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RESUMO

Neste trabalho, foi estudado o processo de destilacdo reativa para producio de

biodiesel usando 6leo de mamona e 6leo de soja como matérias primas.

Simulacdes do processo utilizando o simulador comercial Aspen plus® em conjunto
com técnicas de planejamentos fatoriais permitiram encontrar as condigbes de

operagao que irdo produzir a maior quantidade de biodiesel.

Inicialmente, foi realizada a caracterizagdo dos 6leos vegetais e os biodieseis por
meio de compostos representativos das misturas que os compdéem no simulador.
Para isto, foram realizadas medi¢gdes experimentais de algumas propriedades dos
compostos em estudo. As simulagdes foram efetuadas utilizando o modelo
termodinamico NRTL com os parametros de interacao faltantes na base de dados
do simulador estimados pelo método UNIFAC. O modelo cinético empregado no
caso da mamona foi o publicado por de Lima da Silva (2008). Dado que na
literatura ndo se encontram reportados parametros cinéticos da transesterificacao
do dleo de soja com etanol, neste trabalho, esses parametros foram determinados

e utilizados nas simulagdes.

Para o sistema de producdo de biodiesel de mamona, inicialmente foi
desenvolvido um planejamento fatorial 2* com o objetivo de analisar o efeito das
variaveis: vazdo de alimentacdo de dleo (vo), relagdo molar alcool: dleo (rm),
razao de refluxo (rf) e relagdo molar entre o destilado/alimentacdo com base no
etanol (d:f) sobre o rendimento do processo e ao mesmo tempo obter um modelo
que representasse de forma adequada o comportamento do sistema. Em seguida,
foi utilizada a metodologia da maxima inclinagdo para determinar de forma rapida
e simples a regiao que ird maximizar a produgado de biodiesel. Finalmente, com
base nos resultados obtidos no item anterior, foi desenvolvido um novo

planejamento 2* para encontrar a melhor combinacdo das variaveis que permita



se obter a maior producéo de biodiesel. Estudos de sensibilidade foram realizados

para suportar os resultados obtidos dos planejamentos.

Para o estudo do sistema de produgédo envolvendo 6leo de soja, seguiu-se a
mesma metodologia exposta para o 6leo de mamona, com a diferengca de que os

planejamentos foram 2

Os resultados obtidos com os dois 6leos, mostram que € possivel obter altos
rendimentos no processo utilizando uma baixa relagdo molar etanol:6leo e uma

planta mais compacta.

Adicionalmente, foram introduzidos nas simulagbes valores de eficiéncia por
estagio e por componente calculados usando a equagdo de Barros e Wolf,
verificando que a eficiéncia ndo tem efeito representativo no desempenho do

processo.

Foi realizada também a simulacdo de uma coluna de destilagdo com recheio para
producao de biodiesel. As condi¢cdes de operacao da simulacédo foram tomadas de
um estudo experimental realizado pelo grupo de pesquisa em biodiesel do
laboratério LDPS (Laboratério de Desenvolvimento de Processos de Separacao),

o qual se encontra reportado nesta dissertacao.

Palavras chaves: Destilacdo reativa, Biodiesel, Eficiéncia, Aspen plus, intensificagdo de

processo
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ABSTRACT

In this work, the reactive distillation process for biodiesel production using castor oil

and soybean oil as feedstocks is presented.

Process simulations using the commercial simulator Aspen plus® in conjunction
with factorial design techniques were used for finding the process operating

conditions that will produce the largest amount of biodiesel.

For the simulations, firstly, the characterization of vegetable oils and biodiesels by
means of representative compounds was performed into the simulator. It was
necessary, for a successfull characterization, to carry out experimental
measurements of some properties of these compounds. The simulations were
performed using the NRTL thermodynamic model. The interaction parameters
missing in the simulator data base were estimated by UNIFAC method. The kinetic
model employed in castor oil study was published by de Lima da Silva. Because
kinetic data for soybean oil transesterification with ethanol are not reported in the

open literature, these parameters were determined and used in the simulations.

In the study of the castor oil biodiesel production system, initially a 2* factorial
design was done in order to analyze the effect of the variables: feed flow rate of oil
(vo), molar ratio alcohol: oil (rm), reflux ratio (rf) and molar ratio between the
distillate / feed based on ethanol (d: f) in the process yield and simultaneously to
obtain a model that adequately represents the behavior of the system. Following
this, it was used the method of the path of steepest ascent to determine quickly
and simply the region that will maximize the production of biodiesel. Finally, based
on results obtained in the previous section, it was developed a new factorial design
2* to find the best combination of variables, which would provide the largest
biodiesel production. Sensitivity studies were performed to support the factorial

design results. In the study of the system involving soybean oil, was followed the
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same methodology described for the castor oil, with the difference that the factorial

designs were all 2°.

The results obtained with the twou oils show that it is possible to obtain high yields

in the process using a low molar ratio ethanol: oil and a more compact plant.

Additionally, it was introduced in the simulations, stage efficiency values and
component efficiency values calculated using the Barros & Wolf equation. It was
concluded that efficiency has no effect on the performance of the reactive

distillation process for biodiesel production.

Finally, it was performed a simulation of a reactive packed distillation column for
biodiesel production. The operating conditions of the simulation were taken from an
experimental study conducted by the research group in biodiesel lab LDPS, which

is reported in this dissertation.

Key words: Reactive distillation, Biodiesel, Efficiency, Aspen plus, Process intensification
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1. INTRODUCAO

Através da histéria, o desenvolvimento da industria quimica foi sinénimo de
melhoria na qualidade da vida humana. Durante os dois ultimos séculos, o nucleo
do dito desenvolvimento foi a existéncia de grandes quantidades de matéria prima
de origem fdssil para producéo de energia e o baixo pre¢co da mesma no mercado.
No entanto, hoje em dia, o panorama energético & diferente. A diminuicdo de
fontes de energias n&o renovaveis e o crescimento acelerado da demanda
energética por parte dos paises em desenvolvimento provocam que a era de
producdo de energia a baixo custo chegue ao seu fim. Adicionalmente,
preocupacdes ambientais originadas por mudancas climaticas devido ao efeito
estufa tém que ser levadas em conta. Estes fatos conduzem a industria quimica
ao desafio de produzir quantidades competitivas de produtos de alta qualidade

com baixo consumo energético e impacto ambiental.

Neste contexto, a proposta de processos baseados em estratégias de
intensificagdo e a procura por combustiveis alternativos ambientalmente corretos
sd0 necessarias. A intensificacdo de processos (Pl) define-se como o
desenvolvimento de técnicas e mecanismos inovadores que, comparados com 0s
utilizados comumente, espera-se provoquem melhoras intensas nos processos
industriais diminuindo substancialmente a relacdo entre o tamanho dos
equipamentos e a capacidade de produgao (TE/CP), o consumo de energia e a
producao de residuos, tendo como resultado tecnologias sustentaveis mais limpas

e economicamente atraentes.

O processo de destilacédo reativa (RD) é considerado como um dos
exemplos mais extraordinarios de Pl. Este é definido como o processo de
separacao onde a destilagdo fracionada € acompanhada por reagbes quimicas,
em alguns ou em todos os estagios de uma coluna de destilacdo. Quando
comparada com 0s processos convencionais, a aplicagao da destilacdo reativa em

um processo de produgdo pode suscitar importantes vantagens econdmicas e
1



ambientais, entre as quais se encontram: a simplificacdo da operacdo de uma
planta, a diminuigdo do consumo de energia, a redugao das emissdes gasosas e

do requerimento de terras e 0 aumento da produtividade.

Uma alternativa promissora para dar um respiro as preocupagdes
ambientais e a dependéncia dos combustiveis de origem fossil que atualmente

experimenta a humanidade é o biodiesel.

O biodiesel pode ser definido segundo a American Society for Testing and
Materials (ASTM), como uma mistura de mono-alquil-ésteres de acidos graxos
derivado de lipidios renovaveis, tais como O6leos vegetais ou gorduras animais

para ser usado em motores diesel.

Este é um combustivel de queima limpa que oferece grandes vantagens em
comparagao com os combustiveis de origem fdssil, tais como: a sua origem

renovavel, a sua baixa toxicidade e a diminuicdo das emissdes ao meio ambiente.

Geralmente, o biodiesel €& produzido por meio da reacdao de
transesterificagdo. Na transesterificacdo, os triacilgliceréis contidos nos o6leos
vegetais e gorduras animais reagem com alcoois alifaticos de cadeia curta
obtendo como produto principal uma mistura de ésteres de acidos graxos
(biodiesel) e como sub-produto o glicerol. Nesta reagéo, o uso de um excesso de
alcool é necessario com o fim de deslocar o equilibrio quimico para o lado dos
produtos e atingir, desta maneira, conversdes elevadas. Este excesso de alcool
deixa o processo contido nas correntes de biodiesel e glicerol, precisando-se
recupera-lo para possibilitar a purificagdo tanto do biodiesel como do glicerol, além
de para reutiliza-lo dentro do processo. O processo de recuperacado do alcool é
feito por meio de destilagdo convencional, o qual € um processo que implica alto

consumo de energia.



Portanto, com a finalidade de aproveitar as vantagens que oferece a RD e
aprimorar o processo convencional, neste trabalho, foi realizada a simulagao de
uma planta de destilagéo reativa para producao de biodiesel usando o simulador
comercial Aspen Plus® com incorporacdo de modelos cinéticos e equacdes de
eficiéncia com o objetivo de se encontrar as melhores condigdes para obter a

maior producao de biodiesel possivel.

1.1 Objetivo geral

O objetivo deste trabalho € por meio de estudos de simulagdo obter as
condicbes de operagcdo de uma planta de destilagdo reativa em escala de

bancada, que permitirdo produzir a maior quantidade de biodiesel possivel.

1.1.1 Objetivos especificos

e Caracterizar os componentes do sistema de estudo no simulador Aspen
plus® utilizando as correlagées incorporadas neste software para estimativa
de propriedades, ou por meio da introducdo de dados de propriedades
obtidos experimentalmente se for necessario.

e Realizar a modelagem e a simulagdo de uma planta virtual de produgéo
biodiesel, utilizando destilagao reativa, incorporando eficiéncias de estagios
e de componentes, através da correlacdo de Barros & Wolf

e Analisar o efeito que apresenta cada uma das diferentes variaveis do
processo de destilagao reativa na produgao de biodiesel e no requerimento
energético do processo.

e Apoiar o grupo de pesquisa em biodiesel na obtencdo de dados
experimentais de producao de biodiesel numa planta de destilagcao reativa
em escala de bancada

e Validar a simulagao da planta virtual com dados experimentais obtidos no

Laboratério LDPS/UNICAMP, pelo grupo de pesquisa em Biodiesel.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 Uso de bleos vegetais como combustiveis

Ha um século, Rudolph Diesel introduziu ao mercado o popular motor
diesel. Desde entdo, uma grande quantidade de pesquisas tem sido propostas
com o fim de achar um combustivel apropriado e um design otimizado para o
motor. Por muitos anos, a grande quantidade de destilado intermediario do
petroleo a baixo preco no mercado proporcionou escasso estimulo para avaliar o
desempenho destes motores com combustiveis alternativos e renovaveis. No
entanto, ha algumas décadas, o interesse por este tipo de combustivel teve uma
virada devido ao incremento no prego do petréleo, esgotamento de fontes do
mesmo e consideragbes ambientais. Foram estes fatos os que incentivaram a
formulacdo de um grande numero de propostas relativas a disponibilidade e
viabilidade de um combustivel ambientalmente convincente, devolvendo aos 6leos

vegetais e as gorduras animais o protagonismo perdido no comego do século XX.

Ainda que muitas investigagdes tenham concluido que os dleos vegetais e
seus derivados sdo combustiveis promissores, o emprego destes compostos ao
natural pode originar inuUmeros problemas no motor por causa da sua alta

viscosidade (aproximadamente 10 vezes maior do que a viscosidade do diesel)

[1].

Em vista do fato anterior, quatro métodos tém sido estudados com o
objetivo de melhorar as propriedades dos oleos vegetais e viabilizar seu uso como

combustivel. A seguir, uma breve descrigdo de cada método é apresentada.



2.1.1 Mistura com combustiveis fosseis

Este método consiste em misturar 6leos vegetais e combustiveis derivados
de petroleo em diferentes proporgdes. Na literatura, reportam-se varios ensaios
que mostram que misturas deste tipo podem ser empregadas nos motores
proporcionando bom desempenho em curto prazo, no entanto, depois de um longo
tempo de operagdo, problemas de contaminagdo do oleo lubrificante (a
viscosidade aumenta devido a polimerizagao dos 6leos vegetais) e de combustao
incompleta sdo apresentados. Esta ultima provoca depdsitos de carbono no motor
e é causada pela formacdo de goma no Oleo. Esta goma é produzida pela
oxidacdo durante armazenamento ou pela polimerizacdo térmica a elevadas

condicdes de temperatura e pressao de combustao.

Por causa destes inconvenientes, o uso direto de 6leos vegetais e/ou o
emprego de misturas de 6leos vegetais/combustiveis de origem fossil geralmente

sdo considerados nao satisfatérias para o uso em motores [2].

2.1.2 Pirdlise

A pirdlise define-se como o processo de decomposicdo térmica de uma
substéancia orgénica. Esta decomposigao se produz através de reagdes complexas
onde ocorre o rompimento de ligagbes quimicas devido ao aquecimento em
auséncia de oxigénio. A maior desvantagem deste método é o alto custo dos
equipamentos envolvidos no processo. Adicionalmente, os produtos obtidos das
reagdes sao quimicamente parecidos a gasolina e ao diesel derivados de
combustiveis de origem fossil, 0 que diminui o beneficio ambiental que se esta

procurando [2].



2.1.3 Microemulsoes

Uma microemulsao € definida como um sistema que consiste de um liquido
disperso em outro liquido imiscivel com ou sem presenga de um agente
emulsificante. Na pratica, diversos ensaios tém sido realizados com o fim de
avaliar o desempenho dos motores, uma vez que microemulsdes compostas por
diesel, Oleos vegetais e alcodis de cadeia curta em diferentes propor¢gdes foram
empregados como combustiveis. Os resultados desses ensaios mostram que o
desempenho de diferentes microemulsdes idnicas e nao ibnicas num curto periodo
de tempo apresentaram um comportamento similar ao do combustivel diesel. No
entanto, depois de extensos periodos de operagéo, grandes depdsitos de carvao
no motor, combustdo incompleta e incremento na viscosidade dos Oleos
lubrificantes foram reportados. Apesar de que nos testes nao se observou
deteriorizagdo significativa no desempenho das microemulsdes, considera-se que
a aplicagdo deste método ndo faz completamente viavel o emprego dos 6leos

vegetais como combustiveis para motores [2].

2.1.4 Transesterificacao

Este processo também denominado alcodlise € a reacao dos triacilglicerois
provenientes dos Oleos vegetais e/ou gorduras animais com um alcool para formar
uma mistura de ésteres de acidos graxos e o glicerol. O éster formado € o
biodiesel propriamente dito e o glicerol € o subproduto da reagdo. Com a
finalidade de melhorar a velocidade de reacdo, usualmente este processo ocorre
em presenca de um catalisador o qual pode ser basico, acido ou enzimatico. Este
processo tem a capacidade de diminuir a viscosidade do éleo vegetal até um valor
proximo ao de combustivel diesel mantendo constante o seu poder calorifico e o
indice de cetano. O processo de transesterificacdo € considerado como o método
mais eficaz e pratico na hora de melhorar as propriedades dos 6leos vegetais.
Desta forma, por meio da reacao de transesterificacdo, é possivel viabilizar o uso

dos 6leos vegetais como combustiveis nos motores convencionais [1, 2].



2.2 Etanol

O alcool etilico ou etanol € um produto quimico obtido a partir da
fermentagdo dos agucares que se encontram em produtos vegetais tais como
cereais, beterraba, cana de acucar ou biomassa. Estes acucares sdo produzidos
no processo de fotossintese e estdo concentrados na parte fibrosa da planta

combinados em forma de sacarose, amido, hemicelulose e celulose.

O etanol é hoje uma das principais fontes de energia no Brasil, a sua
industria movimenta anualmente cerca de 12 bilhbées de dodlares, emprega
diretamente aproximadamente um milhdo de trabalhadores, e indiretamente cerca
3,5 milhdes, com a maior parte das unidades produtoras e de mercado de trabalho
localizadas nos Estados de Sdo Paulo e Parana. No ano de 2003, a producéo de
alcool chegou a 14,4 bilhdes de litros em todo o pais, com o Centro-Sul
responsavel por 12,9 bilhdes de litros desse total, que representa um volume
16,72% acima dos 11,014 bilhdes de litros produzidos na safra de 2002 nesta
regido. Este aumento na produgéo se deve as novas variedades de matéria-prima,
as condicbes climaticas favoraveis e a melhoria da eficiéncia industrial das

unidades produtoras [3].

Quando o etanol substitui o petroleo, os beneficios ambientais incluem
menores emissdes de Dioxido de Carbono (COz). Ao contrario de outros
combustiveis oxigenados, o etanol ndo € nocivo ao meio ambiente, em caso de
ocorrerem derramamentos ou vazamentos. Por possuir estes atributos, o etanol
tem um grande futuro como combustivel alternativo ou como combustivel adicional

para mecanismos de combustdo interna [3].

A utilizagdo do etanol como combustivel passou por varias etapas atraves
dos anos. No comego da industria automobilistica, foi o principal combustivel ja
que o design dos motores de ciclo Otto foi projetado em principio para utiliza-lo, no

entanto, com o posterior desenvolvimento da industria do petréleo, os fabricantes
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de motores inclinaram-se pelo emprego deste ultimo como combustivel. As crises
do mercado do petréleo da década dos anos 70 incentivaram o investimento no
desenvolvimento do bioetanol. O primeiro pais que assumiu este desafio foi o
Brasil que, a partir desse ano, comegou a misturar o etanol a gasolina na
propor¢do de 22:78. Em 1979, o Brasil produziu os primeiros automoveis que
conseguiram operar com alcool hidratado (95% de etanol e 5% de agua). Mais
tarde, em 1980, a maior parte dos carros fabricados estava projetada para

funcionar exclusivamente com etanol.

Até os anos 80, as principais motivagdes para a producdo de etanol foram
possibilitar uma diminuicdo na dependéncia das importacbes de petroleo e
minimizar o impacto que as flutuacdées do mercado ocasionam nos precgos. A partir
de meados dos anos 80, uniram-se a estas motivagdes as politicas de melhoras
ambientais. Da mesma forma que o biodiesel, a combustao do bioetanol produz o
mesmo CO; que absorveu a planta durante seu crescimento, sem levar em conta
o emitido devido a atividade energética necessaria no processo de sua produgao;

alguns autores dizem que o balango é zero quanto as emissdes de CO; [4].

Algumas propriedades fisicas do etanol sdo apresentadas a seguir na Tabela 1.

Tabela 1. Propriedades fisicas do etanol

Massa molar ‘ 46
Ponto normal de ebuligao (°C) ‘ 79
Densidade relativa ‘ 0,8
Solubilidade em agua ‘ Miscivel
Presséao de vapor (kPa) a 20°C ‘ 5,8
Ponto de fulgor (°C) ‘ 13°C



2.3 Metanol

O metanol (CH30H), também conhecido como alcool metilico, € o primeiro
da série dos alcodis alifaticos e uma das matérias primas mais importantes entre
as substancias quimicas. E um liquido polar, de odor caracteristico, incolor, neutro,
miscivel em &gua, alcodis, éteres e outros solventes organicos e levemente
soluvel em gorduras e O6leos. Devido a sua polaridade, ele dissolve muitas

substancias inorganicas e sais.

Uma alta percentagem do metanol produzido é usada na sintese quimica
dos seguintes compostos: formaldeido, metil-terc-butil-éter (MTBE), acido acético
biodiesel e metilmetacrilato. O metanol também é usado em sistemas de
refrigeragdo, como protetor natural de tubulagbes de gas contra a formagao de
hidratos gasosos a baixas temperaturas, agente de absorgdo e como combustivel.
E considerado como inflamavel de primeira categoria, por isto as condicdes de
armazenamento e transporte devem ser extremas. Esta proibido o transporte de
alcool metilico sem contar com os recipientes especialmente projetados para este
fim. A quantidade maxima de armazenamento de metanol no lugar de trabalho é
de 200 litros.

O metanol liquido € completamente absorvido pelo aparelho gastrointestinal
e pela pele. Este composto tem uma acéo irritante sobre os olhos, pele e mucosas
humanas. Se o vapor de metanol encontrar-se nos pulmdes em concentragdes
superiores a 70-80%, acumula-se no corpo na forma de acido férmico provocando
uma hiperacidez do sangue (envenenamento). A dose letal se encontra entre 30

ml e 100 ml por Kg de peso corporal [5].

Algumas propriedades fisicas do metanol se apresentam a seguir na Tabela 2



Tabela 2. Propriedades fisicas do metanol

Massa molar ‘ 32,042
Ponto normal de ebuligéo (°C) ‘ 64,7
Densidade relativa ‘ 0,792
Solubilidade agua ‘ Miscivel
Presséao de vapor (kPa) a 20°C ‘ 12,79
Punto de fulgor (°C) ‘ 11°C

2.4 Uso de etanol e metanol na producao de biodiesel

Atualmente, o uso do etanol como matéria prima para a produgao de
Biodiesel encontra-se em fase de estudo, no entanto, em diferentes paises o
emprego de metanol tem preferéncia devido a que é mais barato e possui maior
disponibilidade em comparagdo com o etanol (bioetanol). Em alguns paises até

questodes religiosas sao relevantes.

