. Seus resultados foram incentivadores a

novas pesquisas.

Giessler et al. (1998) desenvolveram uma metodologia de analise estatistica
de misturas reativas a partir de informagdes minimas sobre as propriedades fisico-
quimicas das mesmas (ver também Doherty e Buzad, 1992 e 1994). Através desta
metodologia, os autores conseguiram determinar o grau de conversdo possivel e a

localizagdo da zona reativa em colunas de destilagao para producao de MTBE.

A caracteristica principal desta metodologia é que as linhas de destilagao
convencionais podem ser utilizadas na andlise, assim como em Bessling et al. (1997),

considerando-se, porém, uma eficiéncia de separa¢ao infinita. O metodo consiste na

36



determinagdo de um conjunto completo de estados estacionarios, entre os quais pode-
se optar por aqueles que apresentarem maiores conversdes de reagentes no sentido

de formacgoes dos produtos desejados.

No ano seguinte, Giessler et al. (1999) apresentaram um estudo bastante
aprofundado sobre o tema, o qual explorou a aplicabilidade da metodologia
desenvolvida no ano anterior para diversos sistemas, tais como a produ¢io de acido
acético, a produgéo de cumeno, a producao de etileno glicol, bem como as reacdes de
esterificacdo para obtengdo de acetato de metila, acetato de etila e acetato de butila.

Serafimov et al. (1999) confirmaram experimentalmente a validade da
metodologia da analise estatica desenvolvida por Giessler et al. (1998), através da
implementa¢do da mesma ao processo de destilagdo reativa para a producao de

acetaldeido.

Mahajani e Kolah (1996) e Mahajani (1999a e 1999b) aplicaram o método
grafico desenvolvido por Buzad e Doherty (1994) a colunas reativas dotadas de
recheios. Ja Okasinski e Doherty (1998) aplicaram-no a colunas reativas dotadas de
pratos.

Todos estes trabathos apresentaram 6timos resultados e incentivaram novos

pesquisadores. Estes trabalhos sac marcos importantes desta area de pesquisa.

Lee et al. (2000a, 2000b, 20012 e 2001b) realizaram diversos trabalhos na
area da sintese de processos aplicados a destilagdo reativa. Em um deles,
desenvolveram um método visual para a determinagao das zonas reativas no interior
de colunas de destilacao, através da utilizacdo de diagramas de McCabe-Thiele e
Ponchon-Savarit adaptados. Em outro, utilizaram os mesmos diagramas sob condigdes
extremas de equilibrio quimico e refluxo total para sistemas binarios com o objetivo de

determinar condigbes de refluxo minimo e composi¢bes azeotropicas. Tal método foi
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também utilizado em Daza et al. (2003). Em um terceiro trabalho, os autores
desenvolveram um método baseado na inspecao das diregfes para as quais o vetor de
composi¢cbes da aliméntagéo da coluna reativa se move com o intuito de avaliar a
viabilidade de sistemas reativos, metodologia também abordada por Hauan e Lien
{1998) e Tanskanen et al. (1995). Westerberg et al. (2000), utilizando o método descrito
acima, construiram diagramas de fases reativos para os quais determinaram curvas de
residuos reativas, linhas de destilaggo, linhas de equilibrio gquimico, regites de
composicao, separatrizes, azedtropos reativos e nao reativos, etc. Tal construgdo ja
tinha sido visualizada por Nisoli et al. (1997) para diversos sistemas estudados, porém

através de uma outra metodologia previamente desenvolvida (Glasser et al., 1987).

Como visio, a sintese de processos propicia o conhecimento de pontos de
referéncia com valor qualitativo sobre os mesmos. Enfretanto, sua implementagao

industrial necessita de resultados quantitativos, tdo exatos quanto possiveis.

Em caso de viabilidade positiva para um determinado sistema, é na etapa do
projeto conceitual que se determina a configuragio necessaria para a realizagdo do
servigo (um ou dois pontos de alimentagdo, combinagdes de zonas reativas e néo-

reativas, vazbes, posi¢ao da alimentacéo na coluna, etc.).

Alguns aufores utilizaram-se do conceito de otimizag&o no desenvolvimento de
métodos para a etapa de projefo conceitual de sistemas reativos (Ciric € Gu, 1994a e
1994 b; Pekkanen, 1995).

Subawalla e Fair (1999) discutiram a respeito de algumas diretrizes para o
projeto conceitual de sistemas de destilagdo reativa com catalise heterogénea. As
diretrizes sdo utilizadas para gerar estimativas iniciais para pressdo na coluna reativa,
localizagdo da sega@o reativa no interior da coluna, quantidade de catalisador a ser

adicionada, localizagdo da alimentacdo de reagente, razdo entre reagentes, razio de
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refluxo, didmetro da coluna reativa, nimero de estagios de equilibrio e comprimento do
recheio.

Melles et al. (2000) estenderam o trabalho de Buzad € Doherty (1994) para um
caso mais generico, levando em consideracdo o efeito da transferéncia de calor e

reacdes cuja soma dos coeficientes estequiométricos nao se anula.

Sundmacher e Qi (2003) realizaram um estudo comparativo do projeto
conceitual de diversas configuracées para o processo de destilacdo reativa. Para tais
configuragdes, os aspectos de projeto foram discutidos em termos dos pardmetros
operacionais mais importantes, dos parametros cinéticos e dos parametros de projeto

propriamente ditos.

A maior parte da literatura hoje existente sobre a modelagem de sistemas de
destilacdo reativa aborda o desenvolvimento de métodos para a solugdo do modelo de
estagio de equilibrio em estado estacionario. Na maioria dos casos, tais métodos sio
extensdes efou adaptagdes dos métodos empregados na solugdo de problemas de

destilagdo convencional.

Meétodos para a solucdo do sistema formado pelas equagdes de balango que
representam o processo de destilagao reativa tém sido um tema bastante discutido
desde a década de 70 (Chen et al., 2000). Diversas alternativas vém, desde entao,
sendo apresentadas. Entre elas podem-se citar os métodos baseados na solugdo de
matrizes tridiagonais (Suzuki et al., 1971), método de Newton-Raphson (Isla e Irazoqui,
1998), métodos de relaxacdo (Grosser et al., 1987), métodos de otimizagdo, algoritmos
do tipo inside-outside (Simand| e Svreek, 1991, Venkatamaran et al., 1990), métodos de
continuagdo homotopica (Ciric e Miao, 1994), méiodos baseados nas taxas de
transferéncia de calor e massa (Ruiz et al., 1995; Higler et al., 1999) e métodos
baseados em processos orientados por equacdes (Abufares e Douglas, 1995; Pitavachi
et al., 1997).
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Mais receniemente, alguns autores publicaram ¢omparagdes entre os modelos
de estagio de equilibrio e de ndo equilibrio, isto &, métodos baseados nas taxas de
transferéncia de caior € massa (Baur et al., 2000; Peng et al, 2002). Schenk et al.
(1999), por sua vez, desenvolveram uma metodologia para modelagem de sistemas de
separagdo envolvendo destilagdo na qual ambos os modelos de estagio de equilibrio e

de ndo equilibrio foram considerados.

Moeres et al. (2003) elaboraram uma metodologia para a modelagem de
sistemas de separacdo reativos, com o objetivo de disponibilizar uma ferramenta
genérica, a qual foi aplicada aos processos de absorcao reativa e destilagéo reativa
para os mais diversos sistemas, tais como producdo de MTBE, produgéo de acetato de
metila, purificacdo de gas de coqueamento retardado e absorgédo de NOx.

Mascolo (2005) apresentou um estudo sobre destilacéo reativa envolvendo o
sistema de Separacao do Fenol da agua utilizando um reator quimico € posteriormente

uma coluna de destilagdo para separar os reagentes.

.5 Aplicagoes Industriais do Processo de Destilagiao Reativa

Apesar de este ser um conceito bastante antigo, conforme visto anteriormente,
e utilizado com bastante sucesso em muitos processos tradicionais, a drea de
aplicacao da destilacao reativa vem aumentando significativamente nos ultimos anos.
Muitas pesquisas e atividades de desenvolvimenio em andamento objetivam aplicar o
processo de destilacdo reativa aos mais diversos sistemas quimicos. Além disso, o
desenvolvimento de ferramentas confiaveis para o projeto de processos de destilagdo
reativa € uma das mais importantes areas de pesquisa na atualidade.

60



Um nimero muito maior de processos envolvendo reacbes e separacdes ja
esta, atualmente, em vias de ser conduzido por destilag8o reativa. Na literatura existem
varios processos, contendo reagdes, que hoje ja s&o realizadas afravés do processo de
destilagao reativa, isto &, em escala comercial, ou investigadas em escala [aboratorial.
Estes processos podem ser encontrados em Doherty e Malone (2001) e em Sharma e
Mahajani (2003).

Alguns destes processos sdc apresentados abaixo e comprovam a
aplicabilidade do processo de destilago reativa.

a) Eterificagdo: MTBE, ETBE e TAME

A formulacdo de gasolinas automotivas através da utilizacdo de éteres tais
como MTBE (Jacobs e Krishna, 1993; Nijhuis et al., 1993; Hauan et al., 1995a e 1995b;
Hauan et al., 1997; Sundmacher e Hoffmann, 1994a, 1994b, 1995; Beckmann et al.,
2002), ETBE (Sneesby et al., 1998a e 1998b; Tadé e Tian, 2000; Yang et al., 2001;
Davila e Ortiz, 2004) e TAME (Bravo et al., 1993, Rihko e Krause, 1995; Rihko et al.,
1997; Sundmacher e Hoffmann, 1999; Baur et al., 2003), foi orquestrada pelo Clean Air
Act americano durante o final da década de 70, o que fez com que a produgdo de

MTBE sofresse um aumento consideravel logo no inicio dos anos 80.

O processo de destilagao reativa na producio de MTBE oferece mais de 99%
de conversdo dos reagentes, além de promover a recuperagdo mais eficiente das iso-
olefinas presentes nas correntes de refinaria, que de outra forma seriam muito dificeis
de separar. Tal separacéo se faz necessaria uma vez que n-butenos sdo requeridos
para a obtengdo de 1-buteno puro, o qual tem aplicagdo como um co-mondmero na
polimerizagdo do etileno e como carga para a producae de acrilatos e de butadieno via
oxidagdo. A coluna reativa apresenta a capacidade de lidar de forma bastante efetiva
com a mistura de olefinas, de modo a explorar a presenga de inertes no sentido de

melhorar a separac¢éo desejada (Espinosa et al., 1995a).
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b) Dimerizagao, oligomerizagao, condensacao e alquilagdo

A decisdo de banir o MTBE do Estado da Califérnia em meados de 2003 fez
com que as refinarias passassem a procurar novas alternativas para a formulagdo de
gasolinas automotivas. Entretanto, o MTBE foi o principal responséavel pela pesquisa e

desenvolvimento nesta drea, assim como pelo atual estado da arte do processo.

Assim, durante algum tempo, tendo em vista a instabilidade do mercado do
MTBE, muitos projetos de unidades de destilacdo reativa foram deixados em estado de
espera. Além disso, algumas das unidades hoje existentes estéo sende modificadas
para a obtengdo de produtos alternativos como, por exemplo, o iso-octano, um
alquitado de alta octanagem que também serve como matéria-prima na formulacéo de

gasolinas automotivas (Girolamo e Tagliabue, 1999; Marchionna et al., 2000).

Qutra aplicacé@o nesta area s&o as reagbes de condensacao de aldeidos, por
exemplo, para a obtencéo de paracetaldeido a partir de acetaldeido e para a produgéo
de trioxano a partir de formaldeido. Ambas as reacbes citadas sao fortes candidatas ao
processo de destilacao reativa, Pode-se citar também a reagao de condensagdo de
butaraldeido para a obtencéo de 2-etil-hexanal.

Mais recentemente, pode-se citar também a aplicacdo da destilagdo reativa
para a producdo de alguil-benzenos lineares (Knifton et al., 2003).

¢) Esterificacéo

Além do conhecido processo Eastman Kodak (Agreda e Partin, 1084,
Sawistowski e Pilavakis, 1988) para a producdo de acetato de metila, a destilagéo
reativa pode ser utilizada na obtencéo de outros ésteres, tais como acetato de etila
{Kenig et al., 2001; Okur e Bayramoglu, 2001; Kloker et al., 2004), acetato de isopropila
e acetato de butila (Zhicai ef al., 1998; Jiménez et al., 2002; Jiménez e Costa-Lépez,
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2002; Gangadwala et al., 2004), normaimente com © objetivd de recuperacdo de acido
acético e de outros acidos carboxilicos a partir de solugbes altamente diluidas (Saha et
al., 2000).

d) Hidrdlise de ésteres e hidratacao

O melhor exemplo € o da hidrélise de acetato de metila, o qual é obtido em
grande quantidade como subproduto da purificagdo de acido tereftalico, bem como da
sintese do alcool polivinilico. Entretanto, comparativamente, o acetatc de metila
apresenta-se como um solvente de baixo valor agregado, de modo que €
comercialmente interessante a proposicao de uma alternativa de fransformacgio deste

subproduto em outros que possam ser reciclados ao processo.

Na area das hidratacdes, o exemplo mais significative é a hidratacdo de oxido
de etileno para a produgdo de etileno glicol (Ciric e Miao, 1994; Monroy-Loperena €
Alvarez-Ramirez, 1999) e de 6xido de propileno para a produgdo de propileno glicol
(Bezzo et al., 1999).

A possibilidade de hidratagdo de diversas c;ilefinas, tais como isobuteno,
propilenc, isoamileno e ciclohexeno, também tem sido explorada com sucesso. Este
gitimo caso representa um exemplo bastante peculiar de equilibrio liquido-liquido-vapor
em uma coluna de destilagdo reativa, um fendmeno ainda ndo estudado em

profundidade.

e) Hidrogenagéo, hidrodessulfurizacédo e hidrocraqueamento

A hidrogenacdo € uma classe tipica de sistemas reativos nos quais um dos

componentes & nao-condensavel sob certas condigdes de operagao.

A destilagio reativa para a conversao de isoforona em trimetil-hexanona tem

sido realizada desde a decada de 60. Recentemente, muitas reagdes de hidrogenagéo
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e de hidrodessulfurizagdo tém sido investigadas e comercializadas com sucesso
através do processo de destilagdo reativa.

Entre os exemplos mais importantes também podem ser citadas a converséo
de benzeno em ciclohexano, a hidrogenagdo seletiva de butadieno presente na
corrente C4 de refinaria {(butanos e butenos) e a hidrogenagéc de pentadieno presente

na corrente C5 de refinaria (pentanos e pentenos).

Assim como a hidrogenacao, a hidrodessulfurizagao {(HDS) de diversas fra¢bes
de petréleo oriundas da destilagao atmosférica, da destilagao a vacuo e do processo de
craqueamento catalitico fluidizado (FCC) pode ser conduzida em uma coluna de
destilacdo reativa. Paralelamente, ha a ocorréncia de hidrodenitrogenacdo (HDN)

nestas unidades.

Alem das aplicagbes na area de refino, a hidrogena¢ao através da destilagéo
reativa pode também ser aplicada na sintese de diversos petroquimicos basicos. Um
exemplo recente € a produgdo de metil-isobutil-cetona através da hidrogenagdo de
§>xido de mesitila (Lowson e Nkosi, 1999).

f) Cloragao

Muitas reacdes de cloracdo que seguem o mecanismo de radicais livies estéo
associadas a problemas de baixa seletividade e de formacde de produtos
infermediarios. Uma vez que, na maior parte do tempo, a volatilidade relativa entre os
diversos produtos clorados obtidos € bastante significativa, o processo de destilagao
reativa apresenta-se como uma alternativa viavel para a separa¢do destes compostos.
Um exemplo de importante aplicagdo comercial é a fotocloragdc de aromaticos, tais
como benzeno € tolueno.
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g) Acetalizagio e cetalizagao

A acetalizacdo e a cetfalizagdo séo reagdes que apresentam potencial para
serem conduzidas em colunas de destilagéo reativa. Sao reacdes reversiveis entre um
aldeido e um alcool ou entre uma cetona e um aicool, as quais geram uma molécula de
agua e uma molécula de acetal/cetal, geraimente solventes largamente utilizados na

indastria quimica.

h) Recuperagio e purificagdo de compostos quimicos

Além de sua importancia na sintese de alguns acetais/cetais com vasta
aplicagdo, as reagbes de acetalizacdo e cetalizagdo sdo uma ferramenta
potencialmente importante na recuperacao de certos aldeidos, cetonas e alcoois de
alto valor agregado, assim como as reagbes de esterificagdo. O componente a ser
removido reage no interior da coluna de destilagdo reativa, enquanto os produtos
formados (acetais/cetais ou ésteres) sdo separados simultaneamente. Tais compostos
podem ser, entdo, convenientemente hidrolisados para dar lugar ac aldeido/cetona ou

ao dcido carboxilico original sob condi¢cdes operacionais diversas.

Acido acético diluido é produzido em grandes quantidades a partir de diversos
processos, tais como a manufatura de ésteres de celulose, acido tereftalico e dimetil-
tereftalato, bem como por reagbes de acetilagdo e nitragdo. Os métodos convencionais
de recuperacdo do acido acetico diluido, por sua vez, sao basicamente a destilacao
azeotropica, a destilacdo convencional e a extracédo liquido-liquido. Com o advento da
destilacao reativa, entretanto, a recuperagao do acido acético diluido através da sua

esterificagdo na presenga de metanol mostrou-se uma alternativa bastante atraente.