As principais vantagens que apresenta o uso de etanol para a fabricagdo de

biodiesel séo [3, 6]:

e E um composto néo téxico.

e A producgao alcooleira no Brasil encontra- se consolidada.

e No Brasil, a sua origem é 100% renovavel.

e Apresenta maior miscibilidade com os triacilgliceréis quando comparado
com o metanol, melhorando com isto a transferéncia de massa.

e Produz biodiesel com um maior indice de cetano e maior lubricidade,
quando comparado ao biodiesel metilico.

e Representa um menor risco de incéndio.

e Obtencido de um combustivel 100% renovavel.

Por outro lado, as desvantagens apresentadas sao [7]:
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¢ Dificuldade ao momento de purificar o produto e o co-produto, devido a que
os ésteres etilicos possuem maior afinidade do que os metilicos ao glicerol
dificultando desta forma a separacao.

e E necessario um maior gasto energético em sua recuperagéo comparado
com o Metanol. Isto se deve as emulsdes de etanol-6leo formadas depois
da transesterificacdo, as quais dificultam sua separacdo da mistura de
reacao.

e Na producdo de biodiesel por rota etilica consome-se uma quantidade
maior de alcool, quando comprado com a rota metilica.

¢ As unidades de processo da planta de produgao sao cerca de quatro vezes
maiores em volume quando comparado com a rota metilica, para uma
mesma produtividade e mesma qualidade.

e Os custos de producdo de biodiesel etilico sdo maiores comparados com

aqueles do biodiesel metilico.

O emprego do metanol na produgdo de biodiesel apresenta as seguintes

vantagens [3]:

e O consumo de metanol no processo de transesterificagdo € menor quando
comparado com o consumo de etanol anidro.

e O preco do metanol € quase a metade do preco do etanol.

¢ O metanol é mais reativo.

e Para uma mesma taxa de conversao (e mesmas condi¢cdes operacionais), o
tempo de reagado utilizando o metanol € menos da metade do tempo que
quando se emprega o etanol.

e Considerando a mesma producido de biodiesel, o consumo de vapor e

eletricidade na rota metilica € menor do que o consumo na rota etilica.

Por outro lado, o uso de metanol na produgéo de biodiesel apresenta as seguintes

desvantagens [3]:
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e Apesar de poder ser produzido a partir da biomassa, € tradicionalmente um
produto féssil.

e E um composto bastante téxico.

¢ O metanol é mais volatil do que o etanol (maior risco de incéndio).

e Seu transporte é controlado pela Policia Federal, por se tratar de matéria
prima para extragdo de drogas.

e A capacidade atual de producdo de metanol brasileira sé garantiria o

estagio inicial de um programa de ambito nacional.

2.5 Biodiesel

De acordo com a American Society for Testing and Materials (ASTM), o
biodiesel pode ser definido como uma mistura de mono-alquil-ésteres de acidos
graxos derivado de lipidios renovaveis, tais como Oleos vegetais ou gorduras

animais para ser usado em motores diesel [8].

Segundo a Lei n® 11.097 de 13 de Janeiro de 2005 da legislagéo brasileira,
o biodiesel define-se como o biocombustivel derivado de biomassa renovavel para
uso em motores a combustdo interna com ignigdo por compressao ou, conforme
regulamento, para geragcao de outro tipo de energia, que possa substituir parcial

ou totalmente combustiveis de origem féssil [9].

Biodiesel € o nome de um combustivel alternativo de queima limpa,
produzido de recursos domeésticos e renovaveis o qual pode ser usado em um
motor de ignigdo a compressao (diesel) sem necessidade de fazer onerosas
modificacdes no design deste ultimo. Este € um combustivel simples de ser usado,
biodegradavel, ndo toxico e essencialmente livre de compostos sulfurados e

aromaticos.
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Os ésteres de acidos graxos séao fisico-quimicamente semelhantes ao 6leo
diesel mineral, por isto, podem ser utilizados em mistura em diferentes proporgoes
com este composto ou como aditivo. Mundialmente passou-se a adotar uma
nomenclatura bastante apropriada para identificar a concentracéo do biodiesel em
misturas. E o biodiesel BXX, onde XX é a percentagem em volume do Biodiesel
numa mistura. Por exemplo, o B2, B5, B20 e B100 sao combustiveis com uma

concentragao de 2%, 5%, 20% e 100% de Biodiesel, respectivamente.

A experiéncia de utilizacdo do biodiesel no mercado de combustiveis tem-

se dado em quatro niveis de concentragao:
e Puro (B100)
e Misturas (B20 — B30)
e Aditivo (B5)

e Aditivo de lubricidade (B2)

O biodiesel de qualidade deve ser produzido seguindo especificagdes
industriais rigorosas; em nivel internacional tem-se a ASTM D6751. Nos EUA, o
biodiesel foi o primeiro e o unico combustivel alternativo a obter completa

aprovacgao nos requerimentos dos testes propostos no Clean Air Act de 1990.

Como se trata de uma energia limpa, ndo poluente, o seu uso num motor
diesel convencional resulta, quando comparado com a queima do diesel mineral,
numa redugao substancial de mondéxido de carbono e de hidrocarbonetos néao

queimados [10].

2.5.1 Surgimento do biodiesel no mundo e no Brasil

A historia do biodiesel nasce junto com a criagdo dos motores diesel no final
do século XIX. Em principio, o motor com maior eficiéncia termodinamica
13



concebido por Rudolf Diesel foi construido para operar com petréleo filtrado,
entretanto, alguns ensaios na época evidenciaram que 6leos vegetais e gorduras
animais podem ser usados como combustivel em estes motores sem precisar

fazer modificagdes no seu design e sem comprometer o seu desempenho.

O uso do o6leo vegetal no motor diesel foi testado por pedido do governo
francés com o objetivo de estimular a auto-suficiéncia energética nas suas
colénias do continente africano e reduzir, assim, os custos relativos as
importagcdes de carvao e combustiveis liquidos. O éleo selecionado para os testes
foi o de amendoim, cuja cultura era abundante nos paises de clima tropical. Como
resultado, na exposicao de Paris em 1900, a companhia francesa Otto apresentou

com sucesso um pequeno motor diesel movido com este dleo vegetal.

Outros experimentos conduzidos por Rudolf Diesel foram realizados em
Sao Petersburgo com locomotivas movidas a 6leo de mamona e a 6leos animais.
Em ambos os casos, os resultados foram muito satisfatérios e os motores

apresentaram bons desempenhos [11].

Nos 30 anos seguintes, houve descontinuidade no uso dos 6leos vegetais
como combustivel, fato provocado principalmente pelo baixo custo do dleo diesel
de fonte mineral, por alteragbes politicas no governo francés, incentivador inicial, e

por razdes técnicas (alta viscosidade dos dleos vegetais) [12].

Em 1937, na Bélgica, surgiu a primeira patente relatando a
transesterificagdo de 6leos vegetais a uma mistura de ésteres metilicos ou etilicos
de acidos graxos de cadeia longa utilizando acido sulfurico como catalisador. O
autor foi Charles George Chavanne, que pode ser considerado, entdo, como o
inventor do biodiesel. E por meio deste processo que as altas viscosidades dos
Oleos vegetais puderam ser diminuidas dando desta maneira solugdo aos
problemas técnicos citados anteriormente. Um ano mais tarde, acontece a

rodagem do primeiro 6nibus comercial "movido a biodiesel" entre as cidades de
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Louvain e Bruxelas na Bélgica. Nessa mesma época, outros paises também
desenvolveram pesquisas. Por exemplo, o Instituto Francés do Petrdleo realizou
em 1940 diversos testes utilizando a tecnologia belga para produg¢ao de biodiesel
a partir de dendé e etanol, obtendo resultados extremamente satisfatérios. Ja
pesquisadores americanos desenvolveram um processo utilizando catalisadores
acidos seguidos de catalisadores basicos para evitar a formacao de sabdes e
viabilizar a transformagao de oleos brutos, com indices de acidez elevados,

diretamente em biodiesel [13, 14].

Com o inicio da segunda guerra mundial, muitos governos sentiram
incerteza com o suprimento dos derivados de petrdleo e passaram a adotar o 6leo
vegetal e o biodiesel como combustivel de emergéncia, no entanto, com o final da
mesma, houve uma normalizacdo no mercado mundial de petrdleo, fazendo com
que o biodiesel tenha sido temporariamente abandonado. Contudo, estes anos de
utilizacdo do o6leo vegetal como combustivel deixaram um importante legado no

meio cientifico abrindo caminhos para muitas pesquisas sobre a tematica [12, 13].

Anos depois, as crises do petroleo das décadas de 70 e 90 do século XX,
ocasionadas pelo agravamento dos conflitos no Oriente Médio, provocaram
inseguranga no abastecimento e subita elevagdo no pregco do barril do petréleo.
Além disso, os cientistas do IPCC (Intergovernmental Panel on Climatic Changes)
ja vinham divulgando informag¢des acerca das alteragdes climaticas decorrentes
das emissbes de gases estufa e seus impactos ambientais; estes fatos se
constituiram como determinantes para a intensificacdo do desenvolvimento de

fontes renovaveis de energia [12].

No Brasil, a trajetoria do biodiesel comegou a ser delineada com as
iniciativas de estudos pelo Instituto Nacional de Tecnologia na década de 20 do
século XX. Entre os anos 1970 e 1975, sob a coordenagao do Ministério da
Agricultura, da-se origem ao “Prodleo- Plano de Producéo de Oleos Vegetais para

Fins Energéticos“, que resultou na resolugdo n° 7 da Comissao Nacional de

15



Energia. Seu objetivo foi gerar um excedente de 6leo vegetal capaz de tornar seus
custos de produgado competitivos com os do petroleo. Previa-se uma mistura de
30% de dleo vegetal no oOleo diesel, com perspectivas para sua substituicdo
integral em longo prazo. Em 1983, o Governo Federal, motivado pela alta nos
precos de petréleo, langou o Programa de Oleos Vegetais — OVEG, no qual foi
testada a utilizacdo de biodiesel e misturas combustiveis em veiculos que
percorreram mais de 1 milhdo de quildmetros. A partir de 1986, a queda
internacional dos precos do petroleo comprometeu a competitividade dos 6leos
vegetais e, portanto, a competitividade do biodiesel em relagdo aos combustiveis
fésseis reduzindo sua participagao na matriz energética brasileira. Os altos custos
de producdo do biodiesel em comparagao ao diesel foram um obstaculo para sua

producdo em escala comercial na época [10, 15].

Ja na década de 1990, acompanhando o movimento mundial e apoiado em
suas experiéncias anteriores, o Brasil dirigiu sua atencdo para os projetos

destinados ao desenvolvimento do biodiesel.

Em outubro de 2002, o Ministério da Ciéncia e Tecnologia langou o
Programa Brasileiro de — Desenvolvimento Tecnolégico do Biodiesel -
PROBIODIESEL. Esse programa tem por objetivos desenvolver as tecnologias de
producdo e o mercado de consumo de biocombustiveis e estabelecer uma rede
brasileira de biodiesel que congregue e harmonize as agdes de especialistas e
entidades responsaveis pelo desenvolvimento desse setor da economia. O
PROBIODIESEL também visa desenvolver e homologar as especificagbes do
novo combustivel e atestar a viabilidade e a competitividade técnica, econdmica,
social e ambiental, a partir de testes de laboratério, bancada e campo. Em
dezembro de 2003, foram criados pelo Governo Federal a Comissdo Executiva
Interministerial (CEl) e o Grupo Gestor (GG), ambos encarregados da implantagao
das acbes para producao e uso do biodiesel. Os estudos e relatérios da CEl e do

GG subsidiaram a formulagcdo do Programa Nacional de Produgdo e uso do
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Biodiesel (PNPB), langado em Dezembro de 2004. As principais diretrizes do
PNPB sao [12, 13, 16]:

e Implantar um programa sustentavel, promovendo inclusao social;
e Garantir precos competitivos, qualidade e suprimento; e
e Produzir o biodiesel a partir de diferentes fontes oleaginosas e em regides

diversas.

Atualmente, muitas pesquisas e testes, voltados a utilizagcdo de biodiesel,
estdo sendo realizados no Brasil. Destacam-se, a seguir, algumas dessas
iniciativas: A Universidade Federal do Parana vem desenvolvendo tecnologias
para a produgdo de ésteres de Oleo de soja, visando a sua mistura ao diesel
desde 1983. Em 1997, sob a coordenacao do Instituto de Tecnologia do Parana —
TECPAR realizou-se em Curitiba uma experiéncia de campo com o uso
monitorado de biodiesel B20, para uma frota de 20 énibus urbanos que operaram
normalmente com o novo combustivel. No Estado, os testes tém sido realizados
com biodiesel obtido a partir de soja e alcool, em fungao da grande disponibilidade
destes produtos. O Parana conta ainda com o Centro de Referéncia em
biocombustiveis — CERBIO, criado por meio de um convénio entre a Secretaria de
Ciéncia, Tecnologia e Ensino Superior do Estado e o Ministério da ciéncia e
Tecnologia - MCT, sendo responsavel pelas pesquisas com biodiesel, tanto como
aditivo ao diesel quanto em combinagdo com o etanol. Um dos resultados mais
recentes refere-se a mistura B20 num veiculo Golf 1.9, que percorreu mais de

vinte mil quildmetros sem necessidade de qualquer modificagdo mecanica prévia.

Desde o ano de 2000, existe no campus da Universidade Estadual de Santa

Cruz, em llhéus (BA), uma planta piloto de produc¢ao de biodiesel de éster metilico,
a partir de 6leo de dendé e dleos residuais. A planta tem capacidade de produgao
de 1400 litros por dia, que pode ser adaptada para a producao de éster etilico. O
biodiesel produzido esta sendo testado em frotas de veiculos da propria
universidade e em embarcagdes que circulam na Baia de Camamu. O projeto tem
17



um aspecto ambiental e social muito importante, pois recolhe os 6leos utilizados
na cidade, em cozinhas industriais, restaurantes etc., para serem beneficiados e

transformados em combustiveis [16].

Na regido Nordeste do Pais, nos Estados do Rio Grande do Norte, Piaui e
Ceara existem projetos pilotos para a implantacdo de unidades processadoras de
biodiesel, baseadas no 6leo de mamona. A unidade do Rio Grande do Norte, que
utiliza a rota etilica assim como metilica, foi inaugurada em Maio de 2006 e tem
capacidade produtiva equivalente a 600 litros por batelada. A planta foi instalada
em Estreito e contou com a participagcdo da Petrobras. Atualmente, a usina se
encontra em fase de ampliagdo, vai operar em modo continuo e assim que estiver

pronta a unidade podera usar diversos 6leos vegetais [16-18].

No Ceara, a Tecnologias Bioenergéticas Ltda. — TECBIO e a Fundacgao
Nucleo de Tecnologia do Ceara — NUTEC desenvolvem pesquisas utilizando a
rota metilica. Possuem uma usina experimental em funcionamento desde 2004 no
municipio de Quixeramobim, com capacidade de produgao de 500 litros/dia de
biodiesel de mamona. Implantaram duas usinas em Piquet Carneiro e Taua em
2006, com apoio do Departamento Nacional de Obras Contra as Secas — DNOCS,
cada usina tem capacidade de produzir de 2880 litros/dia de biodiesel; e estao
elaborando projetos para a implantagdo de unidades de plantio e extragdo do dleo

de mamona em Quixada e Crateus, visando garantir o abastecimento das usinas.

No Piaui, a Universidade Federal do Piaui, em parceria com a Companhia
Energética do Piaui — CEPISA, o governo estadual e a Companhia de
Desenvolvimento dos Vales do Sao Francisco e do Parnaiba — CODEVASF
construiram uma unidade com capacidade para processar 2 mil litros por dia,

utilizando a rota metilica, que ja foi autorizada a funcionar pela ANP [19].
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No Rio de Janeiro, existe uma unidade piloto de produgao de biodiesel na
Universidade Federal, baseada em 6leos de frituras usados e cuja capacidade

produtiva é de 6,5 mil litros por dia [16].

Em 2007, a Universidade Estadual de Campinas (Unicamp) licenciou a
patente de um catalisador de terceira geragao, capaz de transformar gordura
animal e 6leos vegetais em biodiesel. O licenciamento foi feito para a BioCamp

Industria e Comércio de Biodiesel Ltda, de Campo Grande (Mato Grosso) [20].

Algumas cidades ja comegaram a utilizar o biodiesel, como Ribeirdo Preto
(SP), que ja usa esse combustivel em suas frotas de 6nibus urbanos. O emprego
de biodiesel nas empresas também esta crescendo. Em Sao Paulo, a
Coordenadoria de Assisténcia Técnica Integral — CATI utiliza em sua frota de
tratores o biodiesel a base de 6leo de girassol, em 2006 a Viagao Itaim Paulista
(VIP) iniciou o emprego do B30 (mistura combustivel composta por 30% de
biodiesel, 62% de diesel convencional e 8% de alcool anidro) em 1800 dos mais
de 7000 6nibus da frota urbana da empresa [20]. A fabricante de tratores Valtra
iniciou testes de campo para avaliar as vantagens e eventuais riscos do uso de
biodiesel como combustivel em tratores em 2005. Foi testado principalmente o
sistema de injegao, e avaliados os desgastes dos componentes e a longevidade
do motor com misturas de 5% e 20% de biodiesel ao diesel. Em maio de 2007,
apos 18 meses de testes de campo, a Valtra liberou oficialmente o uso do B20 em

seus tratores com garantia de fabrica [21].

Em Ribeirdo Preto, a Universidade de Sdo Paulo — USP, a prefeitura e o
McDonald’s assinaram carta de intengdes para produzir biodiesel a partir de 6leo
vegetal usado pela rede americana na fritura de hamburgueres e de batatas. A
intengdo é de que os 256 veiculos a diesel da prefeitura passem a usar biodiesel
ao invés do dleo diesel convencional [16]. No Brasil, ja existem algumas empresas
habilitadas a produzir biodiesel a partir do uso da soja, como a Ecomat, que tem

suprido o CERBIO com um combustivel que ja esta sendo testado na frota do
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transporte coletivo de Curitiba. No ano 2000, foi instalada a fabrica de
biocombustiveis da Ecomat no Estado do Mato Grosso. Além da Ecomat, a Granol
instalou, em Sdo Simao (GO), uma planta com escala industrial para a produgéo
de biodiesel, cuja capacidade € de 400 toneladas por dia. A Soyminas Biodiesel

ha sete anos produz o biodiesel em Cassia (MG) [16].

Em nivel mundial, as diferentes leis e incentivos para o consumo de
biodiesel em alguns paises tém provocado um crescimento acelerado na sua
produgao nos ultimos anos, como se pode observar na Figura 3.1. Em 2007 a
produgao mundial chegou a ser ao redor de 8 bilhdes de litros sendo Alemanha o

maior produtor e consumidor deste biocombustivel [22].
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Figura 1. Produg¢dao mundial de Biodiesel 1991-2007 [22].

Hoje em dia, o Brasil possui um total de 63 plantas autorizadas para
operacao, das quais 52 podem comercializar o B100 (Biodiesel puro) e 7 estdo em
processo de autorizacdo para ampliagdo da sua capacidade, alias, 4 novas
plantas encontram-se autorizadas para ser construidas. Por conseguinte, o Brasil

possui uma capacidade total autorizada de 14.174,03 m*/d de biodiesel [23].
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2.5.2 Vantagens do uso do biodiesel

O Dbiodiesel aparece como uma opgao promissora para aliviar
inconvenientes de indole ambiental e como alternativa para o problema de
escassez das fontes de petroleo no mundo. Entre as vantagens que o biodiesel

oferece se encontram:

2.5.2.1 Vantagens ecoldgicas e técnicas

e Pode produzir-se a partir de matérias primas renovaveis.

e Nao é toxico e é biodegradavel (se descompde aproximadamente em 21
dias) evitando problemas causados por derrame em solos e oceanos [24].

e Tem menos emissdes de monodxido de carbono, material particulado
(smoke), compostos de enxofre hidrocarbonetos e aromaticos [25].

e Possui uma contribuigcéo insignificante a acumulagao de didxido de carbono
comparado com os combustiveis de origem fdssil, contribuindo, desta
maneira, positivamente no problema do efeito estufa [24].

e A combustdo do biodiesel produz menos fumaca visivel e menos cheiros
nocivos do que o diesel derivado do petréleo[26].

e Seu ponto de fulgor é bem mais alto do que o do diesel de origem féssil,
isto faz com que se aumente a seguranga a hora de transportar ou
armazenar este combustivel [24].

e Possui um alto numero de cetano com consequente elevado poder de auto
— ignicdo e de combustdo, aspecto que se reflete de modo especial na
partida “a frio” no ruido do motor [27].

e O biodiesel tem propriedades fisicas e quimicas similares as do diesel
convencional o que permite seu emprego direto em qualquer motor diesel
sem necessidade de realizar modificagées nele [26].

e Possui um alto poder lubrificante e protege o motor reduzindo seu desgaste

bem como seus gastos de manutengao [24].
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e Sua producdo permite dar uso a residuos industriais e domésticos
potencialmente energéticos tais como gorduras e 6leos de fritura [28].

2.5.2.2 Vantagens macroeconémicas

A expansdo da demanda por produtos agricolas devera gerar
oportunidades de emprego e renda para a populagcdo rural; a produgdo de
biodiesel podera ser realizada em localidades proximas dos locais de uso do

combustivel, evitando o custo desnecessario de uma movimentacéo redundante.