Além da esterificag8o com metanol, outros alcoois foram estudados para a
recuperagcdo do &cido acético como, por exemplo, o n-butanol. Os acidos que
apresentam alto peso molecular, tais como acido latico e mistirico podem ser

recuperados através da esterificacdo com metancl ¢ isopropanol, respectivamente. A
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mesma logica deve ser utilizada na avaliagéo de sistemas reativos para a recuperagéo

dos seguintes acidos: adipico, succinico, cloroacético, tri-fluoroacético e glicélico.

O processo de destilacdo reativa pode ser aplicado na recuperagéo de muitos
outros quimicos a partir de correntes diluidas. A industria de polimeros frequentemente
se defronta com o problema de tratar correntes diluidas de formaldeido, altamente
prejudiciais ao meio ambiente. A utilizacdo de metanol, etanol ou etileno glicol para a
recuperacdo do formaldeido ai presente ndo somente faz com -que a concentracao do
mesmo caia a niveis muito baixos, mas também promove a formagéo de acetais de alto
valor agregado. Por outro lado, alcoois com pontos de ebulicio altos presentes em
correntes diluidas, tais como etilenc glicol e propileno glicol, as quais sao oriundas de
processos de fermentagdo, podem ser recuperados através de reagdes de acetalizagao

na presenga de formaldeido ou acetaldeido (Broekhuis et al., 1994).

Além disso, o processo é aplicavel a purificagdo do fenol para a producdo de
bisfenol A grau polimero, de modo que as impurezas presentes podem atingir valores
infimos (< 10 ppm).

A destilagao reativa, quando aplicada & hidrogenagdo, pode ser util na
remogdo de impurezas, tais como o benzeno e o a-metil-estireno, de correntes
formadas por misturas, como reformados leves, e de produtos puros, como cumeno,

respectivamente.

Correntes de acrilonitrifa podem ser purificadas pela reagao enfre os aldeidos
(impurezas) e as aminas mais indicadas para cada caso. Similarmente, acetona pode

ser purificada pela reagéo entre aldeidos e diaminas.
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i) Separacoes dificeis

O processo de destilagio reativa € uma excelente ferramenta para aplicagoes
a sistemas cuja separagdo € considerada dificil, mas apresentam diferenca de
reatividade entre seus componentes. Um retrospecto bastante abrangente a respeito
de separagbes através de reacdes seletivas foi publicado no final da década de 80
{(Gaikar e Sharma, 1989), tendo coberto inlimeros sistemas que se enquadram nesta
categoria, a das separagdes dificeis.

O uso de reagbes quimicas reversiveis na separagédo de isbmeros (Terril et al.,
1985; Cleary e Doherty, 1985), por exemplo, reporta a década de 70 e ainda esta scb

investigacdo, isto &, novos sistemas reativos tém sido propostos com este objetivo.

j} Destilacdo Reativa Envolvendo Fluidos Supercriticos

Os fluidos supercriticos s&o conhecidos por possuirem diversas caracteristicas
Uteis requeridas para a condugio de separacbes eficientes e taxas de reagao
significativas. E, pois, quase 6bvio que a introducdo de uma fase supercritica adicional

possa ser benéfica para o processo de destilagéo reativa em certos casos.

Entre as reagbes que se apresentam como candidatas em potencial para esta
classe, enconfram-se aquelas que envolvem componentes cujas propriedades criticas
sao préximas as condigbes em que as mesmas ocorrem. Alguns exemplos s3o0 a
hidrataco de etileno, propilenc, n-butenos e isobuteno, esterificacdo de acidos
carboxilicos com estas olefinas e até mesmo algumas alquilagdes, tais como a
produgdo de cumeno € a produgéo de alquilados C8 a partir de correntes C4 (butanos e
hutenos) (Beckmann et al., 1969)
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liL6 Limitagdes do Processo de Destilagdo Reativa

Apesar das indmeras vantagens apresentadas pelo processo de destilagéo
reativa, ha algumas limitacdes e dificuldades previsiveis (Towler e Frey, 2000):

. os reagentes e produtos devem apresentar volatilidades
apropriadas, de modo que altas concentragbes de reagentes e baixas

concentragdes de produtos sejam mantidas na zona de reagao;

. se o tempo de residéncia necessario para que a reac¢do atinja o
equilibrio termodindmico for muito longo, sdo necessarios uma coluna de
grandes dimensdes € um acumulo de liquido consideravel no estagic de
equilibrio, de modo que a utilizagdo de um arranjo de reagdo e separacdo

subseqilentes se mostra mais econdmica;

. ha dificuldade no projeto de processos que envolvem altas vazdes
devido aos problemas relativos 4 ma distribuicdo de liquido no caso de colunas
recheadas;

) para alguns sistemas, as condigdes de temperatura e presséo
gtimas para a destilacio podem estar longe daquelas consideradas étimas para

a reagao desejada e vice-versa.

.7 Complexidade do Processo de Destilagao Reativa

Os aspectos relacionados ao projeto e a operagdo de sistemas de destilagao
reativa sdo consideravelmenie mais complexos do que os envolvidos tanto em reatores
como nos processos de destilagdo convencionais. A introducdo de um processo de
separagao na presenca de uma reag¢do quimica acarreta o surgimento de interagdes
complexas entre o equilibrio liquido-vapor, a transferéncia de massa liquido-vapor, a

difuséo intra-particula (no caso de catalise heterogénea) e a cinética da reagdo. A
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Figura II1.3 mostra os diversos processos de transferéncia para a destilagdo reativa

homogénea e heterogénea.

Dinamica da colung

Hidrodindmica da ¢oluna

Difusdo intre-particuta

Escala de Tempo

Difuséo om (ime

Difusdo em gel

A 4

Escala de Comprimento

Figura [ll.3. Complexidade do processo de destilagdo reativa: escalas de

tempo e de comprimento (Taylor e Krishna, 2000).

No processo de destilagio reativa heterogénea, o problema & agravado pelo
fato de que os processos de transferéncia ocorrem em escalas de comprimento gue
variam entre 1 nandmetro (relativo aos poros do catalisador, por exemplo) e alguns
poucos metros (dimenses da coluna de destilagido). Por outro lado, as escalas de
tempo variam de 1 milisegundo (difusdo no interior das particulas de catalisador) até
algumas horas (dinamica da coluna de destilacdo). Os fenomencs em diferentes
escalas interagem uns com os outros, sendo tais interagdes, juntamente com as nédo
linearidades infroduzidas pelo acoplamento enire a difuséo e a cinetica da reagao no
contato contra-corrente, as responsaveis pelo aparecimento de multiplicidade de

estados estacionarios e dindmica complexa neste tipo de processo, fatores que tém
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sido verificados experimentalmente em laboratorios e plantas-piloto (Bravo et al., 1993;
Moh et al., 1999; e Rapmund et al., 1998).

A comercializagdo bem sucedida da tecnologia de destilacdo reativa reguer
uma atengdo especial com relagdo aos aspectos de modelagem, incluindo-se a
dindmica da coluna de destilagdo,envolvendo equilibrio de fases e equilibrio quimico,
mesmo no estagio de projeto conceitual (Doherty e Buzad, 1992; Roat et al., 1996).
Muitos dos paradigmas advindos dos processos de reacdo e de destilagdo
convencional nao sao faciimente traduzidos para a destilagdo reativa. As potenciais
vantagens deste processo poderiam ser anuladas pela escolha inadequada do estégio
de alimentagao, refluxo, quantidade de catalisador empregado, etc., assim, € possivel
diminuir a conversao atingida através do aumento da quaniidade de catalisador
empregada sob certas circunstancias (Higler et al, 1998b) e uma capacidade de

separagéo maior poderia diminuir o desempenho do processo (Sneesby et al., 1998a).

L8 Modelo de Estagio de Equilibrio e Equacionamento do Probiema

Os modelos matematicos aplicaveis a destilagao reativa devem levar em

consideragao tanto © mecanismo quimico quanto o fisico do processo.

Dois tipos basicos de modelos sdo comumente utilizados: modelos baseados
em estagios, cuja premissa € o emprego do modelo de estagio de equilibrio, no qual as
correntes de saida encontram-se em equilibrio de fases, € modelos baseados em
taxas, os quais explicitamente consideram a transferéncia de massa e de calor.
Similarmente, as reagdes quimicas s&o também modeladas assumindo-se que ©
equilibrio quimico € atingido ou considerando-se os efeitos da cinética das reagbes

sobre o sistema.
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Deve-se lembrar que qualquer modelo de ndo equilibrio utilizado, tanto para a
descricdo das fases como das reagbes quimicas presentes, sempre inclui um modelo
de equilibrio, sendo esta uma solugdo estacionaria do modelo cinético, para o qual
todas as derivadas com relagdo a variavel tempo sdo nulas. Assim, qualquer que seja ©
modelo adotado, 0 mesmo deve ser baseadoc em um profundo conhecimento do
equilibrio quimico e de fases, os quais s&o descritos via métodos termodinamicos. A
partir dai, efeitos cinéticos podem ser incluidos.

Uma quantidade limitada de informacdoc se faz necessdria no
desenvolvimento do processo de destilagdo reativa se o pressuposto dos equilibrios
quimico e de fases for adotado. A quantidade de informagbes necessarias ao
desenvolvimento de modelos cinéticos confiaveis excede aguelas usadas nos modelos
de equilibrio, de modo que a determinacdo de parametros confidveis para os modelos

adotados é, muitas vezes, a etapa mais complexa do desenvolvimento de modelos.

Na Figura [Il.4 encontra-se um esquema representativo da complexidade dos
modelos adotados para a descrigédo do processa de destilaggo reativa via simulagao.

O desenvolvimento e a aplicagdo do modelo de estagios de equilibric para o
processo de destilacdo convencional (ndo reativa) foi descrito em diversos livros
(Holland, 1981; Henley e Seader, 1981; e Seader e Henley, 1998) e revisbes da
literatura (Seader, 1985; e Taylor e Licia, 1994). Neste trabalho de tese, enfoca-se a
extensdo deste modelo classico ao processo de destilagdo reativa.

Similarmente ao processo de destilagdo convencional, o conhecimento do
equilibrio de fases é também essencial para a modelagem de um sistema de destilagéo
reativa. Neste caso, porém, a modelagem se apresenta muito mais complexa a medida

que o equilibrio quimico interage com o equilibrio liquido-vapor.
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Neste trabalho de tese foi adotado 0 modelo de estagio de equilibrio, baseado
em Venkatamaran (1990), que sera apresentado a seguir. Sua solugdo, quando
aplicado aos sistemas em estudo, foi obtida via simulagio através da utilizagso de

simutadores comerciais,

Um esquema de estagio de equilibrio € mostrado na Figura 111.5. Vapor oriundo
do estagio j+1 e liquido oriundo do estagio j-1 s@o contatados no estagio j, juntamente
com outras correntes, tais como cargas frescas e reciclo. As correntes de vapor e
liquido que deixam o estagio j s&0 consideradas como estando em equilibric entre si.
Um processo de separagdo completo € modelado como uma seqiiéncia de varios
estagios de equilibrio (Figura {11.6).

Equiliwio Quinice Cingtica das Reagbes

Teangtardncia de Massa entre Fases [ Transferéncia de Messa entie Fases

Complaxidade do Modalo Adatado

Equilbrio Quisnico Cinética dos ReagBes
Equitivorio de Fases Equilibrio de Fases ?‘;
Complexdade do Modslo Adotado

Figura 1l1.4: Complexidade do modelo utilizado nas simulagdes do processo de
destilacao reativa (Frey et al., 2003).
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Figura l11.6: Coluna de destilagdo muitiestagios.
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As variavels fundamentais associadas com cada estagio sdo as vazbes
de liquido e vapor, o equilibrio das reagbes envolvidas, a temperatura do estagio e as

razdes de retiradas e alimentadas no estagio.

A fase liquida e a fase vapor sao consideradas totaimente homogéneas.
As propriedades fisicas, tais como entalpia das fases liquida e vapor e o valor da

constante de equilibrio, sa0 calculadas nestas condicbes de fase homogénea.

No caso de controle de cinética de reagdes, as taxas das reagdes séo

tambem calculadas nestas condigdes médias.

Os estagios sao numerados do topo ao funde da coluna.

As equagtes associadas a cada estagio j sdo apresentadas abaixo :

Balanco de Massa para cada componente | :

- RjL * i - ij* Vi + rKj‘i + Tt vt v +Ti= 0 =12, 0 ne (I1L2)

Onde nc é o ndmero de componentes
| € vazao do componente na fase liquida (kmol/s)
f & a vaz&o do componente na alimentagao (kmol/s)
v € a vazao do componente na fase vapor (kmol/s)
r é a taxa da reagdo (kmol/s)
Rt é a Razéo total da taxa de reagdo na fase liquida que sai do estagio |
e alimenta o estagio abaixo.
R, & a Razao total da taxa de reacso na fase vapor que sai do estagio j e
alimenta o estagio acima.
Tj é a temperatura do estagio (K)

p € a pressao parcial (pa)
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Pj & a pressao do estagio {pa)
Exj=taxa de equilibrio a reacao k
Subscritos:

j indice do estagio

i indice do componente

k indice de reacbes

Equilibrio de fases
Kpj,i* l}-,;:’Ei ]j‘i - Vi [ Zi Vii = 0; 1=12,...,n¢c (1il.3)

Onde K é a constante de equilibrio de fases
Equilibrio Quimico de reagbes

KRk - Ha™; =0 ; K=12,...
(11.4)

Onde K®é a constante de equilibrio da reacao
- a é a atividade do componente

me & 0 numero de reagbes em equilibrio

Balango de Energia

(Zh Jia7 M1 RLj (Zi b H;- Rvj (Zi viihy = (20 Ve g + (20 F )HFj +Q; =0 (lll.5)
onde H é a entalpia molar da fase liquida

h é a entalpia molar da fase vapor

E importante notar que o estado de referéncia é utilizado para calcular
as. entalpias da mistura, uma vez que 0s dados de calor de reagdo nao sdo necessarios
para os calculos da coluna. Na equagdo Ill.4, a constante de equilibrio & fung¢ao da

temperatura e pode ser calculada a partir da energia livie de Gibbs de referéncia.
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Frequentemente, a constante de equilibrio & determinada experimentalmente e &

corrigida utilizando-se a equagao ou uma correlacao similar.

O termo de atividade da equacao |11.4 pode ser substituido por outras
grandezas como fracdo molar, fugacidade ou pressdo parcial. Os simuladores de
processo como 0 ASPEN e o HYSYS utilizam expressées polinomiais ou logaritmicas
em funcdo da temperatura para calcular a constante de equilibrio € podem também

utilizar diferentes formas da equacéo I11.4.

As equagdes de batanco de energia associadas com o condensador e
o refervedor sdo substituidas pelas especificagbes da coluna. Duas especificagdes da
coluna linearmente independentes sdo necessariamente fixadas para permitir o calculo
da coluna. Estas especificacbes devem ser escolhidas na seguinte lista taxa de retirada
do fundo da coluna, taxa de destilagdo, razac de refluxo, taxa de evaporagéo, taxa de
refluxo de liquido, taxa de refluxo de vapor, fluxo de energia no condensador e fluxo de
energia no refervedor. As equagdes de cada estagio sio estabelecidas uma apds a

outra seguida pelas equagdes de especificacio das retiradas laterais as intermedidrias.

Para um estagio intermediario j, as seguintes equagdes séo utilizadas:

(RS -1)* Zik -85 =0 (I1.6)
(R -1)* =iy - 8% =0 (111.7)
onde S é a vazao de retirada lateral (kmol/s)

O fluxo de energia em um estagio intermediario & zero (0)-caso nao seja
especificado em contrario. Assim, as seguintes equacbes podem também ser escritas

para a fragdo de vapor do destilado :
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(1-0)*Ziv; - (RS- 1)*0*Zil; =0 (I1.8)
onde 0 é a fracao de vapor no destifado

A taxa de produgao do componente devido ao controle cinético da reacao

pode ser explicitamente calculada pela seguinte expressao exponencial ;

r= G*kT"*EXP (-Ea/R*T)* Hi(c )" (111.9)

onde G é a taxa de acumulo de fiquido
k é a constante pré exponencial
Ea é aenergia de ativa¢éo

gi & o coeficiente para cinética que segue a lei exponencial

Genericamente, os parametros da equacao (I11.9) séo calculados a partir
de dados experimentais, e as concentragbes das fases podem ser medidas ufilizando-
se diferentes bases. Para calcular a taxa da reacao utilizando-se a equacgao ([11.9), a
retencdo de liquido em cada estagio precisa ser especificada, que pode ser calculada
quando se ufilizam detathes do estagio e do fluxo de fluidos na coiuna, determinando a
hidrodindmica. Por outro lado, se o tempo de residéncia em cada estagio for
especificado, ndo & necessario saber a retencdo em cada estdgio e, assim, ndo se

necessita da hidrodinamica.

Se a cinética ndo seguir a equacao exponencial (equacao 111.9), os
simuladores de processo comercial ASPEN ou HYSYS permitem que se construam

subrotinas para representar a cinética encontrada.

A formulagdo matematica apresentada acima € geral e pode ser utilizada
para representar ambos 0s casos, com e sem reacdo. Um diferente conjunto de

reagbes quimicas pode ser, independentemente, especificada para cada estégio.
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Uma reacéo individual pode estar em equilibrio ou pode ser controlada pela
cinética. As reagbes podem também ocorrer em solugdes eletroliticas. Desta forma,

néo existe restrigéo para a fase onde a reagéo ocorre.

.9 Escolha de equipamenios

Para a combinagdo entre reagbes quimicas e destilagao, diversos tipos de
equipamentos podem ser escolhidos se forem avaliadas, a velocidade da reacdo, a
volatilidade relativa e © mecanismo de catalise, conforme apresentado por

Schoenmakers e Bessling (2003).

Uma reagdo é considerada lenta quando o tempo decorrido até o equilibrio
termodindmico é maior que o tempo de residéncia tipico no interior de colunas de
destilagio. Se uma reagao lenia ocorre em uma fase homogénea entdo, devido ao
tempo de residéncia, um CSTR ou uma cascata de CSTR s3o necessarios. Se, por
outro lado, a volatilidade relativa do componente a ser separado é alta, apenas um
estagio de separacio ¢ requerido; porém, & medida quc_é esta se apresenta mais baixa,
a separagao requer um maior numero de estagios, de modo que uma coluna deve ser

acoplada ao topo de um reator.

No caso de reacfes rapidas, isto &, reacOes que atingem o equilibrio
termodindmico em um intervalo de tempo menor do que o tempo de residéncia tipico de
colunas de destilagdio, o0 equipamento pode ser selecionado levando-se em .
consideracdo o aspecto da eficiéncia de separagdo. Se a volatilidade relativa do
componente a ser removido é baixa, o nimero de estagios necessario & consideravel,
de modo gque o Unico equipamento apropriado & a coluna reativa. Ja uma volatilidade
refativa intermediaria permite que o nimero de estdgios seja reduzido, ainda que o
inventario total tenha que ser mantido constante. Em altos valores de volatilidade

relativa, entretanto, um simples evaporador é suficiente para fornecer ao sistema a
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energia necessaria para a separagac do componente desejado. Este assunto tambem

foi abordado por Schoenmakers e Bessling (2003).

Towler e Frey (2000) apresentaram uma abrangente discusséo acerca dos
aspectos relativos a configuracdo fisica de colunas de destilagdo reativa, no que diz
respeito a escolha de internos. No intervalo de velocidades de reacéo intermediarias,

configuracdes mistas apresentam-se como a solugo ideal.

Os principios resultantes da escolha dos equipamentos para sistemas
homogéneos podem ser aplicados a sistemas heferogéneos, de modo que os mesmos
possam ser tratados similarmente. Entretanto, volumes de reac¢d@o adicionais séo
requeridos para a disposicdo adequada do catalisador soélido, 0s quais podem se
localizar no interior do equipamento, bem como em uma posigao lateral, acoplados

através de correntes de reciclo.

a) Escolha de internos

Avramenko et al. (2004) desenvolveram, recentemente, um método para a
definicdo do tipo e da especificagdo das caracteristicas geométricas, de internos de
colunas reativas.

Para processos de destilag&o reativa homogéneos, o contato liquido-vapor é
satisfatoriamente realizado em colunas de pratos ou em colunas com recheios
estruturados ou randdmicos. As informagdes para o projeto dos equipamentos
aplicaveis a tal processo podem ser obtidas a partir de fontes padréo das quais obtém-
se as informagbes para o projefo de equipamentos aplicaveis ac processo de destilagao
convencional (Lockett, 1986; Stichimair e Fair, 1998). O froth flow (regime de
escoamento do tipo espuma} é usualmente preferido em colunas de pratos devido ao

desejo de manter grandes inventarios de liquido nos mesmos. Além disso, grandes
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volumes de liquido podem ser obtidos pelo usc de borbulhadores e pratos providos de
dispositivos que aumentam o tempo de residéncia no mesmo.

b) Colunas recheadas

Para processos catalisados por catalisadores solidos (catalise heterogénea), o
projeto de equipamentos apresenta desafios consideraveis. Os tamanhos de particulas
de catalisador utilizadas em tais operacbes estao, usualmente, entre 1 e 3 milimetros.
Particulas maiores implicam em limitagdes na difusdo intra-particuia. Com o objetivo de
superar as limitagdes devido ao fendmeno de flooding, as particulas de catalisador
devem ser agrupadas em “envelopes". Os "envelopes” de catalisador sdo, entdo,
introduzidos no interior da coluna. Quase todas as formas possiveis destes "envelopes”

ja foram patenieadas.

.10 Consideragdes praticas no projeto de colunas reativas

A introducdo e a remocéo do catalisador do interior do equipamento de
destilag@o reativa deve ser bem acessivel para permitir a operagdo. Caso o catalisador
sofra desativacdo, a regeneragao € mais convenientemente realizada fora do local. O
processc de destilagdo reativa é, as vezes, questionado como alternativa tecnologica,

uma vez gue a vida do catalisador requer freqlente parada da unidade.

Um equipamento no gual fosse possivel a remogdo no local do catalisador

poderia ser uma solugao para este impasse.
O projeto do equipamento para destilagio reativa deve assegurar;

»  boa distribuicdo de liquide e de canalizacdo. Espera-se que a ma
distribuicdo de liquido apresente um efeito mais severo sohre o processo de
destilagdo reativa do que sobre o processo de destilagdo convencional
{Podrebarac et al.,1988a e 1988 b);
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. boa dispersao radial do liquido através do leito de catalisador, o
que se faz necessaria com o objétivo de evitar o aparecimento de pontos
quentes, causando o envelhecimento do catalisador. O requisito de boa mistura
radial apresenta impacto na escolha da configuracéo e da geometria do recheio.

Se a taxa de reagéo for rapida e a reagao for do tipo limitada pelo equilibrio, o
tamanho requerido para a secdo reativa & fortemente influenciado pela efetividade do
contato entre a fase liquida e a fase vapor. Este contato forna-se menos importante
para reagdes lentas. Equipamentos comumente utilizados em aplicagbes que requerem
bom contato liquido-vapor sd0 os mesmos utilizados na destilagdo convencional e

incluem recheios estruturados, randémicos (aleatérios) e colunas de pratos.

A perda de carga afraves da segdo reafiva de colunas recheadas € um
problema que surge devido & necessidade de utilizacdo de catalisadores com tamanhos
de particulas muito peguenos, entre 1 e 3 milimetros, com o objetivo de evitar as
limtacdes devido a difusao intra-particula. A operacdo contra-corrente de leitos
cataliticos recheados com tais particulas necessita de configuragio especial, uma vez
que podem aparecer problemas de perda de carga excessiva e flooding (inundagdo da

coluna).

O inventario de liquido, o tempo de residéncia médio e a distribuicdo dos
tempos de residéncia s&o pardmetros importantes na determinagdo da conversdo e da
seletividade de processos de destilagdo reativa, o que contrasta radicalmente com os
processos de destilagao convencionais, nos quais o inventario de liquido e a
distribuigdo dos tempos de residéncia ndo sdo, freqiientemente, tdo importantes 3
medida que a transferéncia de massa entre a fase liquida e a fase vapor normalmente é
“controlada” pela resisténcia do vapor. Para colunas de pratos, o regime de operagao
preferido em destilagdo reativa € o froth flow (do tipo espuma), enquanto que, em

destilagd@o convencional, o spray flow (do tipe pulverizado) & usualmente adotado.
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Apesar da ideia de regeneracéo on-stream do catalisador ser desejavel, tais
equipamentos ainda ndo estao disponiveis no mercado. A desativacdo do catalisador
deve, portanto, ser considerada quando do projeto do estagio através da utilizagao de
excesso de catalisador. Alem disso, a severidade da reagao pode ser aumentada por
um refluxo maior, ¢ que implica em tempos de residéncia maiores, € por uma
temperatura de reagdo maior, 0 que se cbtém afravés do aumento da pressdo na

coluna.

Neste capitulo apresentou uma revisdo geral sobre ¢ assunto de destilagao
reativa. Estes conceitos ser@o considerados no desenvolvimento de um processo para

separa¢ao do fenol da agua (Capitulo V).
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CAPITULO IV

CINETICA QUIMICA E METODOS PARA ESTIMATIVA

IV.1 Introducgao

Neste capitulo, pretende-se apresentar os conceitos basicos de
cinética quimica, bem como os métodos existentes na literatura para sua
estimativa. Assim, serio apresentados os conceitos de Teoria do Estado de
Transicdo, a formulacao termodindmica da Taxa da Reacio, a equacao de
Arrhenius e os métodos para estimativa da cinética, como Polanyi, Bransted e

Benson.

Os modelos que representam a destilagdo com reagdo quimica
exigem o conhecimento de equagdes de equilibrio liquido-vapor e equagdes de
equilibrio quimico das reagfes envolvidas, e assim necessita o conhecimento da

cinética guimica das reagoes

As cinéticas das reagfes quimicas sao, normaimente, determinadas
experimentaimente, porém, algumas teorias existem na literatura para representar

matematicamente a cinética das reagdes.

Para a solugdo das equagbes da cinética das reagbes, € necessario
conhecer entalpias de formagao de produtos e reagentes, energias de ativagao e

calor especifico.
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V.2 Conceitos Basicos de Cinética.
Considerando-se a reacdo geral :
aA + bB €===2 cC + dD

A taxa da reacdao em qualquer direcéo € proporcional as “massas
ativas™ dos varios componentes. Assim, tem-se que a taxa da reacéo € dada pelas

equagdes (Boudart, 1968):
Taxa da reacao direta (r d) = kd {A] * [ B] b (IV.1)
Taxa da reacao inversa (ri) = ki [C] [ D] d {(IV.2)

Onde r d e r i sdo as taxas das reagbes em sentido direto e inverso
respectivamente, e kd e ki 40 as constantes das taxas das reagbes em sentido

direto e inverso respectivamente.

Quando as duas reagbes (direta e inversa ) ocorrem com a mesma
taxa, chega-se ao equilibrio. Neste instante, a equagao (IV.1) fica igual 4 equacao
(IV.2) ou seja:

Taxa direta = Taxa inversa
kd [A]2[B]® =ki[C]°[D]¢ (IV.3)

A relacdo entre as duas constantes da taxa € a chamada

constante de equilibrio termodinamico:
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kd = [A]?[B]® = Keq (IV.4)
ki [Creroy®

A constante de equilibrio termodindmico fambém se relaciona com a

Engrgia livre de GIBBS, através da equagéo:
RTIn(Keq)= ZviG? = AG® (IV.5)
sendo que AG ° ¢ dado pela relagéo:
AG? = AH?- TaS? (IV.6)

Onde H ° & a entalpia no estado de referéncia e S°a entropia padrao.

V.3 Teoria do Estado de Transicdo

Para um grande nimero de etapas elementares, o rearranjo de atomos
ocorre através do movimento do nticleo no campo potencial continuo ajustando o
movimento rapido de elétrons do sistema. Em outras palavras, para a etapa

elementar:

A+ B €===> C + D
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Existe, num espaco multidimensional, uma superficie energética
potencial simples, na qual o sistema ira mover para ir dos reagentes aos produtos

e vice-versa.

Nesta superficie energética potencial existe um caminho entre reagentes e

produtos que sera mais econdmico em termos de energia requerida para a reagao.

Posicdes ao longo do caminho da reagdo sao determinadas pelo valor da
Coordenada da Reacado. Assim, se a energia potencial do sistema & representada
contra a coordenada da reagéo, um diagrama esquematico em duas dimensdes €

obtido, como ilustrado na Figura V.1 (Boudart, 1968).

Estade de Transicéo Z

Iy S S

fg Barreira de

& Ativacéo

(s}

a

© |Reagentes: A+ B

§| FTTT= E

L 0,7

L

Calor de Reacao
Ep1=£E0,4+Ep,B { Produtos C + D
\\_‘_____ _—— =
Egz2=Eyc+Ep
X ) |, S,

o e e e i . i T ——— i ot . doi,

Nivel de Referéncia de Energia

¥

Coordenada de Reacgao

Figura IV.1 Diagrama Esquematico da Energia Potencial em fungéo da

coordenada da reacéo (Boudart, 1968)
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onde
E 0 .i = energia potencial do componente i no estado de referéncia.
EO0z= energia potencial do estado de transi¢ao.

No diagrama da Figura IV.1, regifes de mais baixa energia correspondem

a produtos e reagentes que sao separados por uma regiao de alta energia.

A mais alta energia ao longo do caminho mais econdmico da reagéo
define o estado de transicdo, também chamado de Complexo Ativado. Deve-se
realcar que o estado de transi¢do ndo € um intermediario; ele corresponde
somente a uma configuracdo especial do sistema em transito de um estado ao
outro. A diferenga em energias entre reagentes e produtos é o calor de reagao,

gue € uma quantidade puramente termodinamica.

A etapa elementar representada na Figura IV.1 é exotérmica da esquerda
para a direita e endotérmica da direita para a esquerda. Para uma etapa
exotérmica, a diferenca de energia entre o estado de transicdo e 0s reagentes é
uma quantidade cinética chamada de Barreira de Ativagio. Para etapas
exotérmicas, a barreira de ativagao é idéntica & Energia de Ativagdo. Para uma
etapa endotérmica, a energia de ativagéo é a soma da barreira de ativagao e do

calor de reagao.

De acordo com a mecénica quantica, um sistema molecular a 0 K
possuirda uma energia residual chamada de energia do ponto zero. Na Figura 1V 1,
as energias do ponio zero dos reagentes, produtos e estado de transicdo séo
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representadas, como também a barreira de ativac&o, energia de ativagdo e calor
de reacao, todas nas condigGes de zero ahsoluto.

O objetivo da teoria do estado de transicao ¢é calcular a taxa de uma
etapa elementar para a situagéo geral representada na Figura IV.1.

IV.4 Formulac¢do Termodindmica da Taxa de Reacao
Considerando-se que o sistema de reacao abaixo esta em equilibrio:
A+ B €===2> C + D

Entdo, existe uma concentragdo cZ do estado de transicdo e, nestas

condigdes, a equacado da taxa da reacéo é dada pela equagéo:
rd=ri=v.cZ (IV.7)
Onde v é a fregliéncia.

Como conseqiiéncia fundamental de se assumir equilibrio, tudo acontece
como se o estado de transigdo Z, com concentragdo cZ, esta em equilibrio com os

reagentes A e B para a etapa elementar :

A + B -2 Produtos
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Ao equilibrio ficticio A + B &= Z, corresponde uma constante

de equilibrio termodinamico :

Klc=¢Z/(cA.cB) (IV.8)

Com a relagdo da termodindmica usual :

RT.In(K'lc) = -AG" = - AH" + TAS™ (IV.9)

onde R € a constante dos gases, AG” é a variacdo da energia livre de
Gibbs padrio para a reagio A +B &>  Z, enquanto AH” e A S" sao as
correspondentes variagbes da entalpia e da entropia padrao. O superescrito 0 é
utilizado para denotar estado padrio, enquanto ¢ superescrito t denota a
quantidade pertencente a formacéo do estado de transicdo, considerado como
uma espécie de molécula, a qual & assumida possuir propriedades

termodinamicas normais.

O estado de transicao pode ser tratado como uma espécie molecular
normal, exceto quando falta um dos seus modos de vibragdo 0 qual pode ser

substituido pela translagao, ao longo da coordenada da reagéo.

Considerando-se as equacbes |V.8 e IV.9 e a equacao da taxa (eq. IV.7)

tem-se :

r=v.exp (AS"/R).exp (-AH"/ (R.T)).cA. ¢cB (V.10)

Precisa ficar claro, neste ponto, que a hipdtese fundamental do equilibrio

ndo é caracteristica da teoria do estado de transicdo. A mesma hipotese foi
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utiizada em outras teorias de taxa, em particular, teorias baseadas na teoria

cinética dos gases.

Deve ser considerado que a freqUéncia, v na equacdo acima € uma
freqiiéncia universal, isto é, ela n&o depende da natureza do sistema molecular

considerado.

Desta forma, para se determinar v para todos os casos, basta identificar a
fregliéncia somente para um caso. Pode-se mostrar que a frequéncia pode ser

representada pela equagao :

kKT / h (V.11)

v

onde h é a constante de Planck e o k & a constante de Boltzmann.

A identificagao de v pode ser realizada para uma reag¢do hipotetica

considerando a colisdo entre duas esferas A e B.

Utilizando-se a equacgao (1V.11), advinda da teoria cinética dos gases, na

equacéo (IV.10), tem-se :
r=(kT/h).exp(ASY"/R).exp (-AH"/ (R.T)).cA. cB (IV.12)

Esta € a equacao geral da teoria do estado de transicio na sua forma
termodinamica. Uma forma equivalente a esta relacao € a equacgao abaixo a partir
da utilizacdo das equagdes (IV.7), (IV.8) e (IV.11).
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r= (kT/h).Kct.cA.cB (IV.13)

A formulagao termodinamica das taxas ndo é, particularmente, Util
nos calculos, uma vez que, a entropia de ativagdo padrao, AsS%e a entaipia de
ativagdo padrao, AH®, sdo raramente tabuladas ou calculadas. Porém, a
formulagéo ajuda a entender a natureza do problema das taxas das reagbes. Para
que ocorra a reagao, € necessario considerar nao s0 a barreira de energia, mas
também a barreira livre de energia. Se a barreira de energia for baixa, ¢ caminho
da reacdo pode ser improvavel. Em outras palavras, se AE™ for pequeno, AS™
deve ter um valor negativo alto. Inversamente, sempre que a barreira de energia

for alta, a reagéo pode ser ajudada se a entropia de ativagio ¢ alta e positiva.