2.5.2.3 Vantagens financeiras

A producédo de biodiesel permitira atingir as metas propostas pelo Protocolo
de Kyoto, através do Mecanismo de Desenvolvimento Limpo, habilitando ao Brasil

a participar no mercado de “bonus de carbono”.

2.5.2.4 Economia de divisas

A diminuigao de importagdes de petrdleo e derivados geraria uma economia
em divisas de mais ou menos US$ 160 milhdes / ano e US$ 400 milhdes / ano

para o uso do B2 e o B5, respectivamente [29].

Por outro lado, além destas boas caracteristicas, o Biodiesel possui
também algumas desvantagens, as quais, cabe ressaltar, podem ser melhoradas
realizando alguns ajustes de funcionamento no motor assim como também

estudos de laboratdrio. Entre as limitacbes mais marcantes se encontram:

e Seu desempenho a baixas temperaturas € pobre devido ao fato de que pode
comecar a solidificar e formar cristais que podem obstruir os condutos do
motor [24].
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Por suas propriedades solventes, pode amaciar e degradar certos materiais
tais como a espuma de poliuretano. Por isto, pode ser necessario mudar
alguns componentes do motor antes de usar biodiesel nele, especialmente
com veiculos antigos [24].

Possui um poder calorifico ligeiramente menor em relagédo ao poder calorifico
do diesel de origem féssil, isto implica que menos poténcia é proporcionada
quando o biodiesel é queimado.

Seu uso implica um incremento das emissdes de NOx [26].

Sua viscosidade e densidade sdo maiores do que o diesel, podendo
prejudicar o sistema de inje¢cdo e causar anomalias na combust&o [25].

Seus custos de produgdo ainda podem ser mais elevados do que os do
diesel de petréleo, isto depende basicamente da fonte de dleo utilizado em
sua elaboragéao [24].

Possui uma menor estabilidade oxidativa, decorrente das ligagdes
insaturadas existentes nas cadeias carbdnicas provenientes dos acidos
graxos [27].

Sua producgao implica a producdo também de grandes volumes de glicerina
(subproduto) os quais sé poderéo ter mercado a pregos muito inferiores aos
atuais; todo o mercado de 6leo-quimicos podera ser afetado [10].

Alguns paises na tentativa de aumentar a produgdo de biodiesel estédo
invadindo florestas tropicais e importantes bolsdes de biodiversidade,

causando desta forma desflorestamento e perda desta ultima [26].

Apesar de ter este tipo de desvantagens, o biodiesel € uma muito boa

alternativa em relagdo aos problemas associados com a dependéncia dos

combustiveis de origem fossil e os que tém a ver com o meio ambiente.

Atualmente, este biocombustivel tem ganho espag¢o no campo energético de

muitos paises ao redor do mundo.
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2.5.3 Matérias primas para a produgao de biodiesel

As matérias primas a partir das quais o biodiesel pode ser produzido,

classificam-se nos seguintes grupos:

e Oleos vegetais

o Oleos vegetais alternativos
e Gorduras animais

e Oleos e Gorduras residuais

e Oleos de outras fontes

Para comecar, considera-se “gordura” a matéria graxa de origem vegetal ou
animal cujo estado fisico é solido, normalmente pastoso, em condi¢ées normais de
temperatura e pressao. Designa-se de “6leo” a matéria graxa, de origem vegetal
ou animal, cujo estado fisico natural em condi¢bes normais € liquido e viscoso.
Alguns oleos alimenticios sdo chamados de azeites, como € o caso do azeite de

oliva e o azeite de dendé [30].
2.5.3.1 Oleos vegetais

Todos os o6leos vegetais enquadrados na categoria de 6leos fixos ou
trigliceridicos podem ser transformados em biodiesel. Dessa forma, poderiam
constituir matéria prima para a produgdo de biodiesel, os 6leos das seguintes
espécies vegetais: grao de amendoim, polpa do dendé, améndoa do coco de
dendé, améndoa do coco da praia, carogco de algodao, améndoa do coco de
babacu, semente de girassol, baga de mamona, semente de canola, semente de
maracuja, polpa de abacate, carogo de oiticica, semente de linhaga, semente de

tomate, entre muitos outros vegetais em forma de sementes, améndoas ou polpas.

Os chamados 6leos essenciais constituem uma outra familia de o6leos

vegetais, ndo podendo ser utilizados como matérias primas para a produgcao de
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biodiesel. Tais 6leos sao volateis, sendo constituidos de misturas de terpenos,
terpanos, fendis, e outras substdncias aromaticas. No entanto, vale a pena
ressaltar que uma grande parte dos 6leos essenciais pode ser utilizada, in natura,
em motores diesel, especialmente em mistura com o 6leo diesel mineral e/ou com
o biodiesel. [30].

2.5.3.2 Oleos vegetais alternativos

Além dos 6leos vegetais convencionais, existem outras espécies que
precisam de poucos cuidados no seu cultivo, podem-se plantar em terras de
pouca fertilidade e que nédo fazem parte da cadeia alimentaria. Neste sentido,
destacam-se para a sua utilizacdo como matérias primas para producdo de

biodiesel os 6leos de Crambe abyssinica e Pinhdo manso.
2.5.3.3 Gorduras animais

Os 6leos e gorduras animais possuem estruturas quimicas semelhantes as
dos O6leos vegetais, sendo moléculas trigliceridicas de acidos graxos. As
diferencas estdo nos tipos e distribuigcbes dos acidos graxos combinados com o

glicerol.

Portanto, as gorduras animais, pelas suas estruturas quimicas semelhantes
as dos dleos vegetais fixos, também podem ser transformadas em biodiesel.
Constituem exemplos de gorduras de animais, possiveis de serem transformados
em biodiesel, o sebo bovino, os 6leos de peixes, 0 6leo de mocotd, a banha de

porco, entre outras matérias graxas de origem animal [30]
2.5.3.4 Oleos e gorduras residuais

Além dos oleos e gorduras virgens, constituem também matéria prima para

a produgdo de biodiesel, os Oleos e gorduras residuais, resultantes de
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processamentos domeésticos, comerciais e industriais os quais sdo umas das
alternativas com melhores perspectivas na produgdo de biodiesel, ja que sao a

matéria prima com menor custo.

Os odleos de frituras representam um potencial de oferta surpreendente
superando as mais otimistas expectativas. Um levantamento primario da oferta de
Oleos residuais de frituras, suscetiveis de serem coletados (producdo >
100kg/més), revela um valor da oferta brasileira superior a 30.000 toneladas
anuais. Também sao surpreendentes os volumes ofertados de sebo de animais,
especialmente de bovinos, nos paises produtores de carnes e couros, como é o
caso do Brasil. Tais matérias primas sao ofertadas, em quantidades substantivas,

pelos curtumes e pelos abatedouros de animais de médio e grande porte [30].

2.5.3.5 Oleos de outras fontes

Por outra parte, é interessante assinalar a produgdo de lipidios de
composicdes similares aos 6leos vegetais, mediante processos microbianos, a
partir de algas, bactérias e fungos, bem como a partir de microalgas os quais
podem ser matéria prima para produgdo de biodiesel. Atualmente, muitas
pesquisas estdao sendo voltadas para producédo de biodiesel a partir destes tipos
de fontes [4].

2.5.4 Producao de biodiesel

2.5.4.1 Transesterificacao

Os ésteres de acidos graxos atualmente sédo fabricados por meio do
processo de transesterificacao dos triacilglicerdis contidos nos 6leos vegetais com
alcodis. Os alcodis que participam na reagao de transesterificacdo sao alifaticos,
possuem um soO grupo OH primario ou secundario e de 1 a 8 atomos de carbono,

sendo o metanol e o etanol os compostos de maior preferéncia [2].
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A reacao de transesterificagdo acontece na presenga de um catalisador ja
que a velocidade de reagcdo nao é suficientemente alta as temperaturas
usualmente empregadas. Estas temperaturas dependem do tipo de alcool que se
utilize no processo. Dado que se recomenda que a reacao se dé em fase liquida, a
temperatura de reagdo deve ter um valor ligeiramente préximo ao ponto de
ebulicdo do alcool [28]. Os catalisadores podem ser acidos homogéneos (H,SO4,
HCL, Hs3PO,), acidos heterogéneos (Zedlitas, resinas sulfonicas), basicos
heterogéneos (MgO, CaO), basicos homogéneos (KOH, NaOH) ou enzimaticos
(enzimas lipases: de candida, de pseudomonas); dentre todos eles, os
catalisadores que acostumam ser utilizados em escala industrial sdo os
catalisadores basicos homogéneos, ja que atuam bem mais rapido e permitem

operar em condigbes moderadas [31].

O processo global de reacao da transesterificagdo é normalmente uma
sequéncia de trés passos, 0s quais sao reacgdes reversiveis. Os triacilglicerdis sdo
passo a passo convertidos em diacilglicerois, monoacilgliceréis e finalmente em
glicerol, o qual € o sub-produto. Como produto principal se obtém uma mistura de
ésteres de acidos graxos (Biodiesel) em cada uma destas reacgbes [32],

Figura 2

Triacilglicerol (TG) + ROH % Diacilglicerol (DG)+ RCOOR

Diacilglicerol (DG) + ROH % Monoacilglicerol (MG) + RCOOR

Monoacilglicerol (MG) + ROH % Glicerol + RCOOR

CH,-O00-R ECO0-R CH.-OH
B Catalisador i
CH-OOCO—FK, + ROF —— E~COOE + CH-OH
CH-OOC-R, E,-COO-F. CH,-OH
Triacilglicerol Alcool Biodiesel CGlicerol

Figura 2. Reagao de transesterificagao.
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A conversao maxima que pode ser conseguida na transesterificacdo depende
das constantes de equilibrio dos passos individuais. Como uma ordem de
magnitude, estas possuem valores préximos a 10 a uma temperatura de 60°C. Em
consequéncia, um excesso substancial de alcool é necessario para deslocar o
equilibrio quimico para o lado direito da reacdo e assim atingir producdes de

ésteres préximas a 99% [28].

A transesterificagdo € um processo que reduz significativamente a
viscosidade dos 6leos vegetais sem afetar seu poder calorifico, no qual se obtém
como produto principal o biodiesel e como co-produto o glicerol, ressaltando que o
biodiesel apresenta melhoras em caracteristicas como atomizagdo, combustéo,
viscosidade e emissbes com respeito aos 6leos. Esta reacdo pode ser descrita
como a seguir; os triacilglicerdis estdo compostos por trés cadeias de acidos
graxos esterificadas a uma molécula de glicerol. Quando o triacilglicerol reage com
o alcool, estas cadeias se liberam e se combinam com este para produzir o
Biodiesel. Este processo normalmente acontece a uma temperatura proxima ao
ponto de ebulicdo do alcool sob uma presséo ligeiramente maior a atmosférica
para garantir que a reagao tera lugar em estado liquido, geralmente em presencga

de um catalisador que pode ser acido, basico, ou uma enzima [33].

2.5.4.1.1 Transesterificagao com catalisador homogéneo acido

A rota de producgado acida € a segunda opgao convencional para produzir
Biodiesel. O acido comumente usado é o acido sulfurico, embora alguns autores
prefiram o acido sulfénico. Este tipo de catalisador oferece alta produgdo de
ésteres, no entanto, seu uso apresenta problemas de corrosao nos equipamentos
e implica velocidades de reacdo muito lentas, requerendo quase sempre mais de

um dia para finalizar.
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Por outro lado, o desempenho deste tipo de catalise é independente da
acidez das matérias primas que vao ser transformadas em biodiesel; de fato, o
catalisador acido consegue catalisar as reagdes de esterificagdo dos acidos
graxos livres e a transesterificagéo dos triacilglicerdis simultaneamente. Por tanto,
por meio do uso da catalise acida, o biodiesel pode ser produzido diretamente de
Oleos de fritura e sebo animal. Isto se constitui numa importante vantagem, uma
vez que matérias primas de baixo custo podem ser empregadas e ao mesmo

tempo eliminam-se residuos por meio de um procedimento alternativo.

Se um excesso de alcool € usado neste processo, melhores conversdes
dos triacilglicerois serdao obtidas. Por outro lado, a purificacdo do glicerol se faz
mais dificil. E por isto que a relacdo 6tima entre &lcool e 6leo deve ser
determinada experimentalmente. A condicdo de operagao usual € uma relacao
molar 30:1 alcool:6leo enquanto a quantidade de catalisador empregada pode

variar entre 0,5 e 1 % em mol, sendo 1% o valor tipico [32].

Nos ultimos anos, um bom numero de pesquisas vem sendo desenvolvido
com o objetivo de se encontrar as condigdes 6timas do processo de produgao de

biodiesel com catalise acida usando diferentes matérias primas.

Crabbe e colaboradores [34] produziram biodiesel a partir de 6leo de palma
e metanol usando acido sulfurico como catalisador, obtendo uma conversao
maxima a ésteres de 97% sob temperatura de 95°C, relagdo molar metanol:6leo
40:1, concentragdo catalisador 5% (em base a massa de 6leo) e tempo de reagao

de 9 horas.

Rosa et al. [35] apresentaram bons resultados para a transesterificagado de
gordura suina na temperatura de 120 °C, com 2 horas de reagado, 3% de
catalisador (H2SO4) em relagcdo ao peso da gordura e razdo molar de 6:1
(etanol:gordura). Foram obtidas conversdes de até 98% para os experimentos

utilizando o etanol e de 61,5 % para o metanol.
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Na literatura, encontram-se alguns trabalhos e patentes referentes ao
processo de producdo de biodiesel a partir de 6leos e gorduras com alto teor de
acidos graxos livres em duas etapas. A etapa inicial € um processo de
esterificacdo dos acidos graxos livres empregando um catalisador acido e a
segunda etapa é a transesterificagdo basica dos triacilgliceréis [36]. Zhang et al,
[37] em seu trabalho reduziram a alta percentagem de acidos graxos livres do 6leo
bruto de Zanthoxylum bungeanum (ZSO) a menos de 1% por meio do processo de
esterificacdo acida, a qual realizou-se sob as seguintes condi¢des: relagdo molar
alcool: 6leo 24:1, concentragdo de acido sulfurico 2% em peso com relagéo a
massa do Oleo, temperatura 60°C e tempo de reagdao 80 minutos.
Subsequentemente, conduziram o processo de transesterificagcdo basica do d6leo

pré-tratado tendo como resultado uma conversao a biodiesel de mais de 98%.

Guan et al. [38] examinaram a producao de biodiesel a partir de 6leo de
milho e metanol em presenca de dimetil éter como co-solvente. O co-solvente foi
empregado com a finalidade de produzir uma solugdo homogénea. Os
catalisadores utilizados foram: acido p-toluenossulfénico (PTSA), &acido
benzenossulfonico e acido sulfurico, sendo o PTSA o que mostrou a maior
atividade catalitica. A produgcao de biodiesel foi de 97,1 % quando se usou uma
concentracido de 4% em peso de PTSA em relacdo a massa de Oleo, uma
temperatura de 80 °C, um tempo de reacdo de 2 horas, relagdes molares alcool:
6leo 10:1 e alcool: DME 1,76.

No trabalho apresentado por Bhatti et al. [39] obtiveram-se condicbes
otimas para processar 5 gramas de sebo de frango e carneiro com metanol. As
condigdes obtidas, respectivamente, foram: temperatura 50 e 60 °C, relagcdo molar
alcool: 6leo 30:1 para cada um, quantidade de acido sulfarico 1,25 e 2,5 gramas.
Sob as condi¢des apresentadas anteriormente, a formagao de metil ésteres para o
sebo de frango e carneiro, respectivamente, foi de: 99,01+ 0,71% e 93,21 %
5,07%.
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O desenvolvimento do processo de catalise acida tem recebido menos
atencdo do que o de catalise basica. Isto se deve, provavelmente, ao longo tempo
de reagdo em comparagao com este ultimo e a grande quantidade de alcool que
deve ser empregado. Apesar de sua baixa velocidade de reagdo, o custo do
material dos equipamentos e o cuidado que se deve ter no momento de escolher
os materiais (presenga de acidos fortes), o uso de catalise acida oferece
beneficios adicionais como a esterificagdo dos acidos graxos livres, independéncia
da pureza das matérias primas, o que implica auséncia de um passo de pré-
tratamento dos 6leos quando estes tém um alto nivel de acidos graxos livres (por
exemplo: 6leos de fritura), assim como auséncia de formacao de sabdes e um

menor numero de equipamentos envolvidos no processo de produgao [24].

2.5.4.1.2 Transesterificagao bio-catalisada

Além da transesterificacdo catalisada acida ou basicamente, existe a
possibilidade de empregar um biocatalisador, entre estes as enzimas lipases sao
as mais usadas. As enzimas sao catalisadores biologicos de extraordinaria
eficiéncia catalitica, tém alto grau de especificidade por seus substratos, aceleram
reagcdes quimicas especificas e, em alguns casos, podem funcionar tanto em

solugdes aquosas quanto em solventes organicos.

Este processo proporciona certas vantagens em referéncia aos
catalisadores quimicos, por exemplo, estas enzimas nao sao sensiveis a pureza
das matérias primas e a facilidade na purificacdo dos produtos € muito maior, isto
devido a que nao é necessario retirar-se da mistura de reagdo nenhum restante de
catalisador. Por outro lado, as maiores desvantagens desta rota de produgéo s&o:
o custo de produgdo das enzimas € muito maior do que o dos catalisadores
quimicos, o seu tempo de reagao é muito elevado e a atividade das enzimas se vé
afetada em presenga de grandes concentragbes de alcool [40]. Para minimizar

este problema, foram apontadas algumas estratégias, tais como o uso de agua,
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que diminui a atividade do sistema, mas evita a desativacdo da enzima pelo
alcool, ou ainda, o uso de solventes organicos tais como dioxano, éter de petréleo

ou hexano.

Nelson et al. [41] pesquisaram a respeito do processo de transesterificacéo
de Oleos vegetais, sebo e gorduras animais com diferentes enzimas lipases.
Neste estudo, observou-se que a lipase Mucor miehei foi a enzima mais eficiente
para converter triacilglicerdis a seus respectivos alquil ésteres com alcodis
primarios, enquanto a enzima Candida antarctica foi a mais eficiente com alcoois
secundarios. Estabeleceram-se condi¢gbes para converter sebo a alquil ésteres a
mais de 90 %. As mesmas condi¢gdes também sao efetivas para transesterificar

Oleos vegetais.

Na literatura, reporta-se que as enzimas suportadas (imobilizadas) sao
sempre mais ativas do que as livres em condi¢des reacionais comparaveis, devido
a maior disponibilidade dos sitios ativos das enzimas quando confinadas nos
poros do solido, uma vez que em sistema homogéneo ocorre a formacéo de

agregados, ficando os sitios ndo disponiveis no interior dos mesmos [42].

Demirko et al. [43] fizeram a otimizagdo das variaveis temperatura (°C),
relacdo em massa enzima/dleo e relagdo molar metanol:6leo na metandlise
enzimatica do dleo refinado de soja, a enzima empregada foi Lipozyme RM IM em
n-hexano para tempos de reagao de 30 minutos. Os resultados mostram que para
obter um conteudo de metil ésteres no produto de 76,96% as condigdes Otimas
devem ser: temperatura 50°C, relacdo molar metanol: 6leo 2,37:1 e relacdo em

massa de 0,09 enzima/éleo.

No trabalho de Costa et al. [44] otimizaram-se os parametros da produgao
de biodiesel: tempo de reacdo, temperatura, relacdo molar de substrato, conteudo
de enzima e agua adicionada por meio do planejamento de experimentos e a

metodologia de superficie de resposta (RSM). Os resultados obtidos foram:

32



temperatura 31,5°C, tempo de reagao 7 horas, relacdo molar de substrato 7,5:1
etanol: éleo de soja, conteudo de enzima 15% (gramas de enzima/gramas de
Oleo), agua adicionada 4% (gramas de agua/gramas de Oleo). A conversao

experimental obtida sob estas condigdes foi de 96%.

2.5.4.1.3 Transesterificagao usando fluidos supercriticos

Com o objetivo de desenvolver um processo inovador de alcodlize sem usar
nenhum tipo de catalisador, propés-se o estudo de produgdo de Biodiesel em
alcool supercritico. Ensaios realizados por Saka. et al. [45] mostraram que ao pré-
aquecer o 6leo de Canola a 350°C e coloca-lo em contato com alcool supercritico,
240 segundos foram necessarios para que dito 6leo se convertesse em sua
totalidade a metil ésteres. Os metil ésteres produzidos foram, basicamente, os
mesmos obtidos por transesterificacdo catalisada, mas sua produ¢do aumentou
com este método, isto se deve a que os acidos graxos livres contidos no dleo

também sao eficientemente transformados a metil ésteres.

Com relagdo ao tipo alcool a ser empregado neste processo, o metanol
supercritico é certamente o alcool que apresenta maior conversao quando
comparado com outros alcodis. Numa reagao de transesterificagdo de um
triacilglicerol utilizando alcool supercritico a 302°C, o metanol apresentou a melhor

converséo, atingindo conversdes superiores a 90% em menos de 10 minutos [46].

Han et al. [47] apresentaram um estudo onde pequenas quantidades de
CO, como co-solvente foram adicionadas ao sistema reacional. Observou-se que
quando o CO, foi adicionado houve uma diminuigcdo na severidade das condicdes
requeridas para a reacédo supercritica. A melhor porcentagem de conversdo a
ésteres foi de 98%, a uma temperatura de 280°C, relacdo molar metanol:6leo
24:1, relagao molar COz:metanol de 0,1:1 e pressao de 14,3MPa depois de 10

minutos de reacgao.
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No trabalho de Bunyakiat et at. [48] se estudou a produgdo continua de
biodiesel por meio da reagao de transesterificacdo do 6leo de céco e dleo de
améndoa de palma com metanol supercritico na auséncia de catalisadores, sob as
seguintes condigbes: temperatura: 270, 300 e 350°C, presséo: 10 e 19 MPa e
relagdes molares metanol:6leo na faixa de 6 a 42, sendo as condigdes:
temperatura de reacédo 350°C, relagdo molar metanol:6leo 42, pressdao 19 MPa as
que apresentaram as maiores percentagens de conversido (95% o6leo de céco e

96% 6leo de améndoa de palma) em um tempo de reagao de 400 segundos.