Estas consideragfes qualitativas indicam que o fator de energia e o fator
de entropia podem tender a compensar um ao outro. [sto enfatiza o fato de que a
reacao nao ocorre somente em funcdo da energia, mas também necessita
alcangar uma configuracgo favoravel, acompanhada pela mudanca de entropia.
Isto mostra a essencial superioridade da teoria do estado de transicéo, sobre a
chamada teoria da colisdo, onde a reagac somente ocorre se e somente se
ocorrer colisGes entre reagentes com energia suficiente. Eniretanto, a teoria de

colisdo & muito atil para interpretagao dos fendmenos.

IV.5 Equacéao de Arrhenius

Para a reagao tipica abaixo :

A+ B &—> C+D

A equacdo de Arrhenius € dada pela equacéo :
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r=Aexp (-E/RT}.cA.cB=taxadareagéo (IV.14)

onde A =constante (fator de Freqiéncia)

E = energia de ativagao

Comparando-se a equacao de Arrhenius com a constante de equilibrio
termodindmico, tem se :

r=kT exp (AS°) . exp(-AH®Y) cA.cB (IV.15)
h R RT
Assim:
A= kT exp (AS°") (IV.18)
h R
E= aH® (IV.17)
Onde % = Frequéncia Universal do Estado de Transicao(v).

Tabela IV.1 mostra algumas quantidades Uteis utilizadas em Cinética Quimica
{Boudart,1968).
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Tabela |V.1 Quantidades Uteis

Quantidade Valor Magnitude Unidades
: r.y
Velocidade 8kf“2 5X10 cm
molecular média E—
T Ky
Fregliéncia kT 10" s"
Universal h
T - T
Frequéncia de v 10 cm
colisdo 4 —
. S
(Superficie
gasosa)
Frequéncia de | xo®v 10 3
- cm
colisao
(gas - gas) AY

IV.6 A Relagao de Polanyi

As correlagbes termodindmicas sao, frequentemente, expressas em
termos de séries homologas de compostos proximamente relacionados. O analogo
das séries homdélogas em cinética quimica € uma familia de reagdes. Nestas
familias, a etapa elementar sera caracterizada pelas superficies de energia
potencial, que exibem, aproximadamente, a mesma forma da Figura [V.1. Em
particular, a partir da forma das curvas da Figura IV.2, é razoavel enconfrar a
proporcionalidade entre as trocas nas barreiras energéticas E e o calor da reagéo

(AHr ou q utilizado por Polanyi) :

AE =-alq (IV.18)
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Figura V.2 Diagrama da Relagao de Polanyi

Esta relacdo, a qual é associada com o nome de Polanyi (1920), & semi-

empirica. Ela diz o seguinte:

Se o calor da reagdo q (considerado como positivo para uma etapa
exotérmica) aumenta de uma quantidade Ag de um membro da familia para o
proximo, entao a barreira de ativagao E ird diminuir pela quantidade AE igual &

fragdo a da modificacao em Aq. Esta fracio a esta entre zero(0) e um(1).

Naturalmente, o parametro a pode mudar de familia para familia. Assim, o
parametro EQ, na forma equivalente a relacdo de Polanyi, também aplicado a

etapa exotérmica, & dado por:

E=E - agq (IV.19)
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No entanto, para um nudmero relativamente grande de etapas
elementares envolvendo reagdes entre uma molécula e um radical livre, os valores
dos parametros, . a e E; sdo como mostrado por Semenov (1958) e também
apresentado em Boudart (1968), um dado util que permitem estimar a energia de
ativacéo, se o calor de reagdo for conhecido. Os dados de a e E; a serem
utilizados sao :

a= 0,25 (IvV.20)
Eo = 11,5 kcal/gmol

O calor de reacao pode ser calculado a partir de valores tabulados de
entalpia de formacéo dos produtos e dos reagentes. Estas tabelas, entretanto,
raramente incluem dados de radicais livres, que aparecem como centros ativos em
sequéncias cataliticas. A relagdo de Polanyi reduz o nimero de parametros no
modelo cinético de Froment (1999).

As informacgbes necessarias sdo mais freqientemente dadas em
tabelas de energias de dissociacdo das ligagdes quimicas. A energia de
dissociagédo da liga¢ao D(A-B) e definida como a energia requerida para romper a
ligagdo que une os atomos ou grupo de moléculas A € B na molécula AB. Deve
ser notado que, por exemplo, para a ligacao C-H, a energia de dissociagdo da
ligagao ndo é sempre constante, mas depende fortemente dos grupos aos quails
carbono esta ligado.

A partir das energias de dissociacdo, o calor da reac¢édo pode ser

calculado. Van Tiggelen (1965) apresenta formulas para estimar a energia de
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dissociacao D(A-B) onde A e B podem ser atomos ou radicais. De acordo com a

formula :

D(A-B) = yAxDA + yB x DB (IV.21)

Y

onde YA e yB s&o constantes caracteristicas dos radicais Ae B ;y ¢
padrao entre yA ou yB, aquele que po'ssuir o menor valor; DA e DB denotam D(A-
A)2 e D(B-B)/2, respectivamente. Na Tabela V.2, sao apresentados dados de yr
€ YrDr para 34 radicais R. Energias de dissocia¢éo para um grande numero de

moléculas sao facilmente calculadas a partir dos dados desta tabela.

A aplicagdo desta correlagdo ao sistema Fenol-Agua sera

apresentada no Capitulo V.
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Tabela V.2 - Valores de YR e yrDr (em kcal/gmol) para
varios radicais R (Boudart, 1968}

R YR ¥rRDr |R Yr YrDr
Radical Constante Radical Constante

H 1,00 51,6 |CH2CI 1,23 458
CHO 1,00 265 |CH2Br 1,23 434
CH3CO 1,00 31,56 [CBr3 1,24 28,4
C6H5CO 1,00 23,0 §CHBr2 1,25 36,4
CN 1,05 60,0 [CHCI2 1,25 41,6
tC4H9 1.05 31,5 |CCI3 1,29 37,4
CH=C 1,06 694 |CE3 1,29 51,4
IC3H7 1,10 36,5 |CH2=CH-CH3 1,32 24 4
SH 1,15 39,1 |Br 1,48 33,7
C6H6 1,18 60,0 |NO 1,60 7.7
C2H% 1,18 46,0 |NH2 1,70 49,5
CH2=CH |1,19 524 |CI 1,75 50,0
CH3 1,20 498 |NO2 2,00 16,0
n-C3H7 1,20 43,3 |OH 2,45 62,5
n-C4HS9 1,20 444 |CH30 2,95 54,5
C6H5CH2 11,20 282 |C2H50 3,33 52,5
! 1,20 214 |F 457 4
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V.7 Relacédo de Bronsted

A equacgdo de Polanyi é aplicada com sucesso a reactes catalisadas por
acidos ou base, como por exemplo as reagbes de esterificacao. Ela também é

aplicada a reagbes onde outros tipos de catalisadores séo utilizados.

Bronsted teve como objetivo a generalizagdo da equagao de Polanyi a
uma familia de reagbes com a mesma caracteristica. Se a temperatura for

considerada constante, tem-se:

E = const - aq (IV.22)
E /(RT) = const - ag/(RT) (IV.23)
exp(-E/(RT) ) =const. exp{ag/(RT)) (IV.24)
ou

k = constK*® (IV.25)

Para reagdes catalisadas por &cido, a equagéo fica:
kA = const KA® (IV.286)

onde o € uma constante caracteristica de cada familia de reagbes e varia

nafaixadeOa1.
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Similarmente, para uma reacao catalisada por base a equacgéo fica:

kB = const KB" (V.27
Novamente B & uma constante que também variaentre O e 1.

As relagbes de Bronsted permitiram que outros pesquisadores
trabalhassem na generalizacéo de cinéticas para familias de reacdes guimicas.

Assim, conhecida a cinética de um membro da familia, o dado poderia ser
utilizado para qualquer outro membro desta familia.

Nesta area, ¢ trabalho de Hansch et al. (1921) apresenta uma revisao da
relagdo de Hammett utilizada para estimativa de cinética para reagbes
pertencentes a mesma familia.

V.8 Termoquimica

Termoguimica de reagéo, isto €, mudancas liquidas de entalpia e
entropia que ocorrem devido a novas ligacées e quebra de velhas ligagbes, é -

importante para o problema de se relacionar estrutura e reatividade (Benson, 1968
e Lowry and Richardson, 1987).
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Na reagéo tipica abaixo:
A+B €2 C+ D
a constante termodinamica de equilibrio € dada por:

Keq= e ~2¢U/RT (IV.28)

e AG? é dado por:
AGC= AHY - TAS? (IV.29)

Lowry e Richardson (1987) demonstraram que as variagdes de entalpia e
da energia livre de Gibbs podem ser obtidas a partir dos valores de entalpias de

formac&o e energia livre de Gibbs de formagdo. Assim, tem-se:

AH® =3 vAH® (IV.30)

Se os coeficientes estequiometricos da reacao forem todos iguais a 1:
AHY = AHLAD)Y + AHYC) - AH%(A) - AH:%(B) (IV.31)

onde AH:°(X) = entalpia de formacao de X.
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Similarmente, a entropia pode ser representada por :

AS?= 89Dy + S%C)-s8%A) - sB) (IV.32)

onde S °%X) = entropia padrao de X.

Desta forma, para se encontrar as entalpias e entropias padrdes das
reacbes quimicas basta encontrar as entalpias e entropias de formacio de cada
um dos produtos participantes da reagéo.

IV.8. Método de Benson

Uma forma para estimar cinética & a partir das entalpias de formacao e

entropia padréo.

Benson apresentou um método para estimar as entalpias de formacao,
entropias e calor especifico a partir das energias envolvidas em cada ligacao
guimica presente no composto. Algumas energias de ligacao sdo apresentadas
em |.owry € Richardson (1987) e Benson (1968).

Em tabelas apresentadas nas referéncias acima, apresentam-se

energias de dissociacao de ligagbes. Esta dissociagéo é representada na forma:

X—=Y —> X. + Y  com AH=D(X-Y)
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A energia de dissociagéo de ligagdes é impbrtante e utit para reagdes
simples, particularmente, para reagdes do tipo de radicais livres nas quais uma ou
duas ligagbes simples sdo formadas ou quebradas. Mudancas de energia em
reagbes complexas podem ser calculadas utilizando-se as energias de ligagbes
médias das ligagbes. A soma das energias de ligacdo médias de uma molécula
representa a entalpia de formacg&o a partir dos atomos que a constituem. A media
€ necessaria porque quebras sucessivas das ligagdes de um dado tipo em uma

molécula requerem diferentes quantidades de energia para cada ligacao.

Estimativas mais precisas da termogquimica de reagdes podem ser obtidas
pelo uso das regras de adigdo de Benson. Estas regras permitem calcular AH; ° e

S° para moléculas na fase gasosa.

A tabela V.3 apresentam as energias envolvidas em algumas ligagdes a

serem uiilizadas neste trabalho de tese.

Os dados de entalpia de formagéo, entropia padrao e calor especifico a
pressao constante para cada radical foram retirados de Lowry e Richardson (1987)
e Benson (1968). '
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Tabela IV.3 Energias de dissociagao de ligagbes ¢ Energias médias
de ligagdes (LOWRY e RICHRDSON 1987)

Item {Liga¢ao ou Produte Ex;?::fi m. | E st?ntI; do s° G, (cali{mol.K)

(kcal/mol) | (keal/mol} | (cal/imol.K) | 300 K| 400K | 800 K

1 |[CB -- H - 3,3 11,53 3,24 4 44 7.54

2 |ICB-0 - -1,8 -10,2 39 6,9 8,9

3 jO—H (CO--(H)2) - 27,7 53,67 8.47 13,37 | 13,37

4 |CB---(CQ) - 8,7 0 2,67 4,96 496

5 [C--(H3C) - -10,08 30,41 6,19 13,02 13,02

6 |FENOL «23,1 -23,3 75,1 248 50,7 50,7

7 |Acido Acético -103,8 103.4 67,5 16 29,1 29,1

8 [Anidrido Acético -137.9 -137.1

g |Acetato de Fenila 51,3 61,3 0428 34,321 70,37 70,37

10 |CO - (CB) C) - -37.6 0] 5,68 9,4 9,4

11 [0 -- (CB){H)} - -37.9 251 4.3 8 6

12 |1C0O - (O C) - -33.4 14,78 5,97 8,87 8.87

13 |CB—-CB - 4.9 -8,64 3,33 576 5,76

14 (CO -- (CB)2 -

15 [CO - (O}H) - -29,5 34,96 7,03 11,16 11,16

18 [CO --{O)} CB) -

17 |Q-- (COXC) - 41,3 8,39

18 |0 --(C2) - -23,7 8,68 34 4.4 4.4

19 ?oc)}fé)cio)(c) (CO- ; -33,4 1478 | 597 | ser | ser

20 CO —(CO) -33.4 -35,1 14,8 8 8,87 8,87

21 [0 -- (CBXCO) -32,52 -38,7 10,2 2,06 3,88 3,88

22 |C--{COXH3) - -10,8 30,41 6,19 13,02 13,02

23 |Acetato de Etila -103,4

24 |Benzoato de Metila 71,7

25 |Benzoato de Etila -70,1

Observ ou Estimado = QObservado experimentalmente ou estimade a partir das ligagGes
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V.10 Reagbes Quimicas em Solugdes Liquidas

IV.10.1 Introdugao

Apesar das reagoes em fase gasosa serem simples e teoricamente
bem definidas, muitas rea¢des ocorrem em solugdes liquidas. Desta forma, é
muito importante compreender a relagéo e as diferencas entre as reagtes em fase

gasosa e em fase condensada (Frost e Pearson, 1961)

Quando uma rea¢éo ocorre com um mesmo mecanismo, na fase gasosa e

também em solugdo, as cinéticas ndo se alteram apreciaveimente.

Entretanto, devido ao aumento de interagdo na fase condensada, o
mecanismo € freqiientemente alterado, entéo, a cinetica correspondente também
se altera. De fato, um grande numero de reacdes néo ocorre na fase gasosa e

pode ocorrer com maior ou menor velocidade em vérios tipos de solventes.

Os mecanismos favorecidos em solugbes sao aqueles onde ocorre a
presenga de ions, envolvendo formacéo e interagédo de particulas carregadas.
Estes mecanismos 530 impossiveis na fase gasosa (excluindo as rea¢des nas

paredes e em supetficies).

No geral, solventes polares sao 0s melhores meios para reagdes idnicas.
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IV.10.2 Solu¢des ideais

Como etapa inicial, deve-se considerar processos que podem ocorrer em
ambas as fases, gasosa € em solugao, para verificar as diferengas nas taxas de
reagao e no equilibrio. Para simplificar, deve-se assumir que a solugao ¢ ideal, ou
seja, as mudang¢as no volume e no calor de mistura sao despreziveis (zero)
quando os componentes liquidos puros sdo misturados e a lei de Raoult &

observada para todos 0os componentes.

Suponha que o equilibrio quimico abaixo seja estabelecido em um
sistema composto de uma solugdo ideal onde o solvente nao necessita ser
especificado e os correspondentes vapores estao em equilibrio com os varios
componentes da solugao:

A+B ... €> C+D .. (IV.33)

As concentracbes de A, B, C e D correspondentes ao equilibrio serao

estabelecidas em ambas as fases.

A constante de equilibrio ndo € a mesma em ambas as fases, mesmo que
a solugdo seja considerada ideal e que os vapores também se comportem

idealmente. A energia livre por mol da substéncia A é representada por :

GA = G°A + RTInPA novapor (IV.34)

GA’ = G'A’ + RTInNA na solugao (IV.35)
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Desde que, pela lei de Raoult, PA = P°ANA (onde PPA é a pressao de
vapor do componente puro A na temperatura do sistema) e desde que GA =
GA’ (equilibrio entre as fases), entao G’A’ = G°A + R.T In P°A.

Sendo K, na fase gasosa iguat a exp (-AGOIRT) e Ky na solugao igual a

exp (-AG”/R.T), entdo, tem-se:

Ky ( solugdo) / K, (gas) = PPA.P°B ... (IV.36)

P’C.PB ...

onde as constanies de equilibric sdo em termos de fragbes molares e
pressfes parciais, respectivamente. Ambas podem ser modificadas para as

mesmas unidades, sendo convenientes em moles por litro.

Ke(gas) = K, (1/RT)*"  desde que cA (gas) = PA/(RT) (IV.37)

K. (soluggio } = Ky ( 1/ V0) 2", desde que cA(solucao) = NA/ VO (IV.38)

onde, An & o aumento do nimero de moles da reagao (IV.33)e VO € o
volume por mol de solucao aproximadamente igual ao volume molar do solvente

para solugdes diluidas.

Com as informagdes acima, a equagao 1V.36 fica:

K. ( solucao) / K.(gas) = P°A.P°B ... (R.TINO) 2" (IV.39)
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A conclusdo imediata da equagao (IV.39) € que as reacbes em solucdes
sdo favorecidas quando os reagentes sdo volateis e os produtos sdo menos
volateis. Na fase gasosa é justamente ao contrario, ou seja, ela é favorecida
guando os produtos sdo mais volateis e os reagentes menos volateis. A equacéo

acima esta de acordo com dados experimentais (Frost e Pearson, 1961),

A diferenca nas duas fases esta relacionada com a diferenga do calor de
vaporizagao dos varios componentes, que pode ser vista pela equagéo de pressao

de vapor abaixo:

PPA = exp (ASAR).exp(-AHA/ (R.T)) (atm) (IV.40)

onde, ASA e AHA sao, respectivamente, a entropia e o calor de

vaporizacio da substancia A, no estado gasoso a uma pressao de 1 atm.

O termo exp (ASA/R) pode tambhém ser escrito como (R.T) / Vf, onde Vf é
o "volume livre” por mol de A, ou seja, & o volume molar menos o volume ocupado
pelas moléculas. Empiricamente, Vf gira em torno de 0,5 cm® e néo difere mais

que um fator de 2 a 3 pontos percentuais.

Com estas informacgdes, a relagéo de constantes de equilibrio fica :

K. ( soluggo) / K (gas) = exp(-AHA / (R.T)) .exp(-AHB / (R.T) (VIVD)*"  (IV.41)

exp(-AHC / (R.T)) .exp(-AHD / (R.T))

Se An for zero, as constantes de equilibrio diferem somente devido a
diferenca no calor de vaporizagéo.
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O calor de reagdo na solugéo € relacionado ao calor de reagao da fase

gasosa, pela relagédo :
AH (solug&o) = AH(gas) - 2 AH (vaporizagio) (IV.42)

onde a soma é igual a produtos menos reagentes.

IV.10.3 Equacao de Arrhenius

A teoria das colisbes é adequada para representar a maioria das reactes
em solugdes, ndo sendo necessaria nenhuma corregao para o volume livre, como
para 0 caso dos gases no qual Sse espera um valor normal para o fator de

freqiiéncia A na equacao de Arrhenius:
K= Aexp (-Ea/(RT)) (1V.43)

As reagOes que possuem um valor muito alto ou muito baixo de A
representam casos de reagles anormais, para as quais um trabalho adicional
devera ser realizado em termos de mecanismo e, nestes casos, o efeifo das
cargas elétricas devera ser avaliado. A justificativa para esta discordancia é

relativa aos dados experimentais de reacdes bimoleculares em solugao.

O mais provavel é se ter um valor médio do fator de freqliéncia que é
proximo a 1011litros / (mol.s) , previsto pela teoria da coliséo que é considerado

um vator normal.
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V.11 Conclusao

As equagtes da cinética de reacao que serao utilizadas no Capituio
5 serao representadas pela constante de equilibrio termodindmica e pelas
constantes das taxas em ambos os sentidos, as quais serdo calculadas pela
equacao de Arrhenius, que se aplica tanto para a fase gasosa quanto para a fase

liquida.

Os coeficientes da equacdo de Arrhenius (fator de fregiiéncia A e
energia de ativagéo E) serdo obtidos por 2 métodos, método de Polanyi e método
de Benson. Estes métodos foram apresentados nos itens V.6 e V.9 deste
Capitulo. Estes métodos serdo utilizados no Capitulo V  para calcular estes
coeficientes da Equagao de Arrhenius e assim determinarem a cinética da reacéo

a ser estudada.
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CAPITULO YV
MODELAGEM E SEPARACAO DO SISTEMA FENOL-AGUA

V.1 Introdugao

Neste capitulo serd apresentado um panorama geral sobre o fenol e seus
problemas. Além disso, sera proposta uma reacdo de esterificagdo do fenol com
anidrido acético com o objetivo de eliminar fenol da agua. Para que o processo possa
ser simulado, € necessario se conhecer a cinética da rea¢éo, uma vez que esta néo
esta disponivel na literatura publicada. Uma metodologia para o calculo desta cinética
foi desenvolvida. Finalmente, foi proposto um processe para a eliminagdo do fenol e

foram realizadas simulacoes.

O fenol, obtido a partir da oxidacdo do cumeno, esta presente em um grande
namero de processos gquimicos. A maior aplicacdo do fenol & na produgéo de nylon e
de resinas fendlicas. O nylon & ulilizado tanto para vestuarios como para fins
industriais. As resinas fenodlicas sao utilizadas nas industrias automotivas, de adesivos
e da construgao civil. Além disso, o fenol € utilizado como intermediario quimico para a
produgdo de caprolactama, utilizada na fabricagdo de outras fibras sintéticas, e de
bisfenol, cuja aplicacdo € a manufaiura de resina epdxi para a indastria de tintas e

vernizes e de polimeros.

Os fendis sdo, ainda, largamente utilizados na producdo de desinfetantes,
papel e celulose, nas industrias de guimica fina e farmacéutica e na conversao de
carvdo. Os fendis também estao presentes em aguas residuais oriundas de refinarias
de petréleo e de petroquimicas. Eles séo, ainda, intermediarios quimicos na produgéo
de Shampoo e aditivos para dleos lubrificantes e sao utilizados como herbicidas e

inseticidas na agriculiura (Satienperakul et al., 2003), entre outros.
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Como visto, o fenol & um produte quimico de alto valor agregado e, além
disso, & comumente encontrado em aguas residuais na forma de solucdes aquosas
diluidas, as quais sdo oriundas de processos quimicos presentes nos diversos tipos de
indastrias acima citadas. Assim, sua recuperacao & ndo somente importante sob o

ponto de vista econdmico, mas principatimente ambiental (Tarakranjan et al., 2002).

A legislacdo de muitos paises esta progressivamente impondo mais e mais
restricoes sobre o0 controle da poluicdo de dguas residuais de origem industrial (Polaert
et al., 2002). Neste contexto, a descontaminagdo de efluentes industriais aquosos
contendo fenol e seus derivados é tema de grande importancia, uma vez que tais
compostos s8o altamente toxicos aos seres humanos e aos organismos aquaticos e

estdo relacionados entre os mais comuns e perigosos contaminantes do meio ambiente.

Os fendis sao resistentes a biodegradagdo natural e, desta forma, sdo
naturaimente encontrados em pequenas concentracbes em rios e reservatorios.
Entretanto, 2 medida que o homem aumenta tal concentragdo na natureza através dos
despejos liquidos industriais, as propriedades organolépticas da agua sdo afetadas
drasticamente, causando danos irreversiveis a4 satde publica e ao ambiente (Alberici et
al.,2001).

A toxicidade dos efluentes fendlicos € conhecida e o tratamento de tais
correntes € uma constante preocupacdo na area de processos gquimicos e, também,
em processos de origem natural (tecnologias limpas), nos quais as moléculas sao

extremamente complexas e sensiveis termicamente, sendo, ainda, um desafio.

Entre os métodos de recuperagdo de fenol, encontram-se a destilagao
convencional, a destilagdo azeotropica, a separacdo pc_ar membranas e a-extragéo
liquido-liquido (Pinto et al., 2005). A destilagdo & um processo antiecondmico, devido
aops altos custos envolvidos na vaporizagéo da agua (0 componente mais volatil), a qual

esta presente em maior quantidade na mistura e apresenta um alto calor laiente de
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vaporizagdo. O processo de separagdo por membranas, por outro lado, implica em
altos investimentos, fator que inviabiliza sua utilizaggo. Por fim, a extragao por solvente,
apresenta-se como uma técnica bastante conveniente, apesar de apresentar algumas
limitagdes (Schiavolin, 2001).

Outros métodos de recuperacdo de fenol incluem a adsorg@o sobre carvéo
ativado e sobre diversos tipos de polimeros e a oxidagao catalitica (Wu et al., 2003),
sendo o primeiro considerado um dos mais econdmicos e eficientes processos na
atualidade. Entretanto, tal metodo requer uma etapa adicional de regeneracdo do
adsorvente, durante a qual o poluente € usualmente transferido para uma fase vapor ou
orgénica. Nesta etapa, o poluente &, geralmente, concentrado mas nao convertido em

um composto menos t6xico.

A oxidacdo catalitica, por sua vez, é um processo bastante novo e ainda néo
totalmente explorado, porém sabe-se que o mesmo ocorre em condigdes relativamenie
moderadas (200 °C e 100 atm).

Atuaimente, as grandes empresas utilizam um reator de lodo ativado para
eliminar o feno! da agua, porém para controle quimico do lodo afivado € necessario
retirar do reator uma guantidade de microorganismos que possuem materiais organico;
esta sangria de microorganismo necessita ser eliminada por incineracdo. Esta
incineragdo € somente realizada em altos fornos de inddstrias de cimento, € 0 custo de
transporte, e também da propria incineragado sao0 elevados. Desta forma, novas
alternativas para eliminar o fenol presente nas dguas residuais devem ser pesquisadas,

visando-se eliminar o fehol com custo menor.

Em Mascoio (2005) foi realizada uma analise geral sobre os aspectos
ambientais e problematicos do fenol.
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V.2 Aspectos Legais

A preocupagao com a qualidade da agua potével. iniciou-se nos Estados
Unidos no ano de 1912, através do estabelecimento dos padrées de qualidade para a
mesma, ¢ qual somehte foi consolidado em 1974, através do “Safe Drinking Water Act’.
Neste ato, foram estabelecidos 0s padrbes nacionais, bem como o monitoramento da
qualidade da agua.

A USEPA (United States Environmental Protection Agency} cita onze
derivados de fendis como poluentes severos devido a sua toxicidade. Entre eles estdo
0s clorofendis, utilizados no processo de fabricag&o de celulose e papel, e conhecidos
pelo seu odor caracteristico; os nifrofendis, presentes em inseticidas, e os alquil-fendis,

utilizados na industria petroquimica.

Somente na década seguinte, em 1986, a legislacdo federal brasileira
determinou, através da Resolugdo CONAMA n° 20, de 18 de junho de 1986, ainda
vigente, a classificagdo de aguas no Territério Nacional, a qual € essencial a defesa do
nivel de qualidade das mesmas, avaliado por meio ‘de pardmetros e indicadores
especificos. '

A Resolugao CONAMA 20/86 classifica os corpos de agua em aguas doces
(salinidade igual ou inferior a 0,5%), salobras (salinidade variando entre 0,5 e 30%) e
salinas (salinidade igual ou superior a 30%). O enquadramento dos corpos de aguas
doces nas respectivas classes (Tabela V.1} € baseado no nivel de qualidade que
deveriam apresentar em fun¢g&o do atendimento as necessidades das comunidades |
que deles se utilizam, ndo afetando a sadde e o bem estar da populacao, bem como o

equilibrio ecolégico aguatico.
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Tabela V.1. Classificacdo de aguas doces no Territorio Nacional conforme a

Resolugao CONAMA 20/86.
CLASSE DESIGNACAOQ
ESPECIAL Ao abastecimento domeéstico sem prévia ou com simples desinfecgao.

A preservagao do equilibrio natural das comunidades aquéticas.

1 Ao abastecimento doméstico, apds tratamento simplificado.
A protecao das comunidades aquaticas.
A recreagao de contato primario (natagdo, esqui aquatico e mergulho).
A irrigacéo de hortalicas que sao consumidas cruas e de frutas que
se desenvolvam rentes ao solo e que sejam ingeridas cruas sem
remocgao de pelicula.
A criacdo natural efou intensiva (aquiculiura) de espécies destinadas a
alimentag¢ao humana.

2 Ao abastecimento domeéstico, apos tratamento convencional.

A protec@o das comunidades aquaticas.

A recreacao de contato primario (natacao, esqui aquatico e mergulho).
A irrigagéo de hortalicas e plantas frutiferas.

A criagdo natural efou intensiva (aquicultura) de = espécies
destinadas a alimentagéo humana.

3 Ao abastecimento doméstico, apbs tratamento convencional. A
irigagdo de culturas arbéreas, cerealiferas e forrageiras. A
dessedentacio de animais.

4 A navegacao.

A harmonia paisagistica.

Aos usos menos exigentes

Nos trabalhos realizados no Brasil, € importante focar em contaminagtes em

aguas doces, pois a maioria dos langamenios de efluentes no Brasil ocorrem em

corpos receptores assim classificados (rios).
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A Resolugdo CONAMA 20/86 prevé, ainda, que ndo & possivel a diluicdo de
efluentes industriais com aguas néo poluidas, tais como agua de abastecimento, agua
de mar e agua de refrigeragdo, conforme consta no Artigo 22.

No ambito estadual (Estado de Sdo Paulo), o Decreto n- 8.468, de 08 de
setembro de 1976, ainda vigente, aprova o regulamento da Lei n° 997, de 31 de maio
de 1976, a qual dispGe sobre a prevengao e o controle da poluicao do meio ambiente
por meio de limites maximos dos parametros de qualidade efou condigcdes das aguas

doces conforme classificacdo acima detalhada.

Tabela V.2: Limites maximos de derivados de fendis aceitaveis em corpos
receptores conforme a Resolugao CONAMA 20/86 e a Lei Estadual 997/76.

Limites maximos de derivados de fendis aceitaveis em corpos
Parametros Classe {Classe2 |Classe3 |Classe4 |Artigo21® |Unidade
[ndice de Fenéis |[C,001 |0,001 0.3 <1,0 0,5 mg/L
Resolugao
CONAMA 20/86
Fendis (Lei|N.T.L.%" ]0,001 0,001 1,0 - mg/L
997/76

" N.T.L. = N&o séo tolerados langamentos.

Ainda na Lei 997/76, os padrdes de emissdes adotados pela CETESB
(Companhia de Tecnologia de Saneamento Ambiental) s&o apresentados no Artigo 18°,

o qual trata dos "..efluentes de qualquer fonte poluidora..langados, direta ou
indiretamente, nas cole¢des de agua...". Neste caso, o limite maximo permitido para 0s
fendis é de 0,5 mg/l. Na ocorréncia de dois valores distintos para um determinado
parametro nas leis estadual e federal, a CETESB adota o valor mais restritivo como
padrao. Além disso, a Lei comenta que "Além de obedecerem aos limites deste Artigo,
os efluentes ndo poderde conferir ao corpo receptor caracteristicas em desacordo com

o enquadramento do mesmo na classificagio das aguas”.
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V.3 Propriedades dos Fenéis

Os fencis possuem a férmula geral ArOH, onde Ar representa um grupo fenila,
fenila substituido, ou um dos grupos arilo. No caso do fenol, Ar designa anel aromatico
com uma substituicdo. Os fendis diferem dos &lcoois por terem grupo OH ligado

diretamente a um anel aromatico.

Tanto os fenodis, quanto os alcoois, contém o grupo OH; por esta razéo, as
duas familias de compostos assemelham-se, desta forma, tanto os alcoois quanto 0s
fendis, podem se fransformar em ésteres e éteres. A maioria das propriedades e os
métodos de preparacdo das duas espécies de compostos sao, porem, tao diferente uns

dos outros, que € perfeitamente legitimo classifica-los em duas familias diferentes.

Os fenois mais simples sdo liquidos ou sélidos com baixo ponto de fusao. A
existéncia de ligagBes de hidrogénio intermolecular faz com que apresentem pontos de
ebulicdo bastante elevados. O fenol, por exemplo, possui ponto de ebulicdo normal
igual a 182 °C e uma solubilidade em agua de 8 g/100g de agua. Os fendis s&o

incolores e oxidam-se com muita facilidade quando puros.

Os fenodis sdc compostos relativamente acidos; neste particular diferem
consideravelmente dos alcoois. Assim, as solugdes aquosas de hidréxidos convertem
os fendis nos respectivos sais. As solugdes aquosas de acidos minerais, efetuam a
transformacao inversa. Como seria de esperar, com relagdo a solubilidade, os fendis e
os sais dos fendis tém caracteristicas opostas, enquanto os fendis s&o solliveis em

agua, os sais sa0 insoluveis em agua e solliveis em solventes orgénicos.

Os fendis possuem, na sua maioria, constantes de ionizacao, Ka, de cerca de
10", sendo portanto, acidos muito mais fracos que os &cidos carboxilicos, que

possuem Ka de cerca de 107,
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O fenol é obtido, industrialmente, a partir da oxidagido do cumeno, possuindo
como intermediario o hidroperdxido de cumilo e produzindo, para cada mol de cumeno,
um mof de fenol e um mol de acetona. Esta rea¢do é catalisada por acido.

Além da acidez, a propriedade mais notavel dos fendis & a elevadissima
reatividade do respectivo anel aromatico, na substituicdo eletrofilica. Entretanto, até

nas reagdes de substituicao do anel, a acidez do fenol desempenha papel importante.

Os fendis nao apresentam reagdes de substituicéo eletrofilica tipica da maioria
dos compostos aromaticos, como também outras reacdes devido a excepcional

reatividade do anel.

Os fendis formam ésteres quando reagem com cloreto de benzoila ou guando

se utilizam anidridos.

O fenol pode formar benzoato de fenila quando & esterificade com cloreto de
benzoila. Quando a esterificacdo € com anidrido acético, forma-se acetato de fenila e

acido acético.
V.4 Reacao Proposta

Para eliminar o fenol presente em aguas residuais, a proposta deste trabalho
de tese (Afonso et al., 2004) & promover a reacdo de esterificacao do fenol com
anidrido acético. Como mencionado no item anterior, forma-se acetato de fenila e acido

acético.

Esta reacdo é citada como vidvel em varias literaturas de quimica organica,
como a de Morrinson € Boyd (1973), Bhattacharyya et al. (2001), e também, como
aplicagdo industrial da resina Amberlyst 15, da empresa Rhom and Hass Company,
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como mencionado em seu catélogo, publicado em 1999.

A Reacgao de Esterificacdo do Fenol proposta (em meio alcalino ou acido) fica

entdo :
o
OH —C——-CH
//O ?
CH;— v
_I_ e HyC—C_
_ ’ -s— OH
CH;—C
0
FENOL ANIDRIDO ACETATO ACIDO
ACETICO DE FENILA ACETICO

Toda reagao de esterificagdo ocorre nos dois sentidos, da esquerda para a
direita, com a formagac do acetato de fenila € o &cido acético, e da direita para a
esquerda (também dita hidrolise do ester) com a formagédo de fenol e anidrido acético. A
constante da taxa para a reag¢do da esquerda para a direita € k1, e no sentido inverso,
k-1.