O trabalho de Silva et al. [49] pesquisou a produgéo de etil - ésteres de
acidos graxos a partir de Oleo refinado de soja em etanol supercritico. Os
experimentos foram executados num reator tubular na faixa de temperaturas de
473-648 K, pressao de 7 a 20 MPa e relagao molar etanol:6leo 10:1 a 100:1. Os
resultados mostraram que a percentagem de conversdo maior (80%), se atingiu a
temperatura de 623K, pressao de 20 MPa e relagcdo molar etanol:6leo 40:1 em 15

minutos de reacgao.

Hawash et al. [50] realizaram a transesterificacdo do 6leo de Jatropha
(conteudo de acidos graxos livres 2%) usando metanol supercritico na auséncia
de catalisadores sob as seguintes condigdes: temperatura 593K, pressédo 8,4
MPa, relacdo molar metanol:6leo 43:1e tempo de reagao 4 minutos, obtendo uma

conversio a ésteres ao redor de 100%.

Gui et al. [51] analisaram e otimizaram o efeito de varios parametros de
processo na producao de biodiesel a partir de éleo refinado de palma e etanol por
meio do desenho de experimentos e a metodologia de superficie de resposta
(RSM) junto com o desenho central composto (CCD). Os parametros estudados
foram: temperatura de reacao (300 — 400°C), tempo de reacéo (2-30 minutos) e
relacdo molar etanol:6leo (5-50), sendo a temperatura de reagédo 349°C, tempo de
reacdo 30 minutos e relacdo molar etanol:6leo 33 as condi¢cdes que produziram a
maior conversao a etil - ésteres (79,2 %).
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Algumas das vantagens que esta rota apresenta sdo: a separagcdo dos
produtos no final da reacdo € altamente facilitada devido a auséncia de
catalisadores, o que simplifica os processos de purificagdo, a producéo de ésteres
de acidos graxos aumenta e em presenga de agua o rendimento do processo

mantém-se constante, contrariamente a catalise quimica.

Uma das maiores desvantagens do emprego de fluidos supercriticos para a
producdo de biodiesel sdo os elevados valores em variaveis do sistema tais como:
quantidade de alcool, temperatura e pressao, por isto, esta rota de produgao é
atualmente tema de numerosas investigagdes que tém como objetivo realizar o
processo em nivel industrial e melhorar os resultados até agora obtidos nos

laboratdrios [45].

2.5.4.1.4 Transesterificagao com catalisador homogéneo basico

A transesterificacdo de O6leos vegetais na presengca de catalisadores
alcalinos homogéneos é um processo relativamente simples que ocorre sob
pressao atmosférica, temperaturas amenas e razao molar alcool/6leo mais baixa
em relagdo a catalise acida homogénea. O sistema de catélise basica tem sido
estudado e aplicado com frequéncia na industria principalmente por causa de sua
rapida velocidade de transesterificacdo, as taxas de reacdo sao cerca de 4000
vezes mais rapidas do que a catalise acida quando é utilizada a mesma
quantidade de catalisador [42]. Adicionalmente, neste sistema, as condicbes
operacionais mais brandas tornam o meio reacional menos corrosivo a superficie
dos reatores. Por causa destes fatores, dentre outros, a transesterificagcao de d6leo
vegetais via catalise basica tornou-se o processo mais aplicado mundialmente
para producao de biodiesel nos processos industriais. Os compostos usualmente
empregados nesta rota sdo o hidroxido de sédio, hidréxido de potassio e metdxido

de sodio [24].
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Nimcevic et al. [52] fabricaram etil- ésteres a partir de 6leo de canola
usando KOH como catalisador. Com uma relagcdo molar 6:1 etanol:6leo,
concentragdo de catalisador 1,5% (em base a massa do 6leo), temperatura de

65°C e tempo de reacao de 3 horas obteve-se uma conversao a ésteres de 98,5%.

Vicente et al. [53] fizeram a comparagao do uso de diferentes catalisadores
basicos (metdxido de sodio, metdxido de potassio, hidroxido de sbédio e hidroxido
de potassio) na metandlise do 6leo de girasol. Todas as reagdes foram feitas sob
as mesmas condi¢des experimentais, 65°C, relagdo molar alcool:6leo 6:1, 1% em

peso de catalisador (em base a massa do 6leo) e tempo de reacéo 4 horas.

Com o emprego dos quatro catalisadores se obtiveram rea¢cdes completas
com conversdes de 99,33 %, 98,46%, 91,67% e 86,71% quando o catalisador foi
metoxido de sodio, metdxido de potassio, hidroxido de potassio e hidroxido de
sédio, respectivamente. Concentragdes ao redor de 100% de éster na fase
biodiesel foram atingidas em tempos relativamente baixos, sendo as reagdes que

usaram hidroxido de sodio ou potassio as mais rapidas.

No trabalho de Jeong et al. [54], realizou- se a transesterificagao basica do
o0leo de canola com metanol anidro usando KOH como catalisador sob as
seguintes condicdes: relagdo molar metanol:6leo 10:1, 1% de catalisador (em
base a massa do 6leo), temperatura de reagcao 60°C e tempo de reagao 30

minutos, obtendo uma conversao dos triacilglicerois proxima a 98%.

Felizardo et al. [55] estudaram a transesterificacdo de 6leos de fritura com
metanol usando hidroxido de sdédio como catalisador usando uma temperatura de
65°C, tempo de reacdo uma hora, relagdo molar metanol:6leo de fritura 4,8 e
percentagem de catalisador de 0,6 (com base na massa do 0leo) obtendo uma

conversao a ésteres proximos a 90% com pureza acima de 96%.
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Karmee et al. [56] investigaram a transesterificagdo do 6leo de Pongamia
pinnata utilizando metanol como reagente e KOH como catalisador homogéneo,
numa razdo molar de 10:1 (alcool:6leo), concentragdo do catalisador 1% (com
base na massa do 6leo) a 60°C por 90 minutos obtendo uma converséo a ésteres
de 92%.

No reporte de Alamu et al. [57], estudou- se o efeito da relacdo massica
etanol/6leo da améndoa da palma. As condigdes de reagao foram as condicdes
tipicas de transesterificacdo: temperatura 60°C, tempo de reagdo 120 minutos e
concentragcao de catalisador (KOH) 1% (com base na massa do 6leo). Da faixa de
relacdo massica estudada, a relacédo de 0,2 produziu a maior conversdo em
ésteres (96%). Esta relacao significa que se precisa de 20% de alcool (em base a

massa de 0leo) para conseguir a maior conversao as condigdes estipuladas.

No artigo apresentado por Yang et al. [58], fabricou-se biodiesel por meio
da transesterificagdo do 6leo do fruto da planta Idesia polycarpa var. Vestita com
metanol usando KOH como catalisador. A conversdo maxima a ésteres esteve ao
redor de 99% sob as seguintes condi¢des: relacdo molar metanol:6leo 6:1,
concentracdo de catalisador 1% (em base a massa do 6leo), temperatura de

reacado 30 °C e tempo de reagao 40 minutos.

Chung et al. [59] empregaram sebo de pato e metanol para produzir
biodiesel por meio da transesterificagcdo usando KOH como catalisador. Neste
estudo, obteve-se uma conversao a ésteres de 80% com uma concentragao de
97%, utilizando as seguintes condicbes de operagdo: temperatura 65°C,
concentracdo de catalisador 1% (tendo como base a massa de sebo de pato),

relagdo molar alcool:sebo de pato 6:1 e tempo de reagéo 3 horas.

Uma importante limitacdo desta rota de producdo € sua sensibilidade a
pureza dos reagentes, em especial a quantidade de agua e acidos graxos livres

contidos nas matérias-primas. A presenga de agua pode causar hidrolise do éster
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formado ou provocar a reagao de saponificagdo. Os acidos graxos livres podem
reagir com o catalisador alcalino para produzir sabao e agua, estes compostos
provocam emulsdes, as quais dificultardo a recuperagcao de materiais e purificacéo
do biodiesel. Por isto, 6leo vegetal desidratado com valor acido menor a 1 e um
catalisador anidro sdo completamente necessarios para o bom desempenho e

viabilidade comercial deste sistema [60].

2.5.4.1.5 Transesterificagao com catalisador Heterogéneo

O desenvolvimento de catalisadores heterogéneos para producdo de
biodiesel traz uma série de vantagens ao processo, sendo algumas das mais
importantes: a supressdao do procedimento de neutralizagédo do catalisador, a
eliminacdo da formagcdao de emulsdes e a supressdo das reagdes de
saponificagdo, com o qual, facilita-se a recuperacdo e purificacdo de produtos.
Dita facilidade conduz a uma diminuigdo significativa no volume de efluentes
liquidos gerados, assim como na redugcdo da energia e dos equipamentos

necessarios no processo de produgao.

Contudo, em geral, o uso destes catalisadores fornece rendimentos
inferiores aos da catalise homogénea, em especial para alcodis de cadeias longas.
Marciniuk et al. [61] transesterificaram Oleo de soja através da rota metilica
utilizando como catalisador heterogéneo difosfato acido de lantanio, alcangando
conversao de 95% em 120 minutos para as seguintes condi¢des reacionais: 175
°C, razéo molar 6leo de soja:metanol 1:12 e concentracao do catalisador 5 % em

massa em relacao a massa de dleo.

Jacobson et al. [62] avaliaram varios catalisadores heterogéneos na
producéo de biodiesel a partir de 6leo de fritura contendo 15% em peso de acidos
graxos livres. O zinc stearate imobilizado em silica gel (ZS/Si) foi o catalisador

mais efetivo. O melhor resultado para a conversédo da reacéo (98% em peso) foi
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obtido sob as seguintes condigdes de operagao: temperatura 200°C, relagdo molar
alcool:6leo 18:1, carga de catalisador 3% (em peso), velocidade de agitagao 600
rom e tempo de reacdo 10 horas. O catalisador, segundo os autores pode ser

usado varias vezes sem apresentar perda de atividade.

Peng et al. [63] estudaram a produgao de biodiesel partindo de 6leos de
fritura empregando o catalisador solido SO4%-/TiO,-SiO,. Para as seguintes
condicdes de operacao: temperatura de reagcao 200°C, relacdo molar metanol:6leo
9:1 concentracao de catalisador 3% em peso e tempo de reagédo 6 horas obteve-

se uma conversao de 92%.

Hameed et al. [64] otimizaram as condi¢des de operacado da produgao de
biodiesel a partir de 6leo de palma e metanol usando KF/ZnO como catalisador.
Os resultados mostraram uma conversdo a ésteres de 89,23 % quando as
condigdes foram: relagdao molar metanol:6leo 11.43, tempo de reagao: 9.72 horas,
concentragdo de catalisador 5.52% (em base a massa de 0Oleo) e temperatura
65°C.

Kansedo et al. [65] produziram biodiesel por meio da transesterificagdo do
oleo de palma com metanol usando montmorilonita KSF como catalisador. A maior
conversao (79,6%) obteve-se empregando uma temperatura de 190°C, relagéo

molar metanol:6leo 8:1 e quantidade de catalisador 3% (peso).

2.5.4.2 Variaveis que afetam a reacao de transesterificagcao

A reacdo de transesterificacdo € altamente sensivel a diferentes
parametros. O desempenho da reacdo pode ser afetado por parametros como
quantidade de acidos graxos livres, umidade, relagcdo molar alcool:dleo, tipo e
quantidade de catalisador; temperatura de reacéo e agitagao ndo sao otimizados.
Cada um destes parametros € de igual importancia para atingir uma alta qualidade
do biodiesel.
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2.5.4.2.1 Umidade e acidos graxos

As matérias-primas utilizadas no processo de transesterificacdo devem
seqguir certas especificagdbes para melhorar o rendimento da reagdo e obter a
maior produgao possivel de Biodiesel, por isto os 6leos devem ter um valor acido
menor que 1 (quando usa-se a rota basica) e todos os reativos devem ser
substancialmente anidros (deve cumprir-se tanto para a rota basica como para a
acida). Se o valor acido € maior que um e uma quantidade consideravel de agua
esta presente, esta quantidade de acidos graxos livres pode reagir com o
catalisador basico para produzir sabdo. Este € um grave problema ja que ndo sé
se esta consumindo o catalisador como um reagente, em adigéo, o sabao formado
aumenta a viscosidade da mistura de reacao, promove a formagao de emulsdes e

dificulta a purificagdo do produto e do co-produto [2, 4].

2.5.4.2.2 Relagao molar alcool/éleo

Uma das variaveis mais importantes no processo de produ¢ao de Biodiesel
€ a relacdo molar alcool/éleo. A estequiometria do processo requer 3 moles de
alcool e um mol de triacilglicerol (6leo) para produzir 3 moles de ésteres de acidos
graxos e um mol de glicerol. A transesterificacdo € uma reagao de equilibrio que
precisa do uso de excesso de alcool ou a remocdo de um dos produtos da zona
de reagao para conduzir o equilibrio quimico para o lado direito da mesma e assim
aumentar a produtividade, no entanto, uma relacdo de alcool para 6leo muito alta
pode originar problemas na separagdo do glicerol por causa do aumento da

solubilidade da mistura reacional.
A relagdo molar alcool/6leo vai ligada ao tipo de catalisador; assim o valor

para um sistema de catalisador acido pode ser diferente de um sistema de

catalisador basico ou para um sistema enzimatico. Atualmente na industria, a
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relacdo molar 6:1 é comumente empregada nos processos de producédo de

esteres de acidos graxos [66, 67].

2.5.4.2.3 Tipo e quantidade de catalisador

Os catalisadores s&o classificados em basicos, acidos ou enzimas. A
transesterificagdo basica € recomendada por ser bem mais rapida do que a acida.
No entanto, se o 6leo tem um alto valor acido, a transesterificacdo acida € mais
adequada. Os acidos usados podem ser o acido sulfurico, acido fosférico, acido
sulfénico ou acido cloridrico, enquanto os catalisadores basicos podem ser NaOH,
KOH ou metdxido de sédio. Destes, o metdxido de sédio € mais efetivo do que o
NaOH para catalisar, ja que ao mistura-lo com o alcool produz menos agua do que
a mistura NaOH- alcool. Nao obstante, o NaOH é o composto de preferéncia por
seu baixo custo. A quantidade empregada de NaOH ou KOH na transesterificagdo
varia entre 0,7% e 1,5% (em peso) dependendo da natureza do éleo usado como
matéria prima. Uma baixa quantidade destes catalisadores resultaria em reagdes
incompletas, no entanto, grandes quantidades causam a formacao de sabdes. Dai

a importancia de se obter um étimo para este parametro.

Por sua parte, a quantidade de H,SO,4 usada para reduzir o valor acido dos
Oleos vegetais varia entre 0,65% e 1,43% (v/v). Igualmente ao caso dos
catalisadores homogéneos, uma quantidade otima deste catalisador deve ser
empregada devido a que pode afetar o desempenho da reagdo ou a qualidade do
produto [68].

Ainda que o processo de transesterificagdo com catalisadores alcalinos
para transformar os triacilgliceréis em seus correspondentes ésteres de acidos
graxos tenha uma conversdo muito alta num periodo curto de tempo, este tem

alguns inconvenientes: o catalisador deve ser separado do produto final, a
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recuperacao do glicerol pode resultar dificil, a agua alcalina resultante do processo

deve ser tratada e os acidos graxos e o agua afetam a reacao [66].

Os catalisadores enzimaticos podem levar a resultados relevantes em
sistemas tanto aquosos como n&o aquosos, o qual resolve algum dos problemas
indicados anteriormente. Em particular, o glicerol pode ser separado facilmente e
os acidos graxos contidos nos 6leos com alto valor acido podem ser convertidos
completamente em ésteres alquilicos. Em contraposicdo, o uso destes

catalisadores enzimaticos tem um custo superior que o dos alcalinos e acidos.

Os catalisadores heterogéneos permitem a supressao do procedimento de
neutralizacdo do catalisador, a eliminacdo da formacao de emulsdes e reagdes de
saponificagao, facilitando, assim, a recuperacdo e purificacdo de produtos. O
inconveniente que apresenta o uso destes catalisadores é a sua rapida perda de

atividade. Este fato é tema atual de pesquisa ao redor do mundo [4].

2.5.4.2.4 Temperatura de reagao

A literatura tem revelado que a velocidade de reacéo da transesterificagao é
fortemente influenciada pela temperatura. Dependendo do tipo de catalisador
empregado, a transesterificacdo pode ser realizada a temperaturas perto do ponto
de ebulicdo do alcool ou a temperaturas muito superiores, requerendo ou nao pré-

tratamento do 6leo [69].

2.5.4.2.5 Intensidade da agitagao

A agitacao € uma variavel muito importante na reag¢ao de transesterificagao.
Devido a que os Oleos e as gorduras animais sao imisciveis com as solugdes
compostas por alcoois e catalisadores, a troca de massa no comego do processo

€ insuficiente, por isto € preciso agitar a mistura para que este inconveniente seja
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superado. No entanto, uma vez que a reacao foi iniciada, a formacgcao de ésteres
aumenta a solubilidade dos compostos nomeados anteriormente e a agitagdo nao

€ mais necessaria [68].

2.6 Destilacao Reativa

Através da histéria, o desenvolvimento da industria quimica foi sinbnimo de
melhora na qualidade da vida humana. Durante os dois ultimos séculos, o nucleo
do desenvolvimento foi a existéncia de grandes quantidades de matéria prima de
origem féssil para produgéo de energia e o baixo pre¢co da mesma no mercado. No
entanto, hoje em dia, o panorama energético é diferente, a diminuicdo de fontes
de energias n&o renovaveis e o crescimento acelerado da demanda energética por
parte dos paises em desenvolvimento, provocam que a era de produgao de
energia a baixo custo chegue ao seu fim. Este fato tem repercussao direta na
industria quimica, pois se faz necessario, entdo, realizar modificagdes
significativas no projeto dos processos de produgado para reduzir o consumo de
energia. Adicionalmente, o design de novos processos quimicos bem como os
processos ja existentes deve atender as demandas de tipo ambiental. Para
cumprir com estes requerimentos, devem-se propor processos baseados em

estratégias de intensificacdo de processos (PI).

A intensificagdo de processos € uma area de interesse crescente tanto em
nivel industrial como académico. Stankiewicz and Moulijn [70] definem Pl como:
desenvolvimento de técnicas e mecanismos inovadores que comparados com 0s
utilizados comumente hoje em dia, espera-se, provoquem melhoras dramaticas
nos processos industriais, diminuindo substancialmente a relagdo entre o tamanho
dos equipamentos e a capacidade de produgao (TE/CP), o consumo de energia e
a producdo de residuos, tendo como resultado tecnologias sustentaveis e
economicamente atraentes. Resumidamente, pode-se definir PI como qualquer

desenvolvimento da engenharia quimica que conduza para a consecug¢ao de uma
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tecnologia substancialmente menor, mais limpa e mais eficiente energeticamente,

enquanto se mantém ou se aumenta a capacidade de produgao.

Na industria quimica, a maioria dos processos de elaboracdo de produtos
faz uso das operagdes de reagdo e separagdo, as quais sao realizadas
tipicamente em sec¢des diferentes de uma planta. A secao de reagcado quimica pode
usar muitos tipos de reatores e operar sob uma ampla variedade de condigdes. A
secdo de separacdo, por sua vez, pode utilizar varias técnicas de purificagcao
(destilacdo, extracao, cristalizacdo, dentre outras) sendo frequentemente a
destilacao a que tem preferéncia. Apesar destas operagcdes serem realizadas em
secOes e equipamentos diferentes, estes ultimos estdo interligados por correntes
de reciclo de matéria e energia. Assim, como consequéncia, os custos de
investimento, o consumo de energia e as emissdes ao meio ambiente numa planta
com arranjo sequencial reagdo quimica — separagdo aumentam dependendo da

complexidade do processo.

No entanto, em muitos casos a execugao dessa estrutura classica de
processo pode ser substituida pela integragdo da reagdo e da destilagdo num
unico equipamento multifuncional, isto com o objetivo de ter como resultado uma
diminuicdo nos itens anteriores. Este conceito de integracdo € conhecido com o
nome de destilagdo reativa (RD) e é considerado como um dos exemplos mais

extraordinarios da aplicagcédo de estratégias de Pl aos processos convencionais.

A forma mais simples de integracdo reagdo - separacdo tem lugar
unicamente em nivel de equipamentos. Neste caso, ndo é introduzida classe
alguma de inter-rela¢des funcionais entre as operagées em questdo. A reagado nao
exerce influéncia na separagdo e o processo de separagcdo nao tem qualquer
efeito sobre a reacdo. O propdsito de tal combinacdo pode ser: um inventario
menor, um esquema da planta mais compacto e/ou melhor administracdo da
energia. A tecnologia Urea 2000 plus ™ desenvolvida por Stamicarbon B.V

representa um exemplo caracteristico deste tipo de integracao [71]. Contudo, na
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maioria dos casos, a reagdao quimica e a separagdo sao integradas com a
finalidade de obter beneficios por meio da sua interacdo, por exemplo, a
superacao da conversao de equilibrio por meio da remocéo de uns dos produtos
da zona de reacdo ou uma melhora da eficiéncia de separagao por reagao

quimica.