Na literatura aberta, existem alguns artigos que apresentam a reacgdo inversa ou
a hidrdlise do acetato de fenila e, normalmente, utilizam catélise heterogénea. Entre

estes trabalhos, pode-se citar o de Guisnet et al. (1995).

V.5 Cinética da Reagao

Determinar a cinética de uma reagdo € encontrar g equagdo que representa
como as concentraces dos reagentes consumidos ou dos produtos formados variam
com o tempo. Como para a equacgdoc proposta acima n&o existem na literatura dados
cinéticos, estes dados necessitam ser estimados. No Capitulo 1V, foram apresentados

varios métodos para a estimativa da cinética de reagdes. Assim, nos préximos itens
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serdo apresentadas estimativas para a cinética por 2 metodos citados naquele capitulo,

0 método de Polanyi e o método de Benson.

V.6 Método de Polanyi

O método de Polanyi, como apresentado no Capitulo 1V, utiliza como conceito
basico a quantidade de energia nas ligagdes formadas ou rompidas em cada produto
guimico presente na reacdo. Este método foi aplicado na reagédo proposta € a Tabela
V.3 mostra os calculos realizados.

Na Tabela IV.2 sdo apresentados dados de yR e yRDR para 35 radicais R. As
energias de dissociagdo, para um grande numero de moléculas, s&o facilmente

calculadas a partir dos dados desta tabela.

Abaixo, apresentam-se 0s calculos das energias de dissociagao das ligacoes
rompidas e formadas, na reacdo de esterificagdo do Fenol com Anidrido Acético,

formando Acetato de Fenila e Acido Acético.

Como a tabela V.2 apresenta somente 35 radicais e como as ligagdes rompidas
sao afetadas pelos componentes que participam dos 2 lados do radical, na auséncia de
ligagbes previstas na tabela, ser@o utilizadas ligagbes aproximadas, considerando-se
sempre a quantidade mais préxima de componentes de ambos os lados da ligacao,

conforme recomendado por Boudart 1968.
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OH . o onm O—C—CH;
7
CH;—C k1 P
. H3;C—C
—’— 0 = _l_ SOH
CH3 C\ k-1
\
0
FENOL ANIDRIDO ACETATO ACIDO
ACETICO DE FENILA ACETICO
FENOL

Ligagcdo rompida CeHsO—H  E = 85 kcal / mol

ANIDRIDO ACETICO
O

CH;—Ca
O
CH;—C
O
Ligagdo Rompida CH3;0CO----COCHjs
Como nao existe na literatura a ligagdo acima, esta serd aproximada &

Ligacdo Aproximada : CH3CO-—-COCHs Energia = 83 Keal / mol
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ACETATO DE FENILA

i
O I\*C —CH;

Ligagdo Rompida CgHsO----COCH3

Como nao existe na literatura a ligagao acima, esta sera aproximada a

Ligacao aproximada : CgHsCO---CoHs

D(CsHsCO—-CsHs} = y CgHsCO D CgHsCO + yCyHs D CoHs
yCeHsCO

23 + 46 = 69 kecal / mol

D(CsH5CO---C2Hs)

ACIDO ACETICO

0
"’
HyC—C{_ (€

Ligagdo rompida CH;0OCO—H (CH3CO.---H)  E =112 keal / mol
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Tabela V.3 Calculo do Calor de reagdo e da energia de ativagéo

peio método de Polanyi

ITEM PRODUTO PRODUTO ENERGIA DE SYTOTAL
(FORMULA) (NOME) DISSOCIACAO DA (cal/(molK)
LIGAGAQ
(keal/mol)
1 CBH5-OH FENOL 85 75,2
2 C4He03 ANIDRIDO 83 933
ACETICO
3 CBH50COCH3 | ACETATO DE 69 993
FENILA
4 CH3COOH ACIDO 112 67,5
ACETICO
Sentido Direto Q/AS’ 13 -1,57
Sentido Q/ASY -13 1,57
Inverso
Sentido Direto | E = Eg—ag 8,25 Keal/mol [A=kT Exp(AS"")
_ h R
1,98
A =4,5432x 10"
Sentido E=Eg+(1-a)q | 21,25 kcal/mol |A=kT Exp(AS"H)
_ h R
Inverso E=11,5+0,75q 21250 cal/mol A=1 03Exp( 1.57)
1,98
A=2201x10"
Sentido Direto k1 412596975 k1= Aexp(-E/RT)
Sentido k-1 0,006029977 k-1= Aexp(-E/RT
inverso
Relacéo de K =k1/k-1 684243032,8
K=k1/k-1

Na tabela V.3 acima as Energias de ativacao,E, e o fator de frequéncia, A, s&o

calculadas pelas equacdes de Polanyi apresentadas no capitulo 1V, ou seja :
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No sentido direto :
q = energia liberada na formacao dos produtos — energia liberada nos
reagentes
AS® = 8% (produtos ) - S° (reagentes)
A= (k.T/h)* Exp (ASYR) = 1*10" * Exp (AS"R)
E=EO0- aq
No sentido inverso :

g = energia liberada na formacao dos reagentes - energia liberada

nos produtos
E = Eg+(1-a)q
AS? = 8%(reagentes ) - S° (produtos)

A= (k.T/h)* Exp (ASYR) = 1*10" * Exp (ASYR)
E=E0- aqg '

A constante da taxa & obtida pela equagéo :
Em ambos os sentidos: kK = Aexp(-E/RT)

A constante termodinamica é K = k1/k-1

V.7 Utilizacdo do Método de Benson

Para se estimar as entalpias de formag#o, as entropias absolutas e o
calor especifico sera utilizado o método de Benson (Benson, 1968 e Reis et al., 2005),
0 qual apresenta erros da ordem de 1%, para o caso de compostos organicos que
apresentam isdmeros, sendo a melhor alternativa disponivel na literatura. Este método

ja foi citado no Capitulo V.
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Como ja mencionado, o método de Benson é utilizado para a determinacéo da
entalpia padrdo (AH%, em funcdo das entalpias de formacdo dos varios constituintes. O
método de Benson permite, entdo, estimar as entalpias de formacao (AH% ), a entropia
absoluta (8% e a capacidade térmica do gas ideal (Cp%(T)), conforme descrito em
Benson (1968) e Benson et al. (1969). O méfodo considera que as moléculas sdo
formadas por grupos de atomos. Cada grupo € representado por um "atomo chave",
com nUmero de valéncia maior do que a unidade, seguido por outros atomos ligados a
ele. A moiécula de fenol, por exemplo, apresenta sete grupos de atomos, um grupo
formado pela fungdo fenol (O(H)CB)), cinco grupos formados pelos atomos de
hidrogénio ligados aos carbonos aromaticos (Cg{H)) e um grupo formado pelo carbono
qgue esta ligado ao grupo hidroxila (Cg (O)), em que Cp representa um carbono
aromaftico.

Como apresentado no Capitulo 1V, as equagdes que se seguem mostram as
expressbes desenvolvidas através do meétode de Benson, para a estimativa das
propriedades termodinamicas acima citadas (Benson,1968 e Reid et al., 1988).

A variagdo de entalpia é dada pela equacao;

AH® = 5 visH (V1)
Se os coeficientes estequioméfricos da reacgéo forem todos iguais a 1, entéo,
a equacao V.1 fica:
AH® = AHYD) +AHC) - AH%A) - AH(B) V.2)
onde AH;%(X) = entalpia padrao de formagéo de X
O calor especifico & dado por:

AC 2" ivia C 0 (V.3)
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A entropia também pode ser representada por:'
ASY = 8%D) + 8%C) - 8%A) - s9B) (V.4)

onde S %X) = entropia padrao de X

A constante de equilibrio termodinadmico, como j& apresentado no Capituio |V,

é dada por: -
Keq = eCRD gy Keq = exp(-AGY (R.T)) - (V.5)
Sendo que,
AGP=AHY - T AS° (V.6)

Assim, conhecendo-se pelo método de Benson AH? e AS?, pode-se calcular

AG” e a constante de equilibrio termodinamico.

O método de Benson requer a corregae da soma das entropias, através do
numero de simetria (c), e do numero de possiveis isdmeros oticos (n). Tal correcao se
origina do fato de que, da mecéanica estatistica, a entropia € dada por R*In(\W), em que
W € o numero de configuracbes distintas de um composto quimico. A contribuigao da
entropia rotacional deve ser corrigida, uma vez que a rotagdo de uma molécula
freqUentemente resulta em configuragdes néo distintas e, portanto, W deve ser reduzido
por este fator. Benson a define como o nimero total de permutacdes, independentes de
atomos ou grupos de atomos idénticos em uma molécula, que pode ser atingido pela
simples rotagéo rigida da mesma.

Benson (1968) e Reid et al. (1988) sugerem aiguns valores de nimero de
simetria para diferentes moléculas; entretanto, nao foi possivel encontrar valores
tabelados para os compostos anidrido acético e acetato de fenila. De acordo com os
autores citados acima, 0 numero de simetria de uma molecula pode ser obtido pelo
produto do numero de simetria interno {(cint), o qual representa o nimero de elementos
simétricos de cada grupo que compde a molécula, e do nimero de simetria externo
(cext), o qual representa 0 numero de elementos simetricos em toda a molécula. O

nuamero fotal de simetria &, entao, dado por:

T e i L A Rt AP S e by

stotal = sext * whey (aint), BIiBLIOTECA CENTRAL
CESAR LaTTES

[ M LTR T A ramy T oeor ISR e "y g
e L P R} ] -
AT DAL I T Y navio DE

onde | representa o nimero de grupos gue compdem a molécula.

f
:
!
i
{
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Adicionalmente as correcdes mostradas acima, se uma molécula apresenta
isdmeros oficos, isto €, contém um ou mais atomos de carbono completamente
assimeétricos, o nimero de orientagGes espaciais & acrescido de um fator de correcao
dado por R*In(n), sendo n ¢ namero de isémeros. O numero de possiveis isdmeros
ticos é dado por 2 ™, em que m ¢ o nimero de carbonos assimétricos. Existem
excecbes que devem ser levadas em consideragdo, quande do calculo deste fator de

corregdo, as quais sdo mencionadas em Benson (1968) e Reid et al. {1988).

Uma vez calculada a entropia padrdo a 298 K, as entropias de formacao de

cada componente da molécula devem ser descontadas deste valor.

Finaimente, as propriedades termodinZmicas puderam ser calculadas para

diferentes temperaturas, pelas seguintes equagbes:
AHP((T2) = AHY(T1) + Cp™M (T2-T1)
ASYT2) = ASYTH) + Cp™™ *In (T2T1)
onde Cp°M =0,5* (ACp*(T2) +ACP%(T1))
O método de Benson utiliza as seguinies unidades :
AH® em kcal/mol AS° e Cp°® em cal/(K*mol)

As Tabelas V4 ab,cd e e, apresentam os resulfados do método de Benson.
Nesta tabela, apresentam-se, tamhém, as varias corregdes necessarias € 0 calculo da
constante de equilibrio termodinamica. Os dados gerados e apresentados nesta tabela
ilustram a importancia da metodologia de calculo desenvolvida. Como pode ser
observado, a reagdo no sentido direito € exotérmica, liberando uma ;uaniidade de
energia de 9,4 kcal / mol a 298 K. O calor [iberado diminui com o aumenio da
temperatura. A variagdo de entropia aumenta com a temperatura. A constante de

equilibrio termodinamica diminui com o aumento de temperatura, o que indica que a
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reagao tem um grau de conversdo maior de fenol em temperaturas mais baixas. Isto
orientou a condicdo da reagdo / separacdo realizada neste trabalho, como sera
mostrado mais adiante.
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FENOL

Tabela V.4a Aplicagic do método de Bensen para o Fenol

OH Dados Experimentais de Benson (1969)
Item Ligagéo Quantidade AHf Ch AHf TOTAL | $° TOTAL Corregtes
de ligagbes Indiv.
Cp {caliimol.K)
{(keal/mol) | {cal/ | (kecal/mol) (cal/ K| 400K 500 K 600 K 800K
(mol.K) {imol.K)
1 Ca - H 5 3.3 11,53 16,5 57,65 3,24 4,44 5,46 6,3 7,54
2 O - (CB)H) 1 -38,9 29,1 38,9 291 43 44 4,82 5,23 6,02
3 C -0 i -0.9 -10,2 -0,9 -10,2 39 5.3 6,2 6 6,9
TOTAL (23,300) 75,2 244 | 319 38,3 433 50,6 1,98 In2
YVALOR CORRIGIDO '
(280K) 237 73,7 24,4 31,9 383 42,7 50,6
VALOR
EXPERIMENTAL -23.3 75,2
(298K )/(300K)
VALOR
EXPERIMENTAL 20,5 83,3
(400K)
VALORES
CORRIGIDOS PARA -17.0 934
500 K
VALORES
CORRIGIDOS PARA -12,9 100,8
600 K.
VALORES
CORRIGIDOS PARA 35 1143
800 K
VALORES
CORRIGIDOS PARA 71 12622
1000 K
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Tabela V.4b Aplicagio do método de Benson para o anidrido acético

Dados Experimentais de Benson (1969)

ANIDRIDO ACETICO
O
o
CH;—C~
,0
CH;—C S
Ttem Ligagdio Quantid AHf s’ AHf Total [ S° Total
ade de Indiv, Cp (cal/{mol.K) Corregies
Hgagdes | (keal/mol) | (eal/(molK) {keal/mol) | {eal/(molK}| 300K 400 K 500 K 600 K MK
CH3 - C 2 -10,2 30,41 -20,4 60,82 6,19 7,84 9,4 10,79 13,02
C=0-CO 2 -35,1 14,8 -710,2 29.6 6 6,7 7.3 8 8,9
Q--C=0 C=0 1 -46,5 8,55 -46,5 8,55 6 6,7 7.3 8 3.9
-1,984n(2)
TOTAL -137,1 93,2 304 35,8 40,7 45,6 52,7 437
VALOR CORRIGIDO
DADOS
EXPERIMENTAIS 298 K -137.1 3.2
VALOR
EXPERIMENTAL (400K) -133,8 102,7
VALORES CORRIGIDOS
PARA 500 K -130,0 113,7
VALORES CORRIGIDOS
PARA 600 K ~125,7 1216
VALORES CORRIGIDOS
PARA 800 K 158 1358
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ACETATO DE FENILA

Tabela V.4c Aplicagio do método de Benson para o acetato de fenila

Dados Experimentais de Benson (1969)

0 —C —CHj
Itein Ligagfio Quantidade AHf 80 AHf Total | S0 Total
de Ligages induv. Cp {cal/{mol.K) Corregbes
{keal/mol) | (cal/(molK} | (kcal/mol) | (cal/(molK}| 300 K 400 K 500 K 600 K S K
C --HHH 1 -10,2 30,41 -10,2 30,41 6,19 7,84 9.4 10,79 13,02
1 Cg - H 5 3.3 11,53 16,5 57,65 3,24 4,44 5,46 6,3 7,54
2 Cg -~ O 1 -0,9 -10,2 -0,9 -10,2 3,9 5,3 6,2 6 6,9 218
3 C=0--C0O 1 -35,1 14,8 -35,1 14,8 6 6,7 1.3 8 8,9 -1,98"LN(2)
4 0O-CB C=0 1 -36,7 10,2 -36,7 10,2 6 6,7 7.5 8 8,9
TOTAL -66,4 99,31 38,35 48,7 57,5 64,3 754
VALOR
CORRIGIDO (280K) 67,1 96,9
DADOGS
EXPERIMENTAIS -66,4 99,31
298 K
VALORES
EXPERIMENTAIS 62,0 1§k,8
(400K)
VALORES
CORRIGIDOS -56,7 127,1
PARA 500K
VALORES
CORRIGIDOS -50,6 138,2
PARA 600 K
VALORES
CORRIGIDOS -36,7 158,3
PARA B00 K
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Tabela V.4d Aplicagio do método de Benson para o acide acético

Dados Experimentais de Benson (1969)