A Figura 3 ilustra como é concebido um processo de destilagao reativa.
Neste caso, tem-se uma reacdo reversivel do tipo A+B—C+D, na qual as
temperaturas de ebulicdo dos componentes aumentam na seguinte ordem: A, C, D
e B. O processo de obtengdo dos produtos desejados, C e D, através de uma
configuracdo convencional, consiste de uma etapa de reagdo seguida por uma
sequéncia de colunas de destilagdo, conforme pode ser visto na Figura 3a. A
mistura dos componentes A e B é inserida no reator, no interior do qual a reacao
ocorre na presenca de um catalisador, ate que o equilibrio quimico seja atingido.
Apos esta etapa, uma sequéncia de colunas de destilagcado se faz necessaria para
a obtengao dos componentes C e D puros. Os componentes A e B ndo reagidos
sao, entao, recirculados de volta ao reator. Na pratica, tal sequéncia de colunas
poderia ser muito mais complexa do que a apresentada, se um ou mais
azeotropos se formassem a partir dos componentes presentes na mistura efluente

do reator.
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Figura 3.Esquemas de processamento paraareagio A+ B «— C + D onde C e D sdo os
produtos desejados, (a) Configuragao tipica de um processo convencional. (b) Configuragao
intensificada por meio da destilagao reativa.[72].
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A configuragao alternativa proposta, utilizando-se o processo de destilagao
reativa para tal sistema é apresentada na Figura 3b. A coluna de destilagao reativa
consiste de uma secao reativa, localizada na porgéo intermediaria da mesma, e
duas secdes de separagao nao reativas, sendo uma de retificacdo e outra de
esgotamento, localizadas no topo e no fundo da coluna, respectivamente. O papel

da secéo de retificacao € a recuperagao do reagente B da corrente de produto C.

Na secgédo de esgotamento, o reagente A é retirado da corrente de produto
D. Na secdo reativa, os produtos sao separados in situ, deslocando o equilibrio
quimico no sentido de formacdo de produtos e evitando o aparecimento de
reacdes paralelas indesejaveis entre os reagentes A (ou B) e os produtos C (ou
D). Numa coluna de destilacdo reativa projetada de forma apropriada,

praticamente uma conversao de 100% pode ser atingida.

A destilagdo reativa € um processo conhecido de longa data. As primeiras
patentes neste tema datam da década de 20 do século passado [73, 74]. Os
artigos técnicos surgem um pouco mais tarde [75]. As primeiras publicagdes fazem
referéncia principalmente a reagbes homogéneas autocatalisadas, tais como
esterificacdes, transesterificagdes e hidrolises. A destilagao reativa com catalise
heterogénea é um pouco mais nova (1966) [76]. No entanto, foi em décadas
recentes onde a industria e a academia comegaram a mostrar maior interesse por
este processo. Este fato se da por causa do sucesso que apresentou sua
aplicagdao em nivel industrial, o qual evidenciou seu potencial para melhorar a
estrutura dos processos convencionais. Este interesse tem resultado no aumento
do numero de patentes e publicacbes sobre esse tema nos ultimos anos, tal como

se pode observar na Figura 4.
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Figura 4. Publicag6es e patentes que incluem os termos reactive distillation, catalytic
distillation, catalytic reactive distillation, reactive rectification, reactive separation, reactive

packing, reaction column e reacting distillation entre 1970 e 2007 [77].

Um dos exemplos mais difundidos a respeito dos beneficios que a
destilagcado reativa pode oferecer se implantou na companhia Eastman-Kodak.
Engenheiros desta companhia conseguiram substituir o processo convencional de
producado de metil acetato (Figura 5a) por um processo que consta de s6 uma
coluna de destilagcéo reativa (Figura 5b). Com a implementagdo de RD Eastman-
Kodak consegue conversdes a metil acetato proximas a 100% e redugdes no

consumo de energia e capital de investimento em 5 vezes.
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Figura 5. Esquemas de processamento para a reagdo MeOH + AcOH — MeOAc + H20. (a)
Configuragdo do processo convencional. (b) Configuracao intensificada por meio da

destilagao reativa [72].
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O processo de produgao de Metil Terbutil Eter (MTBE) € mais uma mostra
de implementagdo com sucesso da destilagdo reativa. O MTBE é um produto
quimico que se utiliza para aumentar a octanagem, melhorar a combustdo e
reduzir as emissdes de mondéxido de carbono em aproximadamente 10%. O
conceito convencional de processo (arranjo sequencial de reagao e separagao) é
particularmente complexo para este caso porque a mistura de reagao possui trés
azeotropos de ponto de ebuligdo minimo. O re-design deste processo tendo como
base a destilagdo reativa, precisa sé de uma coluna para conseguir conversdes
dos reativos proximas a 100%, suprimir reagdes ndo desejadas (formacdo de

dimetil éter) e desaparecimento de alguns dos azeétropos [72].

2.6.1 Vantagens e restrigcoes na aplicagao da destilagao reativa

Devido ao seu grande potencial para intensificar os processos
convencionais e desta maneira melhorar sua estrutura, o interesse pela destilacao
reativa tanto na industria como na academia incrementou rapidamente nos ultimos
anos assim como também o numero de publicagdes e patentes. Ainda que a
literatura reporte que as vantagens e restricdes que oferece a destilagcao reativa
sdo especificas de cada sistema, esta tecnologia é economicamente atraente
sempre que uma reagao em fase liquida deva realizar-se com um excesso
substancial de um dos reagentes. Sob estas circunstancias, os processos
convencionais incorreriam em custos consideraveis de recuperacao e reciclo do

reativo em excesso.

Alguns dos beneficios que o processo de destilagao reativa oferece sao:

¢ Reducgao do investimento de capital. Realizar separacédo e reagao quimica
em um mesmo dispositivo conduz a uma eliminagdo das correntes de
reciclo e a uma diminui¢gao no requerimento de equipamentos, tubulagdes e

instrumentacao [78].

48



Integracdo energética. No caso em que o processo de destilagdo reativa
seja aplicado a uma reagédo exotérmica, o calor liberado por esta reagao
pode ser empregado para vaporizag¢ao do liquido, diminuindo desta maneira
a carga energética do refervedor [72].
Prevengdo de pontos quentes no catalisador. Quando se emprega a
destilagao reativa com catalisador heterogéneo, a vaporizagdo do liquido
proporciona um sumidouro para a energia térmica [72].
Melhora na seletividade da reacio. As seletividades podem ser melhoradas
devido a rapida remocao dos reativos ou produtos da zona de reacao. Por
isto, a probabilidade de reagdes secundarias ocorrerem € baixa em
comparagao com 0sS processos convencionais [78].
Superacdo das limitagbes impostas pelo equilibrio  quimico.
Convencionalmente, para realizar uma reacao limitada pelo equilibrio se faz
necessario um excesso de um dos reagentes para deslocar o equilibrio
quimico para o lado direito da reacéo (principio de Le Chatelier) e, desta
forma, aumentar a conversdo. No processo de destilacdo reativa, este
deslocamento é provocado pela constante remogao dos produtos da zona
de reagdo, o que permite que as reagdes deste tipo se realizem em
proporcdes proximas as estequiométricas [79].
Superacao das limitacbes impostas pelo equilibrio de fases. Uma mistura
azeotrépica pode ser separada por meio da introdugdo de um agente
externo que reaja seletivamente com um dos componentes provocando que
0 azeotropo desaparega. Numa mistura composta de substéncias com
pontos proximos de ebuli¢do, a introdugédo deste agente cumpriria a mesma
funcao e facilitaria a separagdo. Cabe lembrar que, por meio de destilagao
convencional, este processo seria impossivel para o primeiro caso e
bastante caro e tedioso para o segundo [79].
Reducédo das emissdes gasosas difusivas numa planta. Ao reduzir o
numero de equipamentos envolvidos no processo, diminuem-se também o
numero de conexdes entre estes com o qual se reduzem este tipo de
emissodes [80].
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e Seguranga nos processos. Ja que em destilacéo reativa o calor liberado por
reacbes exotérmicas é aproveitado para a vaporizagdo do liquido, a
operacao descontrolada de uma coluna de destilacdo reativa em

comparagao com um reator convencional € menos perigosa [80].

Por outro lado, as restricdes apresentadas na implementacdo da destilagcao

reativa sio:

e Condicboes de operagao o6timas. A pressdo e a temperatura do processo
devem ser favoraveis tanto para reagéo (velocidade de reagdo) como para
a destilacao (equilibrio de fases) [81].

e Volatilidade. Os reagentes e produtos devem possuir volatilidades
adequadas para manter altas concentracbes de reagentes e baixas
concentragdes de produtos na zona de reacao [82].

e Tempos de residéncia. Reagdes muito lentas (isto é, que o tempo
necessario para atingir o equilibrio quimico seja menor do que o tempo de
residéncia tipico no interior das colunas de destilagdo) nao sao
recomendadas fazer parte do processo RD por que se precisaria de um
elevado holdup de liquido nos pratos, o qual implicaria grandes dimensodes
da coluna [72, 83].

e Formacado de azedtropos reativos. Como na destilacdo convencional, a
interacado entre substancias pode resultar na formacdo de azedtropos, a
interacdo entre reacdo quimica e destilacdo pode levar a aparicdo de
azeotropos reativos.

e Design adequado dos internos da coluna. Devido ao fato de que as colunas
de destilacdo convencionais ndo foram desenhadas para trabalhar com
sélidos, quando se faz uso da destilagdo reativa heterogénea, o desenho
interno da coluna deve ser apropriado para suportar o catalisador e permitir
que a substituicdo do mesmo seja uma tarefa de facil execugdo. Da mesma
forma, o catalisador deve apresentar um longo tempo de vida util nas

condicdes de operagao do processo.
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e Hidraulica do processo. Nao pode haver elevado calor de reacdo neste
processo por causa de seu impacto direto nas velocidades de fluxo de

vapor e liquido dentro da coluna [84].

Na literatura, sao reportados varios trabalhos com respeito a producédo de
ésteres de acidos graxos por meio do processo de destilagao reativa, sendo a

maior parte deles relativos a esterificagado de acidos graxos.

Uma série de artigos publicados por He et al. [85-87] evidenciam as
vantagens oferecidas pela destilagdo reativa quando € aplicada no processo de
producao de biodiesel. Os resultados destes estudos apresentam uma reducao do
excesso de alcool e do tempo de operagdo junto com um aumento da
produtividade, o qual conduz a uma diminuicdo no consumo de energia € nos
custos de operacdo e investimento. Portanto, isto demonstra que o processo de
producao de biodiesel intensificado oferece uma maior eficiéncia em comparacao

com o processo de producido convencional.

Kuan lai et al. [88] trabalharam na producéao de etil acetato a partir do acido
acético e etanol com destilagdo reativa heterogénea tendo como resultado

conversodes proximas a 100% e pureza do produto préximas a 99,5 % em peso.

Bhatia et al. [89] propuseram um processo de destilagao reativa otimizado
para a producéao de isopropil palmitato por meio da esterificagao do acido palmitico
com isopropanol. Esta proposta foi feita com base em resultados experimentais e

de simulagao.

Kiss et al. [90] apresentaram o projeto do processo de esterificacédo de
acidos graxos por meio de destilagdo reativa heterogénea. Neste processo, a
remogao da agua da zona de reagao conduz o equilibrio quimico para o lado dos

produtos, com o qual se obtém altas conversdes a ésteres.
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2.6.2 Modelagem e simulagao do processo de destilagao reativa

Atualmente, cada vez sdo mais o0s casos nos que a destilacdo reativa
implementa-se em processos em nivel industrial gragas a grande quantidade de
investigagcdes que estdo sendo conduzidas neste campo nos ultimos anos. Estas
investigacbes sao realizadas por meio de diferentes metodologias tais como:
ensaios experimentais em nivel de laboratério ou em plantas piloto, modelagem e
simulacéo de processos. Quando se modela e simula um processo, tem-se como
resultado um conhecimento profundo do comportamento de um sistema sob
diferentes parametros de desenho e condi¢cdes de operagdo, portanto, o emprego
destas metodologias no inicio de um estudo permite estabelecer pontos de partida
para os trabalhos de laboratério, economizando tempo e esforgos em seu
desenvolvimento. Assim mesmo e ndo de menor importancia é a validagédo dos
modelos e simulagdes desenvolvidos ao longo do estudo com os resultados

obtidos nos ensaios experimentais.

Um aspecto bastante importante na predicdo do comportamento de
qualquer sistema € o modelo utilizado para projetar e simular o processo que esta
se efetuando sobre o mesmo. Geralmente, os modelos empregados no caso da
destilagdo convencional sdo o0 modelo de etapas de equilibrio e o modelo de
etapas de ndo equilibrio. O uso destes modelos no projeto e simulagdo do
processo de destilacdo reativa tem como novidade a adi¢édo do termo de reacao

nos balancos de massa e de energia.

O modelo de nao equilibrio € hoje em dia o conjunto de equagdes que
permitem predizer o comportamento de uma coluna de destilagdo de forma mais
precisa e realista. No entanto, o seu emprego requer um conhecimento detalhado
do projeto da coluna e um alto gasto computacional quando comparado com o
modelo de etapas de equilibrio. Os resultados da predicdo dos modelos de etapas
de equilibrio, quando usados em conjunto com equacgodes rigorosas de eficiéncia,
conseguem se aproximar dos resultados obtidos com o0 modelo de estagios de ndo
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equilibrio, com uma demanda computacional mais baixa e sem a necessidade de

saber previamente o projeto da coluna.

Nesta dissertacdo de mestrado sera empregado o modelo de estagios de
equilibrio com a introducéo da eficiéncia de Barros e Wolf para a modelagem e a
simulagdo do processo de producdo de biodiesel por meio do processo de

destilagao reativa.

2.6.2.1 Modelo de etapas de equilibrio

O modelo de estagios de equilibrio foi o modelo de referéncia para realizar
o projeto, modelagem e simulacdo da operacdo de destilagdo convencional
durante o século passado. A primeira publicagao a respeito foi feita por Sorel em

1893. Este modelo baseia-se nas seguintes suposi¢des:

e As correntes de liquido e vapor que deixam um determinado prato
encontram-se em equilibrio termodinamico.

e A fase liquida bem como a fase vapor estao misturadas homogeneamente.

e A corrente de vapor que sai de um determinado prato n&o leva consigo

particulas da fase liquida (ndo se apresenta arraste de material).

Um esquema de uma etapa de equilibrio se apresenta na Figura 6. O vapor
proveniente da etapa j+1 e o liquido proveniente da etapa j-1 entram em contato
na etapa j entre si e com outras correntes tais como correntes de alimentagao e
reciclo. Considera-se que as correntes de liquido e vapor que deixam a etapa se

encontram em equilibrio.
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Figura 6. Representacao esquematica de um estagio de equilibrio.

Alimentacédo [Z2727777777
=Y

s
Estagio &7
m
FETSGI0 |
A, LW
Estaon j+ 1

Estagio 1

Produto de topo

v,

Estagio N

Produto de fundo

Figura 7. Representacao esquematica de coluna multiestagios.

Um processo de destilagdo completo € modelado como uma sequéncia de etapas

de equilibrio (Figura 7).
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O modelo de etapas de equilibrio descreve o comportamento das colunas
de destilagdo convencional por meio de um conjunto de equagdes conhecidas
como equagdes MESH (equagdes de balango de massa, de equilibrio de fases, de
somatoria de composicdes e de energia). Para realizar a descricdo do processo
de destilagao reativa utilizando o modelo de etapas de equilibrio, requer-se a
introducéo de um termo de reacdo quimica no conjunto de equacgdes anterior. As
variaveis fundamentais associadas com cada uma das etapas da coluna sao os
fluxos de vapor e liquido, extensdo da(s) reagao(es) quimica(s) de equilibrio,
temperatura da etapa e as relagbes de retirada lateral de material. Tendo em
conta o anterior e observando a Figura 3.6, apresenta-se a seguir o conjunto de
equagdes associado para um prato qualquer j numa coluna de destilagao reativa

em estado estavel:

Balang¢o de massa do componente i

b= R = RY+ 05+ T vigi +viar,i + ;=0 parai=123..nc (1) [91]

Equilibrio de fases
P
Kj,i-lj,i _ Vji

Zilii  Zivji

=0; i=123...n, (2) [91]

Equilibrio quimico

KNk - [hia)} 9= 0; k=1,2,3....m, (3) [91]

Balanc¢o de energia
(Zi l]'—l,i)' Hj—l - R}' (Zl 1]'1) H] — R\]/ (Zlvlll)h] + (Zl Vj+1,i)'hj+1 + (ZIF],I) H]F + Q] =0 (4)
[91]

Onde
a : atividade
f: vazdo do componente na alimentagao (kmol/s)

h: entalpia molar da fase vapor (J/kmol)
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I vazao de liquido (kmol/s)

r: taxa de reacao (kmol/s)

v: vazao do componente na fase vapor (kmol/s)

H: entalpia molar da fase liquida (J/kmol)

KP: constante de equilibrio de fases

KR: constante de equilibrio da reagao

Q: fluxo de energia J/s

R,-L: razao total da taxa de reagao na fase liquida que sai do estagio j e alimenta
o estagio abaixo

R,-V: razao total da taxa de reacdo na fase vapor que sai do estagio j e alimenta
o estagio acima

S: vazéo de retirada lateral (kmol/s)

T;: temperatura do estagio j (K)

P;: presséo do estagio (kPa)

¢ : extensao da reacao de equilibrio

Subscritos
i — indice do componente
j — indice do estagio

k — indice de reacdes

Nos ultimos anos, um bom numero de algoritmos computacionais foi
desenvolvido com o fim de dar solucdo as equacdes apresentadas anteriormente.
O algoritmo que o simulador comercial Aspen plus® utiliza é descrito com
profundidade no trabalho apresentado por Venkataraman et al. [91]. Este

simulador pode modelar reacgdes cinéticas, de equilibrio e reacdes eletroliticas.

Dependendo do tipo de reacédo que se deseje modelar, certo tipo de dados
tem que ser fornecidos ao simulador. No caso de reagdes cinéticas, parametros
cinéticos podem ser fornecidos usando a expressao de lei de poténcias ou por

meio de uma sub-rotina fornecida pelo usuario em caso em que a cinética nao se
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ajuste a expressao anterior. Para as reagbes de equilibrio, os valores das
constantes de equilibrio podem ser calculados a partir das energias livres de Gibss
padrao ou por meio de equacdes polinomiais em temperatura incorporadas no
simulador. Na equacgao 3, o termo de atividade pode ser substituido por outras

grandezas como fragao molar, fugacidade ou pressao parcial.

2.6.2.2 Equacao de eficiéncia de Barros e Wolf

O modelo matematico apresentado anteriormente assume que em cada
etapa atinge-se o equilibrio termodinamico, no entanto, na pratica isto ndo ocorre.
Com o fim de corrigir a idealidade desta suposi¢ao se introduz entdo o conceito de
eficiéncia. Neste trabalho, serdo utilizadas as correlagdes de eficiéncia de Barros e
Wolf obtidas no Laboratério LDPS da Faculdade de Engenharia Quimica da
UNICAMP.

As correlacbes para predicdo de eficiéncias disponiveis na literatura
apresentam uma série de limitagdes. Algumas tém aplicagao restrita e ndo levam
em conta parametros e/ou propriedades importantes, outras, com uma boa
fundamentacgédo teodrica, sao dificeis de serem utilizadas e/ou implementadas em

simuladores [76].

Neste sentido, Barros [92] desenvolveu novas correlagdes para o calculo de
eficiéncias em colunas de destilagdo, levando em conta parametros de
transferéncia de massa e de calor. As correlagdes de Barros & Wolf, sendo assim
denominadas, foram obtidas através de ajuste de parédmetros de mistura
(condutividade térmica, densidade, capacidade calorifica e viscosidade) que
variam com a eficiéncia. O procedimento utilizado pelos autores consistiu em
perturbar os valores de eficiéncia, através de simulacao, e observar a resposta em
funcdo de determinados parametros da mistura. Assim, selecionaram-se o0s

parametros que apresentaram maior influéncia na resposta, utilizando técnicas de
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planejamento fatorial. Para ajustar os parametros das equagdes desenvolvidas, os

autores realizaram analises estatisticas, baseando-se no método Quasi-Newton.

Barros [92] desenvolveu duas diferentes correlagdes, uma delas aplicada a
destilagao convencional (equacgao 5, para pratos e equagao 6, para componentes)
e outra para destilacao extrativa (equagao 7, para pratos e equagao 8, para

componentes).

Ef(i) = 38,5309 * « 2 o
PG (mlm)
i —0,04516
Kl d]l"*dlﬂ--*pm.. ’
Eff(l,]) = 38,5309 * ( . % (ij) (¢5)) L (1,])) (6)
“Pllas (mllg)
i —0,109588
Klm; dlmj)*diflmjy*pmm,; )
Efqy) = 19,37272 « @, S0 () *Pmm) (7)
cplmgi (mlmg;))?

Kllij | dlp*difli ) «pmij
Cpll(i'j) (mll(i_j))z

)—0,109588

Onde Eff; é o valor da eficiéncia no prato i e Eff;j representa a eficiéncia do

componente j no prato i.
Esta correlagéo é funcado dos seguintes parametros térmicos e fisicos:
e Condutividade térmica (klm) - Parametro usado para o calculo dos coeficientes

de transferéncia de calor e resisténcia térmica de contato, que influi

diretamente nos fluxos condutivos e convectivos de transferéncia de calor.
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e Capacidade calorifica (cplm) - Parametro usado para o calculo dos coeficientes
de transferéncia de calor e resisténcia térmica de contato e que influi
diretamente nos coeficientes de transferéncia de calor.

e Densidade (dim) - Parametro avaliado nos coeficientes convectivos de
transferéncia de massa levando em consideracéo os efeitos de gradientes de
temperatura.

o Difusividade (diflm) - Pardmetro usado para o calculo dos coeficientes de
transferéncia de massa difusional considerando os gradientes de
concentracao.

e Viscosidade (mlm) - Parametro avaliado nos coeficientes de transferéncia de
massa convectivo.

e Massa molar (pmm) - Pardmetro usado no calculo das difusividades térmicas.

Nos trabalhos de Barros [92] e Reis [76] foram feitas comparacdes entre os
resultados obtidos com o modelo de estagios de equilibrio corrigido pela equacao
de Barros e Wolf e os resultados obtidos por meio de modelos de ndo equilibrio
para os perfis de concentracdo e mapas de curvas residuais, respectivamente. As
conclusdes dos trabalhos referenciados anteriormente mostram que com o
emprego destas equagdes, € possivel fornecer valores mais realistas do

comportamento de uma coluna de destilagao.
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3. METODOLOGIA E PROCEDIMENTOS EXPERIMENTAIS

3.1 Destilacao reativa- experimental

Nesta secdo, € apresentado o processo experimental desenvolvido para a
producdo de biodiesel utilizando a destilacdo reativa. Dado que variaveis como
concentracido de catalisador e a relagao molar etanol:6leo, afetam esse processo,
neste trabalho a técnica de planejamentos experimentais foi utilizada com o intuito
de achar os seus valores o6timos. As faixas de estudo para a concentracdo de
catalisador e para a relagdo molar foram 0,5 -1,5 % em peso (com base na massa

de 6leo) e 3:1 — 9:1, respectivamente.
3.1.1 Materiais e métodos

Na obtencao experimental de biodiesel utilizando o processo de destilagao
reativa foram utilizados 6leo de soja, hidréxido de sodio (catalisador) e padrbes de
tri, di, monoacilglicerdis, ésteres etilicos e glicerina. O éleo de soja foi comprado
num supermercado da regido, o Tetrahidrofurano foi fornecido por B&J/ACS, USA,

o hidréxido de sédio por Synth (Brasil) e os padrées por Sigma-Aldrich.

3.1.2 Equipamento

O processo de destilagao reativa foi realizado em um sistema semi-batch.
Os componentes do sistema estéo listados na Figura 8. A coluna de destilagao
reativa (RD) usada neste trabalho foi uma coluna empacotada com anéis de
raschig de vidro. A coluna conta com um refervedor, um condensador, um

controlador de temperatura e um controlador da razao de refluxo.
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Figura 8. Flowsheet sistema de destilagao reativa experimental

1. T-01: Tanque de etanol de 1 litro de capacidade

T-02: Tanque de 6leo de soja de 1 litro de capacidade

3. R-01: Pre-reator (velocidade de agitagdo de 400 rpm, tempo de reacgao de 1

© 0o N o O

minuto)

C-01: Coluna reativa empacotada de 2 litros de capacidade, altura
empacotada 43 cm

E-09: Refervedor de 2 litros de capacidade

E-08: Condensador

E-11: Funil de separagéao biodiesel/glicerol de 2 litros de capacidade

E-12: Tanque de biodiesel de 1 litro de capacidade

E-13: Tanque de Glicerol de 500 ml de capacidade

3.1.3 Condi¢coes experimentais e procedimentos

Inicialmente, no start up do sistema de destilagao reativa, 400 ml de etanol

foram alimentados ao refervedor da coluna usando uma bomba peristaltica. A taxa
de aquecimento do refervedor foi ajustada para manter a taxa de refluxo no topo
da coluna. Depois de 20 minutos, o vapor de etanol que atinge o topo da coluna

(temperatura de 70°C) foi totalmente condensado. O liquido resultante foi
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recirculado a coluna com o intuito de umedecer todos os anéis de vidro do

empacotamento da mesma. Essa recirculagao foi mantida durante 30 minutos.

Na primeira etapa do processo de destilacdo reativa para producido de
biodiesel encontra-se o pré-reator. No pré-reator uma quantidade determinada de
Oleo de soja foi introduzida, e no passo seguinte, o equipamento foi aquecido até
50 °C usando um banho térmico. O etanol e o hidroxido de sodio foram misturados
num tanque de vidro com um agitador magnético, para depois, alimentar essa
mistura no pré-reator. O pré-reator conta com um agitador mecéanico e um

condensador para evitar a evaporagao do etanol.

A reagdo comega no instante em que a mistura etanol/hidroxido de sédio é
alimentada ao pré-reator. O tempo de residéncia da mistura dleo de soja, etanol e
hidroxido de sédio no pré-reator é de 1 minuto. Depois desse tempo, a mistura de
reacao € transferida a coluna RD utilizando uma bomba peristaltica. Um
distribuidor de liquido foi utilizado para garantir alimentagdo uniforme na coluna. O
fluxo de alimentagéo (Qfeed) foi de 250 ml/min e a vazao de refluxo (Qreflux) foi
de 83 ml/min. O valor de (Qreflux) foi selecionado com base em estudos
anteriores. O tempo total de reacédo foi 6 minutos, 1 minuto no pré-reator e 5
minutos na coluna RD. Depois de reagdo, a mistura de reacdo da coluna RD foi
retirada do refervedor e transferida ao funil de separacdo onde duas fases foram
formadas, a fase leve (biodiesel) e a fase pesada (Glicerol). Com o intuito de
remover os residuos (catalisador e matéria prima que nao reagiu), a fase leve foi
lavada com agua e posteriormente secada. A fase glicerol foi purificada usando
um destilador a alto vacuo (processo desenvolvido e patenteado no laboratério
LDPS). O sistema apresentado é semi-batch por que depois de reagao, se faz
necessario limpar cada um dos seus componentes devido a que a presenga de

pequenas quantidades de reagentes promoveria baixa produg¢ao de biodiesel.
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3.1.4 Métodos de analise

3.1.4.1 Cromatografia gasosa

A composi¢cdo da matéria prima foi determinada usando um cromatografo
de gases equipado com um detector de ionizagdo de chama e uma coluna DB23.
A metodologia utilizada foi a reportada por Hartman [93]. As temperaturas do
detector e do injetor foram fixadas em 250 e 300 °C, respectivamente. Como gas
de arraste foi utilizado Helio a um fluxo de 46 ml/min. Os fluxos de ar e oxigénio
foram de 334 e 34 ml/min. A programagao da temperatura do forno foi realizada da
seguinte forma: iniciando a 50°C durante 2 minutos, passa-se de 50 °C para 180
°C a uma taxa de aquecimento de 10 °C/min permanecendo nessa temperatura
por 5 minutos. Em seguida a isto, passa-se de 180 °C a 240 °C a uma taxa de
aquecimento de 5 °C/min. A identificacdo dos diferentes ésteres de acidos graxos

foi feita com base aos padrées subministrados por Sigma-Aldrich.

3.1.4.2 Cromatografia liquida

A composi¢ao do biodiesel foi determinada por cromatografia liquida por
exclusao de tamanho, também conhecida como High Performance Size-Exclusion
Chromatography (HPSEC). Nessa técnica, a separagdo da mistura é feita de
acordo com o tamanho molecular dos componentes. A ordem de exclusao das

substancias ocorre de acordo com a massa molar.

A metodologia utilizada foi a proposta por Schoenfelder [94]. Essa
metodologia consiste em uma técnica prépria para a analise de glicerideos
(triacilglicerois, diacilgliceréis, monoacilglicerdis e glicerol), no entanto, foi
adaptada para a analise de ésteres, pois 0 pico dos ésteres pode ser nitidamente
visualizado entre os picos dos monoacilgliceréis e do glicerol. As colunas
propostas pelo Schoenfelder [94] foram substituidas por duas colunas Waters

Styragel® HR1 e HR2 em série. Foi utilizado detector de indice de refragcéo. A fase
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movel utilizada foi tetrahidrofurano grau HPLC, com fluxo de 1 ml / min, a 40C° . A
preparagdo da amostra consistiu na diluigdo de 100 mg da amostra em 10 ml

desse solvente (tetrahidrofurano).

A identificacdo dos componentes, triacilglicerdis (TG), diacilglicerdis (DG),
monoacilgliceréis (MG), ésteres (EE) e glicerol (GL), foi feita por comparagao com
o tempo de retengcdo dos padrbes da Sigma-Aldrich. A porcentagem de cada

componente (xi) foi determinada por meio da equacgao 9

_ Agg -
Arg + Apg + Ame + Age + Agy,

X; r2 (9)

Nesta equacao, xi foi calculada como a divisdo da area do pico de éster
entre a soma das areas dos picos de todos os componentes. Nessa equagao, xi

corresponde a concentracao de éster.

A conversao em éster (E) foi determinada de acordo com a equagéao 10.

Co—GC;

E =
Co

(10)

Onde Co é a concentragédo do 6leo de soja (% em peso) no tempot =10

minutos e Ci é a concentragao do 6leo de soja ao final da reagao.

3.1.4.3 Planejamento experimental

A técnica de planejamento experimental foi eleita para realizar a otimizagao
dos dois fatores selecionados: relagdo molar etanol:6leo e concentracdo de
catalisador. Dois planejamentos experimentais foram efetuados para este fim. O
primeiro planejamento foi 2° mais trés pontos centrais. O segundo planejamento
foi um planejamento completo mais 3 pontos centrais e 4 pontos axiais; 0os pontos

axiais sdo chamados também de pontos estrela. Os limites do primeiro
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planejamento fatorial foram: relagdo molar etanol:6leo de soja (3:1 — 6:1),
concentragédo de catalisador (0,5 — 1,5 % em massa em base a massa de 6leo).
Com o fim de investigar a influéncia de um grande excesso de alcool sobre a
conversdo em éster o segundo planejamento fatorial foi realizado com uma
relacdo molar etanol:6leo de soja na faixa de 3:1 — 9:1 e concentracdo de
catalisador entre 0,5 — 1,5 % em massa em base a massa de 6leo. O software

Statistica (Statsoft, v.7) foi utilizado para analise dos resultados.

3.2 Cinética de transesterificacdo do o6leo de soja

utilizando etanol

A reacao de transesterificacdo € um processo muito sensivel as mudancgas
de temperatura, portanto, com o intuito de simular e projetar com éxito o processo
de produgado de biodiesel é de grande importancia contar com dados cinéticos

precisos e confiaveis.

Na literatura n&o se encontram reportados estudos cinéticos da
transesterificagdo do 6leo de soja com etanol utilizando hidréxido de sédio como

catalisador. Por isto, neste trabalho, esses dados deveram ser determinados.

Foram coletados dados experimentais de concentragao versus tempo para
os compostos envolvidos no processo de produgédo de biodiesel (triacilglicerdis,
diacilglicerois, monoacilglicerdis, éster e glicerol) a 3 temperaturas diferentes. A
quantificacdo de cada composto foi realizada utilizando a metodologia exposta no
item 4.1.4.2. Com estes dados, foi realizado um ajuste de parametros utilizando o
modelo cinético proposto por Noureddini & Zhu [95] (equacdo 11) com o objetivo
de determinar o valor das constantes de velocidade de cada reacdo em cada

temperatura.
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d[ZtG] —k\[TG][A] + k,[DG][EE] - k;[TG][A]® + k¢[GL][EE]*

dIDG] _ \ [TGI[A] - k, [DGI[EE] — k3 [DG[A] + k,[MGI[EE]

dMG] _ k;[DG][A] - k,[MG][EE] — ks[MG][A] + k4 [GL][EE] (11)

UL _ 1 [MGIIA]- &, [GLIEE] + &, [TGI[AT - k,[GLI[EEF

d[lf] = k,[TG][A] -k,[DG][EE] + k;[DG][A] - k,[MG][EE]
d[A] _ d[EE]
dr dt

Onde ([TG], [DG], [MG], [EE], [ET] e [GL] sao, respectivamente,

concentragdes de triacilglicerdis, diacilgliceréis, monoacilglicerdis, éster etilico,
etanol e glicerina expressas em mol/L. As constantes da taxa k sdo expressas em

L/mol*s.

O ajuste de parametros foi desenvolvido utilizando uma subrotina em
Fortran disponivel no laboratério LDPS, onde a funcdo objetivo esta dada pela
equacao 12

(IMG], ~[MGle )
[MGle ;.. (12)

=2 G [DGle ™.,
(GL1, ~[GLIe,)" |, (EE], ~[EEle,) } ¥

[GLle?,, [EEle?..

: {([TG]H ~[TGle,)*  (IDG], ~[DGle,)” |
[

Onde [TGlen, [DGlen, [MG]en, [GL]Jen e [EE]en sao, respectivamente,

concentragbes molares de triacilglicerois, diacilglicerois, monoacilglicerodis, éster
etilico e etanol no tempo n e [TG]n, [DG]n, [MG]n, [GL]n and [EE]n as

concentracbes molares calculadas pelo modelo matematico no tempo n.
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[TGlemax, [DG]emax, [MG]emax, [GL]emax and [EE]emax sdo as maximas

concentracdes medidas e o termo np o numero de amostras tomadas. O termo ¢

n(‘9) € o erro de saida do modelo.

Uma vez determinado o valor das constantes de velocidade de reacéo a
diferentes temperaturas, foi calculado o valor da energia de ativacéo e do fator
pré-exponencial de cada reacdo por meio da linearizagdo da equacao de

Arrhenius:

- (13)
Onde k é a constante cinética [L/mol*min]; A é o fator pré-exponencial
[adimensional]; Ea a energia de ativagao [cal/mol]; R a constante universal dos

gases [R=1,9872 cal/mol*K] e T é a temperatura absoluta [K].

O procedimento experimental utilizado € descrito na Figura 9:

Figura 9. Procedimento experimental para obten¢ao de dados cinéticos da

transesterificagao do 6leo de soja com etanol
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Inicialmente, foi determinado o valor acido do 6leo de soja empregado nos
experimentos com o fim de garantir que se trabalharia com um 6leo que cumpre
com o0s requerimentos de acidez necessarios para operar com catalisador

homogéneo basico. O resultado foi de 0,2025 mg de KOH/g de amostra.

Cada experimento foi realizado empregando um reator de vidro de 1 litro de
capacidade equipado com agitacdo mecanica e uma jaqueta de aquecimento. As
reacdes foram realizadas a temperaturas de 40, 55 e 70°C sob uma agitacdo de
400 rpm. O fluido de aquecimento foi suprido por banho termostatico acoplado ao
reator (precisao de = 0,01 K) e a temperatura foi mantida constante utilizando esse

equipamento.

O dleo foi pesado, transferido para o reator e aquecido até a temperatura de
reacao. Cada ensaio empregou 400 g £ 0,01 de dleo de soja. O catalisador foi
diluido em etanol antes de ser introduzido ao reator. A relagcdo molar etanol:6leo
de soja utilizada foi de 6:1 para todos os ensaios e a concentragao de catalisador

de 1% em massa (com base na massa de 6leo de soja alimentada ao processo).

Amostras da mistura de reagcado foram coletadas nos tempos 30, 60, 120,
180, 300, 420, 600, 720, 900, 1200, 1800 segundos e diluidas num baldo aforado
de 10 ml de capacidade. Finalmente, foi realizada a analise de composi¢ao
utilizando cromatografia liquida por exclusdo de tamanho (HPSEC) e foram
determinados os perfis de concentragédo versus tempo de todos os componentes

envolvidos no processo.

3.3 Simulacao do processo

O éxito da representagdo de um sistema por meio de um modelo é
fortemente dependente das informagdes de entrada para este ultimo, portanto,

uma ampla gama de dados de propriedades termodinédmicas assim como fisico-
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quimicas dos compostos envolvidos no processo a simular é absolutamente

necessaria.

O sistema de estudo desta dissertagdo de mestrado envolve os seguintes
compostos: Etanol, Glicerol, biodiesel de soja, biodiesel de mamona, 6leo de soja
e 6leo de mamona. Dado que o 6leo de mamona, o dleo de soja, o biodiesel de
mamona e o biodiesel de soja ndo se encontram na base de dados do simulador,
foi necessaria a sua caracterizacdo no software por meio de compostos
hipotéticos. Os 6leos vegetais e o biodiesel derivado desses 6leos sdo misturas de
triacilglicerois e ésteres de acidos graxos, respectivamente, por esta razao, para a
sua representacao no simulador, foram eleitos os compostos com maior fragcao
massa em cada uma das misturas anteriores. Nesse sentido, o 6leo de mamona
sera representado pela Triricinoleina, o 6leo de soja pela Trilinoleina, o biodiesel

de mamona pelo etil ricinoleato e o biodiesel de soja pelo etil linoletao.

A caracterizacdo de um composto qualquer pode ser feita por meio de
ferramentas disponiveis no Aspen p/us® [96]. Os valores das propriedades e dos
parametros indispensaveis para o processo de simulagdo podem ser introduzidos
pelo usuario ou podem ser calculados por meio de equagdes, métodos de
estimativa de propriedades e correlagdes incorporadas no simulador caso dados
experimentais ndo se encontrem disponiveis. No entanto, é recomendavel sempre
fornecer a maior quantidade possivel de dados experimentais com o fim de
minimizar a propagacado de erros devido a incerteza dos valores obtidos por

estimativas.

Neste estudo, foram utilizadas inicialmente as ferramentas oferecidas pelo
software para realizar a caracterizacdo dos compostos, no entanto, resultados

incompativeis foram obtidos.

Em vista dos fatos anteriores, efetuou- se a selegdo de algumas

propriedades para serem determinadas experimentalmente, levando-se em conta
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o alto custo dos ésteres e triacilglicerdis puros, a disponibilidade de equipamentos
no laboratorio e a importancia que as ditas propriedades tém dentro do processo

de caracterizagao.

3.3.1 Medicao do ponto normal de ebulicdo de triacilglicerdis e

ésteres

No processo de caracterizacdo de uma substancia num simulador, o ponto
normal de ebuligdo (NBP) € uma das propriedades de maior importancia. Isto se
deve a que varios métodos de estimativa precisam-lhe como dado de entrada para
o calculo de outras propriedades, tal como é o caso do calculo das propriedades
criticas por exemplo. Este fato implica que um valor do ponto normal de ebulicdo o
mais exato possivel tem que ser fornecido ao simulador, com o intuito de atingir
uma boa representacdo do composto e, conseqlientemente, resultados acertados

numa simulacao.

Devido a que dados confiaveis do ponto de ebulicdo dos ésteres e dos
triacilglicerdis envolvidos nesta dissertacdo ndo se encontram reportados na
literatura, foi desenvolvida a determinagdo dos seus pontos normais de ebulicdo

usando a metodologia exposta por Goodrum et. al [97].

O equipamento utilizado foi um TGA-50 da Shimadzu. Amostras de 7 +/- 2
mg foram depositadas em uma panelinha fechada hermeticamente. Junto com as
amostras 1,00 +/- 0,2 mg de a-alumina foi adicionada para garantir uma ebuligdo
isotérmica. A a-alumina incrementa a area superficial do liquido ao tempo que
exerce retencdo da amostra através da tensao superficial, com o qual diminui a
vaporizagao antes da ebulicdo. Na tampa da panelinha um furo de 0,28+/- 0,03
mm de didmetro foi feito com o objetivo de ter uma taxa de saida do vapor
formado menor do que a taxa de vaporizagdo da amostra. Como atmosfera inerte,
trabalhou-se com 50 ml/min de Nitrogénio sob uma taxa de aquecimento de 10

°C/min tal como o descrevem Goodrum e seu grupo no seu trabalho.
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A metodologia apresentada aqui tem como fundamento a perda de massa
da amostra no momento em que esta comecga a ebuligdo. Por esta razdo, o ponto
de ebulicdo define-se como a intersegao entre a tangente a curva de perda de
massa e a linea base inicial. O software de analise de dados do TGA determina de

forma rapida e precisa o onset dessa temperatura.

A Figura 10 apresenta um diagrama tipico de analise termogravimétrica
para o Metil laureato. As linhas segmentadas as quais foram feitas usando
diretamente o software do equipamento ilustram o emprego deste método para o
calculo do ponto normal de ebuligao.

TGA
mg

Start 119.35C

End 309.81C )
Onset 241.79C |
Endset 275.96C

-5.00 Mid point 260.49C

‘Weight Loss -8.462mg

] L L L . | . L . L ] . . . . ] . . . . ]
%u 100.00 200.00 300.00 400.00

Temp|C]

Figura 10. Exemplo de um diagrama tipico TGA para o metil laureato, mostrando o uso das

linhas tangentes para localizar o onset da temperatura

As medigdes foram realizadas inicialmente para duas substancias de ponto
normal de ebulicdo conhecido (metil laureato e alcool isoamilico) com o fim de
testar a precisdo do método proposto por Goodrum e seu grupo. Seguido a isto,
foram realizadas as medi¢des para o etil linoleato (representante do biodiesel de
soja) e para o etil Ricionoleato (representante do biodiesel de mamona). Medigdes
para a Triricinoleina e a Trilinoleina ndo foram efetuadas devido a néo

disponibilidade destes compostos no laboratério e ao seu alto custo no mercado.
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As medicbes anteriores foram realizadas no laboratério LCPP (Laboratério
de Caracterizagdo de Produtos e Processos) da faculdade de Engenharia Quimica
da Universidade Estadual de Campinas, com ajuda e suporte técnico de Celso

Luiz de Camargo.

3.3.2 Medicdao da capacidade calorifica em fase liquida de

triacilglicerodis e ésteres.