ACIPO ACETICO
0
“
H,C —C
~Somu
ftem Ligagdes Quantidade de AHF s”. AHf Total | S Total
ligagdes Indiv. Cp (cal{{mol.K) Corregoes
(kcal/mol) | (eal/(molK) | (kcal/mol) | {cal/(molK)| 300 K 400 K 500 K 600 K 800 K
1 C -- C--HHH ] 10,2 30,41 -10,2 30,41
| 2 C=0-CO ! -35,1 14,8 -35,1 14,8
0--C=0H 1 58,1 24,5 -58.1 24.5 218
TOTAL -103,4 67,53 15,99 19,5 22,5 22.1 29,1
VALOR
CORRIGIDO -103,7 66,5
{280K)
DADOS
EXPERIMENTAIS -103,4 67,53
208 K
VALOR
EXPERIMENTAIS -101,6 72,6
(400K)
VALORES
CORRIGIDOS
PARA 500 K 99,3 78,7
VALORES
CORRIGIDOS 973 83,8
PARA 600 K ’ ’
[ VALORES
CORRIGIDOS 922 90.1
PARA 800 0K ’ ’
] _
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Tabela V.4e Resumo do Método de Benson
Calculo da variagiio da entalpia da reagfio ( entaipia dos produtos — a dos reagentes)

tem Produto Produto AH Total | 87 Total AH S° Total AH S Total | AH Total | S° Total | AH Total s’ AH
280 K 280K Total 208 K Total 400 K 500K 500 K 600K Total Total
298 K 400 K 600K | 800K
(FORMULA) {NOME) {keal (cal (keal/ {cal/ (keal/ {cal/ {kcal/mol (cal/ (keal/mo | (cal/mo | (keal/
/mol) {{mol.K) mol) mol'’K) mol) mol.K) ) mol. K} 1} I'k) mol)
1 C6H5-0OH FENOL -23,7 73,7 -23,300 75,1776 -20,5 83,3 ~17,0 93,4 -12,9 100,38 -3,5
2 C4H603 ANIDRIDO -125,7 121,6 -115.8
ACETICO -137.6 91,3 -137,100 93,2276 -133,8 1027 -130,0 113,7
3 C6H50COCH3 | ACETATO -50,6 1382 | -36,7
DE FENILA -67,1 96,9 -66,400 99,3076 -62.,0 111,8 -56,7 127,1
4 CH3COOH ACIDO -97.3 82,8 -92,2
ACETICO | -103,7 66,5 -103,400 | 67,5300 | -101,6 72,6 99,5 78,7
Sentido Direto AH/ ASY -9.301" -1,54 -9.4 -1,568 -9,40 -1.55 -9,32 -1,33 -9393,50 -0528,5
Sentido Direto AH/ AS’ -9391,00 -1,54 ~9400,00 -1,57 -9395,00 -9316,00 9,39 1,47 9,53
(cal/mol)’ cal/mal cal/mol cal/mol -
Sentido Inverso AH/ AS’ 9,391 1,54 9.4 1,57 9,40 1,55 9,32 1,33 9393,5 | 9528,5
Sentido Inverso DH/ AS° 093901,0 , 9400,0 1,57 93950 09316,0 SE+12
cal/mol cal/mol cal/mol cal/mol
Sentido Direto kT ‘é;_\,sﬂ') 2E+13
AL EP L A | a60Et12 | A | 455E412 SE+12 SE+12
Sentido Inverso kT .. (8™ A 2,172E+13 A 2,198E+13 2E+13 2E+13 4E+19
A== Exp——
h R
Energia Livre AG=AH - AG AG -8932,865 -8774 8E+09
de Gibbs TAS AH T=280 K T=298 K '
8513
Constante de Keg=exp(- Keq 10459939, Keq 37580923 64727 6250,7 1294,6
Equilibrio AG/RT) T=280 96 R=298 K
Termodindmico K
Constante de Keq= Keq 1,008E+14 Keq 1,423E+13 2AE+11 2,3E+10 5,1E+0
Equilibrio k Direto/k | T=280 K T=208 K 9
Termodingmico inverso
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V.8 Associacao dos métodos de Polanyi e de Benson

Uma methor representagac da cinética da reagao € a associagao dos métodos
de Benson, para obter as variagbes de entalpia e variagdo de entropia, e de Polanyi,
para se obter as energias de ativagao (Ea) e os fatores de freqiéncia (A). Desta forma,
& possivel encontrar a constante da taxa da reacdo utilizando-se a equacgao de

Arrhenius.

Estes calculos foram executados em uma planilha EXCEL. Esta planilha esta
na Tabela V.5.

A constante de equilibrio termodinamica é calculada pelas equagbes V.5 e V.6

e tambem peila relagdo:

Keq = k1 / k-1
(V.7)

Assim, estas duas formas de calculo da constante de equilibrio termodinamica
fornecem um método de verificagao da consisténcia das estimativas. A Tabela V.5
permite verificar que as duas estimativas da constante de equilibrio termodinamica sao
da mesma ordem de grandeza (106), comprovando que a estimativa da constante da

taxa por Arrhenius esta coerente.
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Tabela V.5 Associagio dos métodos de Benson e de Polanyi para
Célculo da Energia de ativagio e utilizagio da equago de Arrhenius

Item Produto Produto AHf TOTAL | S"TOTAL | AHf TOTAL 298
298 K 298 K K
(FORMULA) (NOME) (keal/mol) | (cal/(mol.K) (keal/mol)
1 C6H5-0OH FENOL -23.3 75,2 -23,3
2 C4H603 AMI]?RIDO -137,1 93,2 -137.1
ACETICO
3 C6H50COCH3 ACETATODE -66,4 99,3 -66,4
FENILA
4 CH3COOH ACIDO ACETICO -103,4 67,5 -103,4
Seniido Direto AH/ AS’ 9,40 -1,57 9.4
Sentido AH/ AS® 9400,000 (cal/ -1,57 -9400
Direto(cal/mol) mol)
Sentido Inverso AH/ AS® 9,400 1,57 9.4
Sentido Inverso AH/ AS 9400,000 (cal/ 1,57 9400
mol)
. . _ 9,15 4,5432E+12 | A=Kt/h_Exp({AS*"
Sentido Direto E=E(0-ALFA*AHR (Keal/mol) g VR)
Sentido Inverso E=E0-+(1- 18,55 2,2011E+13 { A=kT/h Exp((A S"”
ALFAY*AHr (Kcal/mol) st “/R)
Sentido Direto k=A Exp ((- E ¥RT) | 904524,8 S k+1.  T=298K
Sentido Inverso  {y—a pyp (-E YRT) | 0,572345 S k-1  T=298K
Energia Livie de Gibbs |\ _ vy 1ag 893214 | AG T=208
Constante de Equilibrio | Keq = Exp((-AG ) Keq
Tertmodindmica /RT) 3,4785E+06 T=208 K
Constante de Equilibrio Keq - k direto l Ke
o = q
Termodinimica K inverso 1,5804E+06 T=208 K
A
e REACAO :
E a
a d A+ B <«<->C + D
EfA+EfB i i) REACAQ EXOTERMICA NO SENTIDO
— e - DIRETO. E ENDOTERMICA NO INVERSO
AHr=q EfC+EfD
' EfC+EfD
. - i EO0 =115 Kcal/mol
Efi =Entalpia de formacéo de i ALFA = 0,25
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V.9 Caracterizagdo Termodinamica dos Sistemas

Uma andlise dos sistemas obtidos revela que o fenol forma com a agua uma
mistura azeotrépica, com uma concentragéo molar de 0,025 de fenol na agua. Como ja
mencionado anteriormente, a remog¢ao do fenol sera realizada através da utilizagao de
uma reacdo quimica com anidrido acético e com a formagao de acetato de fenila e

acido acético.

O anidrido acético é obtido a partir de acido acético, utilizando como catalisador
o Fosfato de Aluminio (Al PO} e uma temperatura de 700°C, como representado

abaixo:

Reag&o catalisada por AIPO4 e a 700°C

CH3COOH > CH2=C=0 + H)0O

acido acetico ceteno agua
CH2=C=0 + CH3COO = CH3COQCOCHS3
ceteno acido acético anidrido acetico

O peso molecular, as temperaturas de ebulicdo normal e a solubilidade dos

componentes participantes da reag8o séo apresentadas na Tabela V.6.
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Tabela V.6 Propriedades dos componentes presentes na rea¢éo

PRODUTO PESO TEMPERATURA |SOLUBILIDADE |
MOLECULAR |DE  EBULICAO|EM AGUA
NORMAL (°C) (0/100g)
FENOL 94,11 182 8
ANIDRIDO 102,09 139,9 12
ACETICO
ACETATO DE 136,1 195 Parcialmente
FENILA imiscivel
ACIDO 60,05 118,5 miscivel
ACETICO

Uma anadlise das misturas formadas revela que todos 0s componentes
formam misturas azeotropicas com a agua. A Tabela V.7 mostra as misturas
azeotropicas formadas, bem como a composicidc de cada componenie. A curva de
equilibrio y versus x, mostrada na Figura V.|, para o sistema hinario acetato de fenila a
1 atm é mostrada. Pode-se notar a regido de imiscibilidade, além da presenca do
azebtropo heterogéneo. Os calculos realizados para a obten¢ao destes valores de
composigdo foram feitos através do HYSYS™, uliilizando o modelo NTRL para caiculo
do coeficiente de atividade para a fase liquida. Em relacéo aos parametros de interacio
bindrios deste modelo, alguns calculos extras foram necessarios. Para acetato de fenila
e anidrido acético ndo havia dados no banco de dados do simulador. Foi, entdo,
necessario predizer os valores dos parametros de interacao, afravés de uma ferramenta
chamada “componente hipotético”. No simulador pode-se prever as propriedades de
componentes que ndo estdo presentes no banco de dados do simulador, para tanto
basta saber algumas propriedades do componente (femperatura de ebulicao e peso
molecular) e defini-lo como componente hipotético, o simulador entdo estima todas as
demais propriedades e os pardmetros de iteracdo. Para o restante dos componentes, a
regressdo dos parametros foi feita através dos dados presentes no banco de dados do

simulador.
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Figura V.1 - Curva de equilibrio do sistema agua-acetato de fenila a 1 atm.

Tang et al. (2003) apresentam uma forma analoga & utilizada
aqui. Neste artigo, os autores abordam a produgdo do acetato de etila, enquanto

que neste frabalho de tese, o produto da reacéo € o acetato de fenila.



Tabela V.7 Resumo das propriedades dos componentes e das misturas azectropicas (Banco de Propriedades do HYSYS™ )

ltem Produto Férmula PM Pressfio Solubilidade Teb.N Pvap. Pvap. Composicdo(Frac. Molar)
em Agua Tmin Tmax '

(g/mol) (bar) (g/100g) (oC) (bar ) (bar) Agua | Prod.1 | Prod.2
FENOL C5H50H 94,11 (4 181,7 0.0188 60,58

—

2 ANIDRIDO [ {CH3CO)20 12 139,0 39,70
ACETICO 102,09 0,008232

3 | ACIDO CH3COOH 60,05 Miscivel 118,0 0,01277 57,39
ACETICO

4 AGUA H20 18,02 100 100,0 0,0061 84,97

5 ACETATO 136,1 Parcialmente 195,0 0,000658
DE FENILA | CH3COQOCBHS Miscivel

6 Azebtropo 1 08,78 0,0356 | 0,0231 | 0,0413
com itens
443+5

7 Azediropo 1 98,82 0,9568 | 0,0432
com itens
4+5

8 Azeotropo 1 99,67 0,8081 | 0,1019
com itens
4+3

9 Azedtropo 1 97,80 08 0,14
com
itens2+4

13 | Azedtropo : 0,01
com itens
4+3+5

11 Azeotropo 0,01 6,525 0,9885 | 0,0315
com itens
4+3+5

12 | Azedtropo | 0,01 575 07487 | 0,2513
com itens !
4+3

13 | Azeotropo | 0,01
com itens
2+4
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V.10 Estratégia para a separacao do fenol

A separaga@o do fenol presente em aguas residuais sera realizada através da
destilagdo reativa. Como ja mencionado anteriormente, sera utilizado o anidrido acético

como reagente e sera produzido acetato de fenila e acido acético.

Numa coluna de destilagé&o reativa, além do equilibrio liquido-vapor, tem-se,
ainda o equilibrio quimico. De acordo com as abordagens descritas anteriormente, as
cinéticas desta reacao ficam :

rd= k1 * C(BOH) *C(AA) (V.8)

fi= k-1* C(AF) *C(HAC) (V.9)

No equilibrio quimico rd = ri

Nas equagbes acima, k1 e k-1 s&o representados pela equagdo de
Arrhenius, ou seja:

k1 = A1* exp(-Eal/R.T) (V.10)
e
k-1 = A-1* exp(-Ea-1/R.T) (V.11)
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Os valores das constantes das equagbes ja foram apresentados em

item anterior e, resumidamente, séo:

Constante Valor

A1(1/s) 4,5432E12

A-1(1/s) 2,20107E13

Ea1(cal/mol) 9180

Ea- 18550
1(cal/mol}

Para o calculo da destilacdo reativa, utilizou-se o simulfador HYSYS que
ja possui um modelo para calculo de destilacéo reativa e permite a utilizacdo da

equacio de Arrhenius com 0s parametros acima.

A simulacdo basica consiste em definir uma secgdo da coluna onde a
reagao vai ocorrer. No entanto, ao se introduzir na coluna os estagios da reagéo, o
sistema apresentava um tempo muito longo para resposta e mesmo assim n&o

convergia.

Apods algumas tentativas, decidiu-se fazer a reag@o em um equipamento Flash.
Neste Flash, adicionou-se uma corrente de agua com fenol e outra com anidrido
acético. Observou-se que a reagédo ocorreu neste estagio e todo o fenol foi convertido.
Podia ser visto pelas casas decimais dos valores numéricos apresentados na fase
liquida, que na 5% casa decimal havia trages. Para garantir a total auséncia de fenol,
utilizou-se outro Flash em série e, desta forma, constatou-se a total auséncia de fenol,
tanto na corrente de vapor dos dois Flash’s, quanto na corrente liquida do segundo
Flash.

As correntes efluentes destes Flash's foram, entdo, alimentadas a uma coluna

de destilagcdo, sendo que na alimentacio desta coluna, tem-se os efluentes dos Flash's,
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compostos por agua, anidrido acético excedente, acido acético e acetato de fenila.

Como ja mencionado no item anterior, todos estes compostos formam misturas
azeotrépicas com a agua. Para separar estas misturas azeotrépicas heterogéneas é
necessario introduzir um decantador, que recebe o liquido condensado no topo da
coluna. Neste decantador, ocorre a formagdo de 2 fases liquidas, uma aquosa e outra

organica.

A fase aquosa constitui o refluxo para a coluna e a fase organica é enviada
para uma segunda coluna. Na primeira coluna, retira-se agua pelo fundo, na segunda

coluna, no fundo, retira-se o acetato de fenita.

Os vapores da segunda coluna s&o ricos em anidrido acético e acido acético,
que deverdo ser tratados em outra coluna, porém sabe-se o anidrido acético se
decompde em acido acetico e agua a altas temperaturas. Assim, nos vapores da
segunda coluna, tem-se unicamente dgua e acido acético, que € uma separagdo
conhecida e ndo faz parte do escopo deste trabatho. E uma separagao relativamente

facil.

V.11 Resultados

Para permitir a interpretacéo fisica do problema, foram elaboradas duas figuras
em EXCEL, onde foram representados os balangos de massa. Estas planilhas EXCEL
sd0 apresentadas nas Figuras V.2 e V.3. Nestas planilhas, ja estdo representados os
ditimos balangos resultantes das simulagdes e, desta forma, elas podem ser utilizadas

para a analise dos resuitados.

Os resultados das simulagdes s&o apresentados a seguir.
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REFLUXO = 52 88 FASE AQUOSA
CONC. FENOL = 2,000 FOW = 0,000 AZEQT 85489 CONDENSER DUTY = 3 45E+06 FLOW= 5288
CONGC.H20 = . 0,989 FOW = 51,214 | CONDENSER kjfh
CONG. ANID. = 0016] FOW= 1,103 CONC FENCL = 0,0000 FOw = 0,000 Y
CONG. AC. FEN_ = 0,001 FOW = 2342 CONG. H2O = 0.9383 FOW = 80,213 ALIMENTA DECANTA
CONC. ACACET = 0,015] FOW= 0919 CONC. AC.FEN. = 0.0129 FOW = 1,903
CONC. AN, ACET. = 00274 FOW = 2,342 Y
CONGC. AC.ACET = 00215 FOW= 1838 \i PARA A COLLINA 2
1 P=10 Total = B85 496 ) J Fase Orgénica
Flow =
L Y » Conc.Fenol»
WATER = 32607 Cone.HIO =
Wapor do Flash 101 .7 P=1033 Flow = 3261 concafens
Flow = 0,7942 Conc.Fenel=  0,0000 cCongenec.s
Conc.Fena! = 0,0000 Conc.H20 = 0,9512 conc ac ac.t
Anidrido 1 CeneHIos 10,9280 Cencafen= 0,0034
Flow = 1,541 ? Concafen= 00,0435 UNIDADES DA PRESSAD = kgffem2 Concenec,= (0247
CoheANID = 0,83 Gone an ae. = 0,0059 UNIDADES DA YAZAD = kgmolih Gohcacae.= 00208
Cong. H20 = 0,165?; | Conc ac ac.= 0,0226
Agua com Fanol 10 P=1,033
Flow = 52.2 Flow = 02229
Conc.Fenal= 0,0205 Conc FENOL = 0,000
Gonc. H20= 0,9795 Conc.H20=  (,9046 T-100
Fow Fanal = 1,0701 Concatenw 00323
flowH20= 51,1289 Concenec,= 0,0434 REBOILER DUTY = 3,40E+06 kjth
Aridrido 2 ? Concacac.c 00198 ] 1B P=1.038 s
Flow = 1,541 3L FP=110 "
Conc.AID = 08333 .L Liquido do Flash 102
Conc, H20 = 01667 Flow = 64,26 REBUILER
GoncFENOL= 0,000
CONC. FENOL aZEOT=  0,0206 Copc. H20 = 0,9344
FLOW FENOL AZEQT= 1,074 Concafon= (0,019 PRODUTO DE FUNDD = 22,67
FLOW Acetato da Fen= 11,0727 Concanac.= 00273 »
Flow Ankdrido na eniradan 2,5682 Concacae.= (0193 CONC. FENOL = 00000 FOW= 0,000
Flow Anidrido na salda=  1,4957 CONC. H20 = 09980 FOW= 22,647
Consume de Anidrido = 1,0726 CONC. ANID. = 0,0000 FOWw= 0,000
CONC.AC. FEN. = 00000 FOw= 0,000
CONC. AC ACET.= 00010 FOW= 0,0227
Total Flow 22,6700
SAIDA TOTAL = 108,1574
REAGAO
1FENGI  +  1ANIDRIDO ACETICO <> 1 ACETATODEFENILA 1 ACIDO ACETICO
1,0701 mol 1,0701 mol 1,0701 mol 1,0701 mol