A capacidade calorifica € utilizada nos balangos de energia da
representacdo do processo de destilagcao e € requerida como dado de entrada na
simulagéo, no caso, usando o simulador Aspen p/us®. Assim, se faz necessario
introduzir no simulador dados obtidos experimentalmente desta propriedade para
evitar obter respostas erradas nos fluxos de energia do processo e no calculo das

eficiéncias usando a equacgao de Barros e Wolf.

Na determinagdo da capacidade calorifica dos ésteres e triacilglicerois foi
utilizado o calorimetro diferencial modelo DSC-823e, marca Mettler Toledo (Figura
11). Este calorimetro foi calibrado por um método normal de avaliagdo automatica
de resultados (indium check), com base em medi¢des de temperaturas de calor de
fusdo do elemento quimico indio (In). Neste procedimento, foi utilizada uma taxa
de aquecimento de 10 °C/min em uma faixa de temperatura de , com

um peso de elemento indio (In) de 6,3 mg.

Figura 11. Calorimetro diferencial de varredura (DSC) instalado no LOPCA/FEQ/UNICAMP
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Uma vez feita a calibragdo, foram analisadas as amostras em questao.
Pesou-se, usando uma balanca digital, a amostra dentro de um cadinho de
aluminio de 40 uL. numa faixa dentre 17 e 19 mg. Seguidamente, o cadinho foi
tampado, prensado e colocado dentro do forno, junto a um cadinho de referéncia
vazio. Com a amostra e a referéncia no forno, foi programado o sistema de
operacao do DSC, mediante o software START METTLER, onde trabalhou-se
desde 30 até 100 °C com uma rampa de 17°C/min sob um fluxo de Nitrogénio de

50 ml/min conforme o trabalho apresentado por Morad et. al [98].

As medigdes foram realizadas para o etil linoleato (representante do
biodiesel de soja) e o etil Ricinoleato (representante do biodiesel de mamona).
Medigdes para a Triricinoleina e a Trilinoleina ndo foram efetuadas devido a nao
disponibilidade destes compostos no laboratério e ao seu alto custo no mercado.
No entanto, uma aproximacdo pode ser feita. Os resultados de medi¢oes
realizadas para o 6leo de mamona puro e para o 6leo de soja puro podem ser
tomados como os valores medidos para a Triricinoleina e a Trilinoleina

respectivamente.

3.3.3 Determinacgao da variagdo da densidade e a viscosidade de

triacilglicerois e ésteres com a temperatura.

O conhecimento da variagao da viscosidade e a densidade das substancias
com a temperatura é de grande importancia em operagdes de transporte de fluidos
e no design de unidades de processamento dentre outras atividades. Neste
estudo, a avaliagdo do comportamento da viscosidade e a densidade com a
temperatura é relevante, pois essas propriedades tém influéncia direta na
eficiéncia de Barros e Wolf. Por isso, dados acertados destas propriedades sao
necessarios para obter boas representacdes do sistema de estudo e valores de

eficiéncia confiaveis.
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Ceriani et al.[99] propuseram correlagdes para a predigao da viscosidade de
diversos triacilglicerdis e ésteres. Ditas correlacbes foram empregadas para a
avaliagdo do comportamento da viscosidade com a temperatura do etil linoleato e
a Trilinoleina. Na literatura ndo se reportam correlagdes para a predicado do
comportamento da densidade com a temperatura da Trilinoleina e o etil linoleato.
Lopes [100] em sua dissertagdo de mestrado reporta dados da densidade do
biodiesel de soja. Esses dados foram adotados neste trabalho como uma boa
aproximacao para a densidade do etil linoleato. A densidade da Trilinoleina foi

estimada utilizando os métodos incorporados no Aspen plus®.

Na literatura nd&o se reportam correlagdes para a predigdo do
comportamento com a temperatura da viscosidade e a densidade da Triricinoleina
e o etil Ricinoleato. Dado que o d6leo de mamona estd composto por
aproximadamente 90% wt de Triricinoleina e, por conseguinte, o biodiesel de
mamona esta composto também em alta quantidade de etil ricinoleato [101],
dados de densidade e viscosidade obtidos experimentalmente para 6leo de
mamona puro e o biodiesel de mamona foram adotados para estes compostos,
respectivamente.

Para a determinagao da variacdo da densidade e a viscosidade do 6leo de
mamona e o biodiesel de mamona foi utilizado um viscosimetro Stabinger SVM
3000. O viscosimetro Stabinger SVM 3000 é um viscosimetro de rotagdo com
geometria cilindrica. Esta construido segundo o principio de Couette, com o tubo
exterior em rotagcdo e o objeto de medi¢gdo no interior, com uma rotagdo mais
lenta. O SVM 3000 trabalha segundo o principio de medi¢ao patenteado (EP 0 926
481 A2) e precisa somente de 2,5 mL de amostra para fornecer valores de
medi¢ao para a viscosidade dindamica e cinematica, bem como a densidade p.ex.
de lubrificantes, 6leos usados, 6leos de transformador, petréleo cru, 6leo diesel,

Oleo vegetal ou vaselina.

O equipamento oferece diferentes métodos de medigdo dependo do tipo de

amostra que se quer utilizar. Neste caso, dado que os 0Oleos vegetais e biodieseis
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apresentam propriedades e caracteristicas similares ao 6leo diesel, as medicdes
foram efetuadas usando o método M5 (Diesel fuel). Esse método permite fazer
medicdes de viscosidade e densidade variando a temperatura. As medi¢coes foram

realizadas em triplicata na faixa de temperatura de 20 a 70 °C.

3.3.4 Caracterizacao dos compostos no simulador e escolha do

modelo termodinamico

Uma vez obtidos os dados experimentais das propriedades anteriores, o
seguinte passo foi introduzir esses dados no simulador, para em seguida, realizar
um ajuste de parametros das equacgdes e correlagbes que o Aspen p/us® utiliza
para fazer os calculos de propriedades como a densidade, viscosidade e a

capacidade calorifica .

O modelo termodinamico escolhido para o calculo dos coeficientes de
atividade da fase liquida foi o NRTL e os parametros de interagdo que nao se
encontravam na base de dados do Aspen plus® foram calculados usando o
método UNIFAC. Antes de iniciar a simulagdo, uma avaliagcdo da predicdo do
modelo foi feita para garantir uma descricdo adequada do equilibrio de fases do

sistema.
3.3.5 Metodologia para a simulagao do processo

O fluxograma de simulagao (ver Figura 12) consiste de um pré-reator, uma

coluna reativa, um trocador de calor e um decantador.
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Figura 12. Fluxograma de simulagéo do processo de destilagao reativa para producgao de

biodiesel

No pré-reator, que é usado também como um misturador, o 6leo e o alcool
sao misturados enquanto simultaneamente ocorre uma reacao inicial. O tempo de
residéncia neste pré-reator foi de 1 minuto para todos os casos de simulagao
desenvolvidos daqui para diante. O valor do tempo de residéncia no pré- reator foi

tomado do trabalho desenvolvido por He et al., [86].

A coluna reativa foi simulada como uma coluna de estagios e como uma
coluna empacotada. A primeira coluna tem 12 estagios teoricos, incluindo o
condensador total e o refervedor. A alimentagdo da coluna foi introduzida no
estagio superior, ou seja, no estagio 2. A zona reativa foi determinada entdo como
a zona enquadrada entre essa etapa e a etapa 11. Nao se tomou em conta a
reacao no refervedor dado que a quantidade de etanol nesta parte da coluna é
considerada como insuficiente para ter producao de biodiesel. Cada uma das
etapas reativas tem um hold up de 100 ml e inicialmente uma eficiéncia de 100%.
Esta coluna possui caracteristicas semelhantes com as de uma coluna de estagios

disponivel no laboratério LDPS.

A coluna empacotada representa a coluna utilizada no estudo experimental
desenvolvido pelo grupo de pesquisa em biodiesel e reportado nesta dissertagao.

Neste estudo, a simulagao desta coluna foi realizada utilizando uma coluna de
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estagios. Para isto, usando a altura equivalente ao prato teérico foi calculado o
numero de estagios necessario para ter um comportamento equivalente entre a

coluna de estagios e a coluna empacotada.

Devido a que na literatura ndo se encontram reportes de caracteristicas e
propriedades importantes para o calculo da hidrodinamica do empacotamento
utilizado na coluna experimental, foi realizada a simulagdo utilizando anéis de
raschig de porcelana de dimensdes similares. O HETP (Altura Equivalente ao
Prato Tedrico) do recheio foi tomado como sendo igual ao didmetro da coluna de
acordo com Kister [102]). Com esse valor foi realizado o calculo do numero de
estagios equivalentes. Assim, uma coluna de 8 estagios teodricos incluindo um
condensador total e o referverdor foi introduzida no Aspen plus®. O holdup de
cada etapa e a queda de pressdao na coluna foram tomados como os valores
calculados por Aspen p/us® para os anéis de raschig de porcelana. A alimentacgao
na coluna foi introduzida no estagio superior, ou seja, no estagio 2. A zona reativa
foi determinada entdo como a zona enquadrada entre essa etapa e a etapa 7. Nao
se tomou em conta a reagao no refervedor dado que a quantidade de etanol nesta

parte da coluna é considerada como insuficiente para ter producao de biodiesel.

Um trocador de calor foi inserido na simulagcdo dado que a temperatura de
uma mistura tem um efeito direto na solubilidade das substéncias que a compdem;
neste caso tera um efeito direto sobre a solubilidade das substancias da mistura
de reagdo que sai da coluna. Finalmente, o decantador € o equipamento

encarregado de efetuar a separagéo das fases pesada (glicerol) e leve (Biodiesel).

Para a simulacdo do processo de producdo de biodiesel por destilacdo
reativa envolvendo o 6leo de mamona, o modelo cinético introduzido no simulador
foi o publicado por da Silva et al. [103]. Este modelo foi desenvolvido utilizando
catalisador basico homogéneo (NaOH). Com o intuito de se manter nos limites de

temperatura desse modelo, uma restricado de design foi introduzida nas simulagdes
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para manter a temperatura dos estagios reativos entre os limites de temperatura
do modelo (30 e 50 °C).

Para a simulacdo do processo de producdo de biodiesel por destilagcdo
reativa envolvendo o 6leo de soja, o modelo cinético introduzido no simulador foi
obtido nesta dissertacdo. Este modelo foi desenvolvido utilizando catalisador
basico homogéneo (NaOH). Com o intuito de se manter nos limites de temperatura
desse modelo, uma restricdo de design foi introduzida nas simulagbes para manter
a temperatura dos estagios reativos entre os limites de temperatura do modelo (40
e 55 °C).

Neste trabalho, o simulador comercial Aspen plus® foi utilizado em conjunto
com a metodologia de superficie de resposta para realizar o estudo nas colunas
de estagios. Essa metodologia foi utilizada com o intuito de analisar o efeito das
variaveis: vazao de alimentacdo de dleo (vo), relagdo molar alcool: 6leo (rm),
razao de refluxo (rf) e relagdo molar entre o destilado/alimentagdo com base no

etanol (d:f) sobre o processo.

Os resultados das simulagbes utilizando as técnicas de planejamentos
fatoriais foram analisados considerando como resposta a porcentagem de
rendimento de produgédo de biodiesel (etil ricinoleato e etil linoleato no caso do
sistema que envolve a mamona e a soja respectivamente). Essa variavel foi

expressa como:

moles de biodiesel no final do processo

Percentagem de rendimento = (14)

3xmoles de dleo alimentadas no processo

Os moles de 6leo sao representados por Triricinoleina e a Trilinoleina no

caso do sistema que envolve a mamona e a soja, respectivamente.

Inicialmente, foi desenvolvido um planejamento fatorial 2* com o objetivo de

fazer uma analise das faixas de estudo elegidas para cada variavel e ao mesmo
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tempo obter um modelo que representasse de forma adequada o processo de

destilagao reativa.

Seguido a isto, e com os resultados obtidos no primeiro planejamento
fatorial, foram realizadas novas simulagdes seguindo o caminho da maxima
inclinagdo com o intuito de rapidamente maximizar a porcentagem de rendimento
de biodiesel. Finalmente, com os resultados obtidos aqui, foi desenvolvido um
novo planejamento fatorial 2* onde as melhores condicdes de operacdo no
processo de destilagdo reativa foram atingidas. Todos os planejamentos fatoriais
desenvolvidos neste trabalho foram propostos e analisados usando o software
STATISTICA 7.0 (Statsoft, Inc., Tulsa, OK).

A simulagdo da coluna empacotada foi realizada utilizando as condi¢des
obtidas no estudo experimental que permitiram atingir a maior produgao de

biodiesel.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 Destilagao reativa- experimental

A coluna de destilagao reativa possui uma altura empacotada de 43 cm e
um didmetro interno de 8 cm. A posicdo de alimentagdo na coluna foi feita
medindo 38 cm desde o fundo da mesma. A grande diferenga entre os pontos
normais de ebulicdo do etanol (78 °C) e os produtos da transesterificacao,
biodiesel de soja (=322 °C) e glicerol (290 °C), provoca que a se¢ao necessaria
para se conseguir uma rapida separagdo desses componentes seja bastante
pequena. Neste trabalho, por causa do uso de um catalisador homogéneo para
realizar a reagcao de transesterificagdo, a se¢cao de reacdo da coluna é a zona

enquadrada entre o ponto de alimentacao e o seu refervedor.

O pré-reator, na realidade também é utilizado como um misturador. Seu uso
dentro do processo se faz necessario por causa da pouca solubilidade entre o
etanol e os 6leos vegetais. A pouca solubilidade dos compostos anteriores dificulta
a transferéncia de massa e, portanto, o rendimento da reacdo de
transesterificagdo. O pré-reator permite uma homogeneizagao entre o dleo vegetal
e o etanol, enquanto uma reagao inicial é efetuada (1 minuto de tempo de
residéncia). O éster formado nessa reagao é soluvel nos dois compostos, o que
contribui também para uma homogeneizagédo da mistura de reagdo e uma melhora
na transferéncia de massa. He et al. [86] realizaram um estudo para analisar o
efeito do uso do pré-reator no processo de destilagdo reativa, concluindo que os
melhores resultados na producdo de biodiesel foram obtidos com o uso desse

equipamento.
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4.1.1 Primeiro planejamento fatorial

A Tabela 3 apresenta os resultados obtidos no planejamento fatorial 1,

sendo E (% em massa) a conversao em éster depois de 6 minutos de reagao.

Tabela 3. Primeiro planejamento fatorial — RD experimental

e R e

1 0,5 3,0 62,36
2 1,5 3,0 82,68
3 0,5 6,0 89,87
4 1,5 6,0 94,54
5 (pc) 1,0 4,5 90,85
6 (pc) 1,0 4,5 90,17
7(pc) 1,0 4,5 89,70

O efeito da concentracao do catalisador e da relagdo molar etanol:6leo de

soja sobre a conversao em biodiesel é apresentada na Figura 13..

MR

C(%wt)

C*MR -13.5337

Standardized Effect Estimate

Figura 13. Efeitos da concentragao de catalisador e a relagao molar etanol:6leo de soja

na conversao em éster
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Os efeitos principais e as interagdes entre as variaveis podem ser tomados
como significativos com 95 % de confianga devido a que esses efeitos se
encontram a direita do valor p. Este valor foi utilizado como ferramenta para
verificar a significaAncia de cada efeito. A relagdo molar etanol:6leo é a variavel

mais importante como pode ser observado na Figura 13.
4.1.2 Segundo planejamento fatorial

A Tabela 4 apresenta os resultados obtidos no planejamento fatorial 2,

sendo E (% em massa) a conversao em éster depois de 6 minutos de reagao.

Tabela 4. Segundo planejamento fatorial — RD experimental

1 0,65 3,92 73,93
2 1,34 3,92 83,52
3 0,65 8,0 98,18
4 1,34 8,0 97,19
5 0,5 6,0 77,57
6 15 6,0 94,86
7 1,0 3,0 69,91
8 1,0 9,0 94,73
9 (pc) 1,0 6,0 91,61
10 (pc) 1,0 6,0 91,54
11 (pc) 1,0 6,0 91,83

O efeito da concentragao do catalisador e da relacdo molar etanol:6leo de

soja sob a conversédo em biodiesel é apresentada na Figura 14.
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MR(l)

170.5354

c()

MR(q)

C*MR

c(q) 28.7278

Standardized Effect Estimate
Figura 14. Efeitos da concentracao de catalisador e a relagao molar etanol:dleo de soja

sob a conversao em Ester

Os efeitos principais e as interagdes entre as varidveis podem ser tomados
como significativos com 90 % de confianga devido a que esses efeitos se
encontram a direita do valor p. Este valor foi utilizado como ferramenta para

verificar a significancia de cada efeito.

Como pode ser observado na tabela, a concentragédo de catalisador e a
relacdo molar etanol:6leo de soja possuem um efeito similar na resposta do
sistema. O incremento na concentragédo de catalisador de 0,5 a 1,5 (ensaio 5 - 6)
provocou um incremento na concentragao de biodiesel desde 77,57 até 94,86 (%
em massa). O incremento na relacdo molar de 3:1 até 9:1 conduziu a um

incremento na conversao a biodiesel desde 69,91 até 94,73 (% em massa).

Com os dados anteriores e usando o software Statistica 7.0, um modelo
codificado foi obtido. Este modelo descreve a influéncia da concentragdo de
catalisador e da relagdo molar etanol:6leo de soja sob a converséo a biodiesel do

processo (equagao 15).

E=9153+4,13%xC—1,67*C?+9,14 * MR — 2,64 « C x MR (15)
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Com o intuito de saber se o modelo anterior poderia ser tomado como um
modelo estatisticamente significativo foi realizada a analise de variancia. O

resultado dessa analise é apresentado na Tabela 5.

Tabela 5. Analise tabela ANOVA para o modelo quadratico

Regressao 914,09 5,0 182,8187 15,29
Residual 59,75 5,0 11,95
Falta de ajuste 59,71 3,0 98,18
Erro puro 0,04 2,0 97,19
Total 973,85 10,0 77,57

Um modelo pode ser considerado estatisticamente significativo quando o
resultado obtido do teste F mostra que o F calculado € maior do que o F tabelado.
Neste caso, o F tabelado (F (5,5)) tem um valor de 3,45, o que € muito menor

quando comparado com o F calculado para o modelo.

A Figura 15 lustra a comparagdo entre os resultados obtidos

experimentalmente e os valores preditos por o modelo.

100

95

90

85

80

Predicted Values

75

70

65
65 70 75 80 85 90 95 100 105

Observed Values

Figura 15. Comparacgao entre resultados experimentais e os valores preditos por o modelo

codificado
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Como pode ser visto, o modelo representa satisfatoriamente o ajuste dos

dados experimentais.

Figura 16. Superficie de resposta do planejamento fatorial 2

A Figura 16 mostra como é afetada a conversdo em biodiesel pela
concentracdo de catalisador e a relagdo molar etanol:6leo de soja. A maxima
concentracdo em biodiesel, acima de 90%, pode ser obtida para diferentes
condi¢des: concentracdes de catalisador maiores que 1,0 % em massa e relagao
molar etanol:6leo de soja maior que 6:1, ou concentragdes de catalisador maiores

que 1,34 % em massa e relagao molar etanol:6leo de soja maior que 5:1.
Os resultados experimentais até aqui apresentados foram obtidos no

laboratério LDPS pelo grupo de pesquisa em biodiesel e podem ser consultados
em Silva et al. [104].

85



4.2 Obtencao de dados cinéticos

Para a obtencédo dos parametros cinéticos da reacéo de transesterificagéo

de soja com etanol foram realizados ensaios em 03 temperaturas diferentes. Os

resultados obtidos sdo apresentados nas Tabelas 6, 7 e 8.

Tabela 6. Concentragdes molares de Triacilglicerodis (Tg), diacilgliceréis (Dg),

monoacilglicerois (Mg), ésteres etilicos (Ee), glicerina (Gl) e alcool (Aa) para diferentes

tempos de reagao a 40°C.

0,00 1,0026 0,0000 0,0000 0,0000 6,0157 0,0000
2,00 0,0000 0,0593 0,1476 2,3841 3,6316 0,5217
5,00 0,0000 0,0359 0,1058 2,4484 3,5672 0,6522
12,00 0,0000 0,0116 0,0576 2,5164 3,4992 0,8074
15,00 0,0000 0,0156 0,0368 2,4956 3,5201 0,9783
20,00 0,0000 0,0116 0,0400 2,5081 3,5076 0,9391
25,00 0,0000 0,0131 0,0417 2,4901 3,5256 0,9991
30,00 0,0000 0,0064 0,0370 2,5098 3,5059 0,9926

Tabela 7. Concentragdes molares de Triacilgliceréis (Tg), diacilgliceréis (Dg),

monoacilgliceréis (Mg), ésteres etilicos (Ee), glicerina (Gl) e alcool (Aa) para diferentes

tempos de reacio 55°C.

0,00 1,0026 0,0000 0,0000 0,0000 6,0157 0,0000
0,50 0,0320 0,0456 0,1714 2,3677 3,6480 0,5987
1,00 0,0142 0,0203 0,0708 2,5220 3,4937 0,6326
2,00 0,0291 0,0414 0,0820 2,4662 3,5495 0,6430
3,00 0,0182 0,0260 0,0534 2,4845 3,6312 0,8491
10,00 0,0079 0,0113 0,0340 2,5284 3,4873 0,8778
12,00 0,0067 0,0096 0,0330 2,5136 3,5020 0,9678
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15,00 0,0034 0,0049 0,0263 2,5383 3,4773 0,9300
20,00 0,0028 0,0040 0,0263 2,4715 3,5442 1,2626
30,00 0,0000 0,0000 0,0204 2,4679 3,5478 1,3370

Tabela 8. Concentragdes molares de Triacilgliceréis (Tg), diacilgliceréis (Dg),

monoacilgliceréis (Mg), ésteres etilicos (Ee), glicerina (Gl) e alcool (Aa) para diferentes

tempos de reagao 70°C.