Figura V.2 Fluxograma de Processo da Coluna 1 com balango de Massa
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ESPECIFICACAD = 1,28 TOPO
VAPOR REFLUX 3
FLOW = 1,28 FLOW 0,3
[COMPOSICAO . [VAZOES . [VER. CONC COMPOSICAO
FENOL 0,0000 0,0000 0,0000 FENOL 0,0000
AGUA 0.6110 0,7832 06119 AGUA 0,6119
[AC.FEN. | 0,0006 0,0008 0,0006 AC. FEN. 0,0006
ANIDRID. | 0,2770 0,3546 0.2770 ANIDRID. 0,2770
ACACET.] 01105 0,1414 0,1105 AC.ACET. 0,1105
REFLUXO I'T'ﬁAL 1,0000 71,2800 1,0000 TOTAL 1,0000
FLOW=  0,3000 > N ><—"
COMPOSIGAO CONDENSADO —> SAl DA COLUNA 2
FENOL. 0,0000 FLOW 1,28 FLOW 0,98
AGUA 0,6119 COMPOSICAQ COMPOSICAO
AC.FEN. 0,0007 FENOL 0,0000 FENOL 0,0000
ANIDRID.  0,2769 [calor (/) [ 2.2250E+04JAGUA 0,6224 AGUA 0,6119
AC.ACET. 0,4105 AC. FEN. 0,0095 AC. FEN. 0,0006
TOTAL Too00 > ANIDRID. 0,2561 ANIDRID. 0,2770
AC.ACET. 0,1120 AC.ACET. 0,1105
TOTAL 1,0000 TOTAL 1,0000
18 BALANCO POR COMPONENTE BALANGO TOTAL -
FASE ORGANICA 7| = ENTRADA SAIDA ENTRA = 2,0980
FLOW = 1,798 FENOL 0,0000 FENOL 0,0000 SAl= 2,0980
COMPOSICAD AGUA 07832 AGUA 07832 [SAT(BAL)=] 2,0980] -
FENOL  0,0000 30 AC. FEN 0,8188 AC.FEN.  0,8188
AGUA 0,3335 —_ ANIDRID 03546 ANIDRID.  0,3546
AC.FEN. 0,4553 calor (K/n)| 1,6490E+04]JAC.ACET. 0,414 AC.ACET. 01414
ANIDRID. 0,150 v TOTAL 2,008
AC.ACET. 0,0602 PRODUTOQ DE FUNDO
TOTAL 1,0000 FLOW = 0,8180
COMPOSICAQ VAZAO [VER. CONC |
FENOL 0,0000 0,0000] 0,00000
AGUA 0,0000 0,0000] 0,000C0
AC. FEN. 71,0000 0,81811  1,00000
JANIDRID. 0,0000 0,0000] 0,00000
{AC.ACET. 0,0000 0,0000] 0,00000
TOTAL 1,0000 0,8180] 1,00000

Figura V.3 Fluxograma de Processo e Balanga de Massa da Coluna 2
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As Tabelas V.8 e V.9 apresentam um resumo dos resultados da simulagao do processo
de remocgao de fenol de agua.

Tabela V.8. Resultados da simulagdo do processo de remogdo de fenol de aguas
residuarias afravés da destilagdo reativa. Dados dos Flash’s,da Primeira coluna de

Destilacdo e do Decantador.

Propriedade Resultados

Composi¢ae da corrente de agua a ser|2,05% fenol
tratada na alimentagdo do Primeiro Flash |97,95% agua
(V-101) (base molar)

Conversdo do fenol (base molar) nos V-|[100%
101 e V-102

Calor da reagao no V-101 1,74 x10° kJ/h

Compostos que alimentam a coluna T100  |Agua, Anidrido Acético, Acetato de Fenila
e Acido Acético

Composi¢cao do produto de fundo da|99,9% agua
coluna T100 (base molar) 0,1% acido acético

Composicdo do produto de topo da coluna (93,83 % agua

T100 (base molar) 1,29% acetato de fenila
2,74% anidrido acético
2,15% acido acético

Carga térmica no Refervedor da coluna 3.4 E 06 kd/h

Carga térmica no Condensador da coluna  |{3,45 E 06 kJ/h

Composicdo da fase aquosa do|95,12 % agua
decantador (base molar) 0,34% acetato de fenila
2,47% anidrido acético

2,08% acido acético

Composicdo da fase orgénica do|33,35% agua
decantador (base molar) 45,53% acetato de fenila
15,11% anidrido acético

6,02% acido acético
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Tabela V.9. Resultados da simulagdo do processo de remocdo de fenol de dguas

residudrias através da destilagéo reativa. Dados da Segunda Coluna {T102)

Propriedade

Resultados

Composicdo da alimentagdo da Coluna
T102 {base molar)

33,35 % agua
45 53% acetato de fenila
15,10% anidrido acético

6,02% acido acético

Composicdo do produto de fundo da

coiuna T102 (base molar)

100% acetato de fenila

Composicao do produto de fopo da

coluna T102 (base molar)

61,19% agua
,08% acetato de fenila
27,70% anidrido acético

11,05% acido acético

Carga térmica no Refervedor da coluna

1,6490 E + 04 kd/h

Carga térmica no Condensador da

coluna

2,2250 E + 04 kJ/h




V.12 Conclusotes

Neste Capitulo, apresentou-se uma proposta para separar fenol presente em
aguas residuais, em concentracdo azeotropica. O processo de destilacéo reativa foi

usado,

No projeto do processo, foram ullilizados métodos para estimar a
cinética da reag@o que foi utilizada para realizar as simulagbes. Para viabilizar a
simulagao, realizou-se a reag¢éo em 2 Flash’s, cujos efluentes alimentaram a coluna de

destilag&o.

Os produtos das reagdes formam misturas azeotrépicas com agua. Desta
forma, a separagéo ¢ realizada em uma coluna de destilagdo e num decantador que
recebe o condensado dos vapores do topo da coluna de destilacado. Neste decantador
ocorre a formacao de duas fases liquidas, aquosa e organica.

A fase aquosa retorna a coluna, e no fundo da coluna agua praticamente pura
€ obtida. Os resultados revelam que a concentragdo de agua no fundo da coluna é de
99,9%, sendo que uma pegquena quantidade de acide acético, 0,01%, esta também

presente.

A fase organica, rica em acetato de fenila (45,53%), & enviada para uma
segunda coluna de destilacao, que no fundo, apresenta uma concentragdo de 100% de
acetato de fenila. No topo desta segunda coluna de destilacao, tem-se 61,19% de
agua, 27,70% de anidrido acético, 11,05% de acido acético e 0,06% de acetado de
fenila. Uma pequena parte desta corrente faz o refluxo da coluna e o excedente devera
ser enviado para uma nova coluna, para separar acide acético e anidsido acético da
agua. Como a destilagdo de acido acético € uma técnica de separagdo conhecida, ela

nao faz parte do escopo deste trabatho.
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O processo de purificacdo ( eliminagao do fenol da agua), por sua vez,
mostrou-se efefivo na solugdo do problema proposio, uma vez que se obteve agua
pura no fundo da primeira coluna e acetato de fenila praticamente puro no fundo da

segunda coluna e, principalmente, eliminou-se o fenol da agua.

As simulacdes realizadas, as Figuras V.2 e V.3, e as Tabelas V.8 e V.9 podem

ser utilizadas para comprovar a eficiéncia do métedo utilizado.
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CAPITULO VI

CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Desenvolvimentos de processos de separacdo de misturas homogéneas
complexas € o tema deste trabalho que utiliza a destilacdo a baixa pressao para a
separacdo de mono, di e triglicerideo de glicerol, 4gua e acidos graxos e, também, a

destilagao reativa para separar fenol da agua.

A separacdo de mono e diglicerideo de glicerol, agua e &acidos graxos €
realizada a baixa pressdo para evitar a degradacdo térmica e limitar efeitos de
corrosdo. Este assunto apresentou resultados coerentes com os esperados. As
simulagdes foram realizadas no simulador HYSYS, os resultados foram apresentados
nas Figuras 11.2a e 11.2b e na Tabela 1.6, do Capitulo Il. A discussao dos resuitados

listada nestes itens e apresentada a seguir.

A andlise dos resultados das simulagdes onde ndo ha acido graxo na
alimentagdo demonstram que, na corrente de glicerideos, tem-se 51% de
monoglicerideo, 34% de diglicerideo ¢ 15% de triglicerideo . Nesta corrente, ndo se tem
nenhum glicerol remanescente. Desta forma, como os mono e diglicerideos sao
produtos, € importante a sua pureza como revelado nas simulagdes. A separaglo do
trigliceridio deverad ser posteriormente feita, © que ndo € uma separacéo dificil, pois

existe grande diferenga entre as temperaturas de ebulicdo destes componentes.

A corrente de glicerol apresenta 91 % de glicerol, 7% de moglicerideo e 2% de
agua. Nesta corrente, fem-se um arraste de 7% de monoglicerideo que nao € desejavel,

porém é necessaria para evitar arraste de glicerol na corrente de glicerideo.
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Na corrente de agua, tén-se 98,6% de agua 0,5 % de glicerol & 0,9 % de
monoglicerideo. A perda de monoglicerideo ndo é desejavel, mas foi novamente

necessdria para garantir a qualidade dos glicerideos.

A alimenta¢do da coluna se constitui de 1.125 kg/h de monoglicerideo. As
perdas de monoglicerides nas correntes de glicerol e de agua séo de 20kg/h, desta
forma, as perdas séo de 1,8% da quantidade total disponivel, este valor é relativamente

pequeno para 0s processos tradicionals.

Os resultados das simulagdes quando existem acidos graxos na alimenta¢ao
revelam que o fundo da coluna continua com aproximadamente 51% de
monoglicerideo, 35% de diglicerideo e 15 % de triglicerideo e, novamente, a corrente de

gliceridecs € obtida com alta pureza.

Para evitar a saida de acidos graxos na corrente de glicerideos, a corrente de
glicerol possui 87,7% de glicerol, 9,7 % de monoglicerideo, 1,2% de agua e 1,4% de
acido graxo. Nesta corrente, a perda de monoglicerideo € da ordem de 28 kg/h.

Na corrente de agua tém-se 97,8 % de agua, 1,4% de monoglicerideo, 0,6 %
de glicerol e 0,3% de acido graxo. Nesta corrente, a perda de monoglicerideo € de 0,6
kg/h. Assim, a perda total de monoglicerideo é de 28,6 kg/h ou seja, a perda total € da

ordem de 2,5 %, que ainda & um valor pequeno.

A Tabela 11.6 mostra as simulagbes realizadas onde sao variados o nGmero de-
estagios e o estagio da alimentacdo. A tabela revela que para 15 estagios s ocorreu a

convergéncia guando o estagio de alimentagéo era o 12.

Para a coluna com 30 estagios, o melhor prato de alimentagéo foi o estéagio 10,

pois neste estagio ha minimizacdo da energia necessaria no refervedor. Para a coluna

149



com 20 estagios, a conclus@o & analoga, ou seja, 0 melhor ponto de alimentagao é o

estagio 10, que também, minimiza a quantidade de energia necessaria no refervedor.

O segundo tema, abordado neste trabalho, esta relacionado ao probiema de
tratamento de aguas fendlicas e destilagdo reativa. O tema destilagédo reativa é de
extrema relevancia por se tratar de um processo alternativo de separacgio, para os mais
diversos tipos de sistemas, além de representar toda uma classe de processos de

separagao via reagao quimica, de forma robusta.

Neste segundo tema, aplica-se a destilagdo reativa para separar fenol
presente em agua residual. A mistura agua-fenol & azeofrdpica com uma concentragéo
molar de 0,0205 de fenol. Esta técnica visa eliminar o fenol com o auxilio de uma
reagdo quimica de fenol com anidrido acético, formando acetato de fenila e acido

acético.

A reagdo proposta apresentou a vantagem de ocorrer em fase liguida ou vapor
e em condicdes de pressao atmosférica e temperaturas proximas da ebulice da agua

em condi¢des normais.

Para modelar o sistema de destilacdo com reagac quimica, foi necessario
obter o equilibrio quimico da reagdo e, desta forma, tornou-se necessario, o
conhecimente da cinética da reag@o. Como néo existem dados experimentais, a

cinética foi estimada.

Para estimar a cinética da reacéo foram utilizados dois métodos. O método de
Polanyi e 0 método de Benson, e também verificou-se& a associagdo de ambos 08
métodos. A melhor férmula para se obter a cinética da reacgio foi a associagéo dos
métodos de Benson e de Polanyi. O método de Benson foi utilizado para obter as
entalpias de formacdo dos produtos e dos reagentes e as variacbes das entropias da

reagao e ainda a obtencdo do calor especifico. O calor especifico permite corrigir as
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entalpias e entropias para a temperatura correta. O método de Polanyi foi, entéo,
utilizado para conhecer a energia de ativa¢gdo em fungao da variagéo de entalpia obtido
pelo método de Benson. O fator de freqiiéncia (A) foi também obtido a partir da

variagéo de entropia calculada pelo método de Benson.

A cinética utilizada neste trabalho foi obtida utilizando-se a associag3o dos
métodos de Benson e de Polanyi. A Tabela V.7 do Capitulo V mostra que a constante
de equilibrio pode ser obfida diretamente pelas variagbes de entalpia e de entropia,
obtidas somente por Benson. Esta constante, também pode ser obtida pela relagao
enfre as constantes da taxa de reagao obtidas por Polanyi. Como os dois céalculos
forneceram resultados praticamente iguais, os métodos de determinagéo da cinética

580 consistentes.

De posse da cinética, foi possivel iniciar a simulacdo com a utilizagdo do
simutador comercial HYSYS. Em uma primeira etapa, considerou-se uma coluna de
destilacdo composta por uma segdo da coluna onde ocorre a reaclo e os demais

estagios considerados somente com equilibrio liquido- vapor, sem reacio.

Como a reaglo proposta & uma reacao fortemente exotérmica, o modelo
matematico do HYSYS nédo conseguiu fechar o sistema, pois ele realiza balanco de
massa e energia prato a prafo e, na regido da reacao, tem-se uma grande entrada de

energia devido a reagio exotérmica, que impediu a convergéncia do sistema.

Para resolver o problema matematico do meétodo, decidiu-se realizar a reacao
em um Flash que, conceitualmente, nada mais € que um estagio de equilibrio
equivalente a um prato da coluna de destilacio. Para permitir que a conversao do fenol
com anidrido acético fosse completa, foram utilizados 2 Flashs, sendo que os efluentes
dos 2 Flashs sdo enviados a uma coluna de destilagdio para separar os seus
componentes. Convém salientar que os efluentes dos Flash ndo possuem mais fenol e

sim os produtos da rea¢do e o componente que entrou em excesso. Assim, tem-se
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agua, acetato de fenila, anidrido acético e acido acético.

Os componentes, acetato de fenila, anidrido acético e acido acético formam
misturas azeotropica com agua. C procedimento convencional para o tratamento de
misturas azeotrépicas ¢é a instalagio de um decantador que recebera ¢ condensado
dos vapores retirados pelo topo da coluna. Uma andlise das propriedades dos
componentes revela que o acetato de fenila & insolivel em agua. Desta forma a fase
organica do decantador sera rica em acetato de fenila e corh a presenca de acido
acético e anidrido acético. Na fase aquosa tem-se agua, acido acetico e anidrido

acstico.

A fase aquosa sera reciclada para a primeira coluna. No fundo desta coluna foi
retirado agua com uma conceniragdo de 99,90%, tendo-se também 0,1% de acido
acético. Esta concentragdo de acido acético & considerada desprezivel, mas se for
necessaria a sua separacdo, existem disponiveis métodos  convencionais bem

conhecidos para realizar esta separacao.

A fase organica do decantador possui 45,53% de acetato de fenila o qual é
enviado para uma segunda coluna. No fundo desta coluna, retira-se  uma

concentracao de 100% de acetato de fenila.

No topo da segunda coluna tem- se 27,7 % de anidrido acético, 11,05% de
acido acético, 61,19 % de agua e 0,06% de acetato de fenila. Esta corrente devera,
entdo, ser enviada para uma coluna para recuperar acido acetico da agua gque € um
processo conhecido e nao faz parte do escopo deste trabalho. Convém mencionar que
as propriedades do anidrido acético revelam que, em altas temperaturas ele se
decompGe em acido acético e agua. Desta forma, é provavel que toda a quantidade de
anidrido acético presente no topo da segunda coluna seja transformado em acido
acético e, desta forma, a separagdo serd somente do acido acético na agua que €

totalmente conhecida.
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Uma andlise final revela que os trabalhos realizados nesta tese estudaram

sistemas complexos e atuais dentro da area de Engenharia Quimica.

Como trabalhos futuros, propde-se a continuidade das separagbes das
correntes de processos de destilacdo encontradas nesta tese. Além disso, propde-se o
desenvolvimento segundo a linha deste frabalho, para a separagéo de outros sistemas

diluidos.

Qutra sugestdo seria a realizagdo de ensaios experimentais para permitir a

comparacgdo entre a cinética apresentada neste trabalho e os dados experimentais.
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