0,00 1,0026 0,0000 0,0000 0,0000 6,0157 0,0000
0,50 0,0000 0,0717 0,1669 2,3605 3,6552 0,4174
1,00 0,0000 0,0537 0,1187 2,4343 3,5814 0,4865
2,00 0,0000 0,0323 0,0797 2,4698 3,5459 0,7200
3,00 0,0000 0,0204 0,0686 2,4609 3,56548 0,9300
7,00 0,0000 0,0114 0,0350 2,4959 3,5198 1,0239
10,00 0,0000 0,0064 0,0261 2,5050 3,5106 1,0735
12,00 0,0000 0,0000 0,0224 2,4989 3,5167 1,1804
15,00 0,0000 0,0000 0,0229 2,4970 3,5187 1,1870

Utilizando um programa escrito em Fortran disponivel no laboratorio, os

dados anteriores foram ajustados ao modelo cinético apresentado na equagao 11.

Como resultado do ajuste, os valores das constantes cinéticas de cada reacgao

descrita pelo modelo foram determinados. Os valores sao apresentados na Tabela

9.

Tabela 9. Constantes cinéticas (I/mol*min) transesterificagdo do dleo de soja com etanol

40 0,3325 0,0171 1,8865 | 0,0199 0,3807 0,00022 0,00439 | 7,8E-07
55 0,2011 0,3195 | 1,9431 | 0,0198 0,7572 0,0042 0,00439 | 7,8E-07
70 0,1805 0,1705 | 1,6341 | 0,1985 0,3985 0,0022 0,00439 | 7,8E-07
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As Figuras 17, 18 e 19 apresentam a comparagao entre os dados preditos
pelo modelo e os dados experimentais. Nessas figuras, os tragos continuos sdo os

dados calculados e os pontos representam os dados experimentais.
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Figura 17. Concentracdes (mol/l) a 40°C ajustadas pelo modelo cinético
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Figura 18. Concentragdes (mol/l) a 55°C ajustadas pelo modelo cinético
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Figura 19. Concentracdes (mol/l) a 70°C ajustadas pelo modelo cinético

Com o intuito de calcular a energia de ativagao e o fator pré-exponencial de
cada constante de velocidade, foi esquematizado o In (k) Vs 1/T. A Figura 20

apresenta os resultados obtidos.

-15

-13
11 —4=Ln (k1)
= Ln (K2)

z 9
= =e=Ln(k3)
= -7 —=1n (K4)
-5 e v == Ln (K5)
3 & o 4 =8 Ln (K6)

-1

0,00288 0,00297 0,00306 0,00315 0,00324
1/T (K?)

Figura 20. Dependéncia das constantes cinéticas com a temperatura

Os resultados mostram que algumas constantes apresentaram um
comportamento ndo linear, o que quer dizer que a equagao de Arrhenius ndo pode

ser utilizada para descrever a dependéncia com a temperatura dessas constantes.
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Isto pode ser devido a desvios experimentais que causaram que a reacao saisse
do regime cinético e fosse limitada pela transferéncia de massa. A tomada de
dados experimentais a altas temperaturas € complexa por causa da alta
velocidade de reacdo; por este fato, os dados correspondentes a temperatura de
70°C foram descartados. Assim, a energia de ativagao e o fator pré-exponencial
foram determinados entre as temperaturas de 40 e 55°C. A Tabela 10 apresenta

os resultados obtidos.

Tabela 10. Energia de ativagao e fator pré-exponencial das constantes de velocidade da

reacao de transesterificagao do 6leo de soja com etanol

-28650,04 9,214E-08
k2 ‘ 166745,58 ‘ 1,86E+24
k3 ‘ 1684,42 ‘ 0,06
k4 ‘ -143,28 ‘ 3,14E-04
k5 ‘ 39166,42 ‘ 21663,84
k6 ‘ 167701,69 ‘ 3,76E+22

Estes dados constituem o modelo cinético que sera introduzido no Aspen
plus® para a realizagao das simulagdes do processo de destilagao reativa para

producao de biodiesel de soja.
4.3 Estimacao de propriedades

Para o desenvolvimento das simulacdes, inicialmente, a caracterizagao dos
compostos hipotéticos no simulador foi feita estimando todas as suas
propriedades por meio de métodos de contribuicdo de grupos e correlagdes que

se encontram incorporadas no Aspen plus®.

90



Para a estimagado do ponto de ebuligdo, o Aspen plus® possui 04 métodos,
dos quais, s6 o método de Gani e Joback foram utilizados devido a restricbes de

uso e aplicacdo no caso dos restantes.

Para a estimativa da viscosidade liquida, o Aspen plus® possui 02 métodos,
o método de Orrick e 0 método de Letsou-Stiel. O método de Orrick precisa como
dados de entrada a estrutura molecular, a massa molar, o volume molar do
liquido, a temperatura critica e a presséo critica da substancia. O método de
Letsou-Stiel precisa como dados de entrada a massa molar, a temperatura critica,

a pressao critica e o fator acéntrico da substancia.

Devido a que nao se tem disponiveis dados experimentais na literatura das
propriedades anteriores para as substancias do estudo, entdo, foi necessario
realizar a sua estimativa usando o Aspen plus®. Assim, na estimativa da
viscosidade dos compostos do estudo, foram realizados diferentes testes onde
foram variados os métodos disponiveis no Aspen p/us® para a estimativa das
propriedades criticas e do volume molar do liquido, com o intuito de encontrar-se a
melhor representagado da viscosidade dos compostos do sistema. O método de
Letsou-Stiel ndo foi empregado dado que este tem que ser utilizado quando se

trabalha a altas temperaturas.

Para a estimativa do volume molar do liquido, o Aspen plus® possui 02
métodos, o método de Gunn-Yamada e o método de Lebas, sendo o primeiro o
recomendado pelo software. O método de Gunn-Yamada precisa como dados de
entrada o fator acéntrico, a temperatura critica e a pressao critica. De igual forma
que no caso da viscosidade, foram realizados diferentes testes onde foram
variados os métodos disponiveis no Aspen p/us® para a estimagdo das
propriedades criticas e do fator acéntrico, com o intuito de achar a melhor
representacdo do volume molar dos compostos do sistema e, assim, obter bons

resultados na estimativa da viscosidade desses ultimos. Garantindo uma boa
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predicdo do volume molar liquido, se garante entdo uma boa predigdo da

densidade do liquido uma vez que:

Massa molar
Volume molar =

densidade massica (16)
Nas Tabelas 11, 12, 13, 14 e 15 s&o apresentados os resultados obtidos no
processo de estimativa para algumas propriedades de interesse neste trabalho.

Os valores de viscosidade e densidade apresentados a seguir foram calculados a
uma temperatura de 47°C.

Tabela 11. Resultados da estimativa do ponto normal de ebuli¢ao (°C)

Substancia Gani Joback
Etil ricinoleato 358,61 537,97
Triricinoleina 573,66 1692,33

Etil linoleate 333,97 450,39

Trilinoleina 547,78 1429,59

Tabela 12. Resultados da estimativa da viscosidade Triricinoleina (Cp)

P, Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 10956,86 91146,45 202960,01 87721,55 149084,01
Lydersen 20622,66 225030,01 1175540,06 211477,01 564540,03
Ambrose 20988,09 230862,01 1246890,06 216796,01 587847,03
Gani 14220,50 131782,00 391764,02 125672,01 251633,01

Tabela 13. Resultados da estimativa da densidade Triricinoleina (Kg/m3)

Fedors

Ambrose

222,82

493,2226
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Lydersen 50,87 549,39 2838,25 516,54 1369,57
Ambrose 51,78 563,61 3009,81 529,51 1425,93
Gani 35,08 321,99 949,86 307,17 611,94

Tabela 14. Resultados da estimativa viscosidade Etil linoleato (Cp)

P. Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 5,67 3,74 5,59 2,93 6,09
Lydersen 7,10 4,52 6,99 6,99 7,69
Ambrose 7,10 4,53 7,00 3,48 7,69
Gani 5,15 3,45 5,08 2,72 5,52

Tabela 15. Resultados da estimativa densidade Etil linoleato (Kg/m3)

P. Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 956,65 634,19 944,01 497,79 1028,09
Lydersen 1197,34 767,10 1180,046 1180,05 1295,67
Ambrose 1198,28 767,60 1180,96 592,21 1296,72
Gani 869,55 584,58 858,49 462,028 931,89
Os resultados para a Trilinoleina e o Etil ricinoleato sdo apresentados
anexo A.

no

Os dados nas tabelas de viscosidade e densidade para a Triricinoleina e o

Etil linoleato foram calculados usando o método de Orrick para a viscosidade, o

método de Gunn-Yamada para o volume molar e o método definiti para o calculo

do fator acéntrico. Os resultados dessas propriedades usando o método de Lee-

Kesler para o calculo do fator acéntrico apresentaram a mesma tendéncia que os

calculados usando definiti em ambos os casos, triacilglicerdis e biodieseis.

As Tabelas 11, 12, 13, 14 e 15 mostram resultados incongruentes para as

propriedades apresentadas, ja que como se pode observar, foram obtidos valores
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muito diferentes e elevados para os pontos normais de ebulicdo, viscosidades e
densidades dos componentes do sistema de estudo. Devido a isto, a
determinacdo experimental de algumas propriedades com o intuito de introduzir
esses dados no simulador e diminuir a propagacgao de erros devido a incerteza na

estimagao de propriedades se fez necessaria.

4.4 Medicoes experimentais de propriedades e predigao

de viscosidades usando correlagoes da literatura

4.4.1 Medicao do ponto normal de ebulicdo de Triacilgliceréis e

ésteres

Usando a metodologia exposta por Goodrum et al. [97], foram obtidos os
pontos de ebulicdo do etil linoleato e o etil ricinoleato. Inicialmente, com o intuito
de avaliar a precisdo do método de termogravimetria, duas substancias de ponto
normal de ebulicdo conhecido (Metil laureato e Alcool isoamilico) foram testadas.
As medicdes foram realizadas em triplicata sob a pressao da cidade de Campinas
(709,20 mm de Hg) [105]. Por tal motivo, para determinar os pontos normais de
ebulicdo (ponto de ebulicdo a 1 atmosfera de pressao) foi necessario corrigir 0s

resultados obtidos utilizando a equag¢ao de Sydney Young [106]:
@ = 0,00012 * (760 — p) * (273 + t) (17)

Onde O = corregao que tem que se adicionada ao ponto de ebuligdo (°C), t=
ponto de ebulicdo (°C) e p= pressao local (mm de Hg). Na Tabela 16, séo
apresentados os resultados obtidos tanto para as substancias de referéncia
quanto para o etil linoleato e o etil ricinoleato, as médias de cada medicéo, a
corregdo que tem que ser aplicada segundo a equagao 17 e os valores de ponto

de ebuligao corrigidos.
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Tabela 16. Resultados pontos normais de ebuligdo por TGA

M. Laureato 255,28 260,88 249,26 255,14 3,22 258,36
Alc. Isamilico 133,01 129,52 133,77 132,10 2,47 134,57
E. linoleato 325,24 326,18 306,70 319,16 3,61 322,77
E. ricinoleato 338,32 324,45 345,02 335,93 3,71 339,64

Segundo Goodrum et al. [107], em geral, se duas ou trés repeticdes
concordam em 6 % ou menos, pode-se ter confianga na precisdo dos resultados.
Se caso as repeticbes sairem da faixa da média +/- 6%, freqlientemente isto
indica que as capsulas nao foram seladas corretamente, provocando que a
amostra posa gotejar, ou evaporar a velocidades excessivas. Sob essas
condi¢cbes, sao obtidos tipicamente valores muito baixos para os pontos de

ebulicdo.

Os pontos normais de ebulicao reportados na literatura para o metil laureato
e 0 alcool isoamilico sdo 262,0 e 131,1 °C, respectivamente [108], [109]. Com
estes valores foi calculada a porcentagem de erro a equagéo 18 com o intuito de

elucidar o bom desempenho do método exposto por Goodrum.

Tteérico - Texperimental

Error (%) =

Ttesrico + 100 (18)
Os resultados obtidos para o ponto normal de ebuligdo do metil laureato e
do alcool isoamilico (Tabela 16) confirmam a exatiddo do método proposto pela
metodologia de Goodrum na determinagdo do ponto de ebulicdo de compostos
organicos. A porcentagem de erro obtido no caso do metil laureato foi de 1,39% e

no caso do alcool isoamilico de 2,65%.
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4.4.2 Medicdao da capacidade calorifica em fase liquida de

triacilglicerois e ésteres

Utilizando a metodologia exposta por Morad et al. [98], foram obtidas as
capacidades calorificas do etil ricinoleato, etil linoleato, 6leo de mamona e 6leo de
soja. As Figuras 21, 22, 23 e 24 e as Tabelas 17, 18, 19 e 20 apresentam os

resultados obtidos nessas medigdes.
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Figura 21. Capacidade calorifica experimental etil ricinoleato

Tabela 17. Resultados Capacidade calorifica etil ricinoleato

™ e ko

307,12 1,980 | 1,985 | 656979,30
307,68 | 2,013 | 2,011 | 663730,10
308,25 2,035 | 2,030 | 667565,08
311,08 | 2,082 | 2,066 | 679300,20
311,65 2,089 | 2,072 | 681115,66
312,22 | 2,095 | 2,077 | 682780,91
312,78 | 2,100 | 2,082 | 684439,63
318,45 | 2,147 | 2,122 | 698388,56
319,02 2,151 | 2,126 | 700248,09
319,58 | 2,157 | 2,132 | 702210,47
323,55 2,190 | 2,164 | 71689571
32412 | 2,209 | 2,182 | 720069,48
324,68 2219 | 2,192 | 720080,91
328,65 | 2,222 | 2,196 | 721640,04
32922 | 2224 | 2196 | 722422,06
329,78 | 2,226 | 2,199 | 723453,86

334,88 2,246 | 2,236 | 733304,97
33545 | 2252 | 2,240 | 734878,79
336,02 2,258 | 2,243 | 73631221
336,58 | 2,263 | 2,247 | 737709,72
337,15 2,268 | 2,251 | 738940,70
337,72 | 2,272 | 2,254 | 740158,62
341,68 | 2,297 | 2,279 | 74815346
34225 | 2,301 | 2,282 | 749240,77
342,82 2304 | 2285 | 750316,65
343,38 | 2,308 | 2,288 | 751382,74
343,95 2311 | 2,291 | 752452,09
344,52 | 2,314 | 2,295 | 753501,86
34508 2,318 | 2,298 | 754563,05
34565 | 2,321 | 2,301 | 75567811
346,22 2,324 | 2,304 | 756833,99
346,78 | 2,328 | 2,308 | 757942,53
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Figura 22. Capacidade calorifica experimental Triricinoleina

Tabela 18. Resultados Capacidade calorifica Triricinoleina

309,95 | 1,845 | 1,757 | 1680905,33 328,65 | 2,056 | 1,939 | 1864612,44
310,52 | 1,861 1,770 | 1694860,37 329,22 | 2,061 1,943 | 1868528,25
311,08 | 1,874 | 1,782 | 1706346,44 329,78 | 2,065 | 1,947 | 1872560,75
311,65 | 1,885 | 1,791 | 1715830,27 334,32 | 2,108 | 1,988 | 1911947,56
314,48 | 1,922 | 1,823 | 1748024,87 334,88 | 2,114 | 1,993 | 1916848,16
315,05 | 1,928 | 1,828 | 1753191,50 335,45 | 2,119 | 1,999 | 1921697,41
315,62 | 1,934 | 1,833 | 1758134,10 336,02 | 2,124 | 2,003 | 1926350,65
316,18 | 1,939 | 1,838 | 1763114,04 336,58 | 2,129 | 2,008 | 1930994,55
316,75 | 1,945 | 1,843 | 1768037,98 337,15 | 2,134 | 2,013 | 1935531,10
320,15 | 1,980 | 1,874 | 1798921,08 337,72 | 2,139 | 2,018 | 1940161,00
320,72 | 1,986 | 1,879 | 1803672,33 340,55 | 2,165 | 2,042 | 1963660,54
321,28 | 1,991 1,884 | 1808470,25 341,12 | 2,170 | 2,047 | 1968145,76
321,85 | 1,997 | 1,889 | 1813352,18 341,68 | 2,175 | 2,051 | 1972691,64
322,42 | 2,002 | 1,893 | 1817776,72 342,25 | 2,180 | 2,056 | 1977186,19
322,98 | 2,008 | 1,899 | 1823606,10 342,82 | 2,185 | 2,061 | 1981708,75
323,55 | 2,027 | 1,917 | 1840618,18
326,95 | 2,046 | 1,931 | 1856360,77
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Figura 23. Capacidade calorifica experimental etil linoleato

Tabela 19. Resultados Capacidade calorifica etil linoleato

305,25 | 2,208 | 1,920 | 636756,66
305,79 | 2,145 | 1,938 | 629826,11
306,35 | 2,121 1,965 | 630387,58
306,90 | 2,099 | 1,975 | 628601,34
309,71 | 2,074 | 2,005 | 627578,65
310,28 | 2,072 | 2,010 | 627031,05
310,84 | 2,074 | 2,018 | 627913,38
311,41 | 2,074 | 2,025 | 628240,39
314,80 | 2,079 | 2,073 | 629111,92
315,36 | 2,075 | 2,078 | 629718,13
315,93 | 2,070 | 2,081 631272,99
316,49 | 2,068 | 2,085 | 632203,13
317,06 | 2,067 | 2,087 | 633899,91
320,45 | 2,076 | 2,139 | 635121,59
321,58 | 2,082 | 2,157 | 638100,20
322,14 | 2,085 | 2,165 | 639596,45
322,71 | 2,086 | 2,172 | 640458,72

327,23 | 2,092 | 2,223 | 640481,86
328,36 | 2,094 | 2,240 | 640687,01
331,75 | 2,099 | 2,281 640409,36
332,31 | 2,101 | 2,288 | 642072,20
333,44 | 2,103 | 2,301 647887,51
334,01 | 2,104 | 2,309 | 650207,46
334,57 | 2,106 | 2,316 | 652195,78
335,70 | 2,108 | 2,329 | 655455,13
337,97 | 2,114 | 2,357 | 656905,10
338,63 | 2,116 | 2,364 | 658136,03
339,10 | 2,117 | 2,372 | 659326,86
339,66 | 2,119 | 2,379 | 660418,97
340,23 | 2,122 | 2,386 | 661528,04
340,79 | 2,127 | 2,393 | 662664,88
341,36 | 2,129 | 2,400 | 663810,98
341,92 | 2,129 | 2,407 | 664937,02
342,49 | 2,129 | 2,414 | 666092,37
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Figura 24. Capacidade calorifica experimental Trilinoleina

Tabela 20. Resultados Capacidade calorifica Trilinoleina

307,20 | 2,147 | 2,157 | 1892573,20
311,43 | 2,164 | 2,192 | 1915187,01
315,67 | 2,185 | 2,221 | 1936939,01
320,19 | 2,201 | 2,243 | 1953687,21
323,30 | 2,212 | 2,255 | 1964037,77
327,54 | 2,229 | 2,273 | 1979466,87
331,79 | 2,247 | 2,291 | 1995102,63
335,75 | 2,264 | 2,307 | 2010122,80
339,71 | 2,282 | 2,323 | 2024782,43
343,67 | 2,303 | 2,340 | 2041372,34
347,63 | 2,325 | 2,358 | 2059404,46
351,30 | 2,339 | 2,368 | 2069807,78
355,26 | 2,355 | 2,382 | 2082651,44
359,22 | 2,369 | 2,393 | 2094237,56
363,18 | 2,382 | 2,404 | 2104601,31
365,73 | 2,393 | 2,414 | 2113562,41

366,01 2,395 | 2,415 | 2114622,09
366,29 | 2,396 | 2,416 | 2115686,16
366,58 | 2,397 | 2,417 | 2116723,86
366,86 | 2,398 | 2,418 | 2117735,17
367,14 | 2,399 | 2,419 | 2118720,10
367,43 | 2,401 2,420 | 2119691,84
367,71 2,402 | 2,421 | 2120711,94
367,99 | 2,403 | 2,422 | 2121771,62
368,27 | 2,404 | 2,424 | 2122840,09
368,56 | 2,406 | 2,425 | 2123948,14
368,84 | 2,407 | 2,426 | 2125047,39
369,12 | 2,408 | 2,427 | 2126181,82
369,40 | 2,410 | 2,428 | 2127342,63
369,97 | 2,412 | 2,431 | 2129655,45
370,25 | 2,414 | 2,432 | 2130789,88
370,54 | 2,415 | 2,434 | 2131919,91
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4.4.3 Determinagao da variacao da densidade e a viscosidade de

triacilgliceréis e ésteres com a temperatura.

Os dados de viscosidade e densidade que serdo utilizados na
caracterizagcao do etil ricinoleato, do etil linoleato, da ftriricinoleina e da trilinoleina
foram determinados. Todas as medigdes de viscosidade e densidade neste estudo
foram feitas em triplicata, sendo os dados apresentados nas tabelas seguintes as
meédias de ditas medi¢des. No anexo B sdo apresentados os valores obtidos em

cada medigao.

Na determinagdo dos valores de viscosidade do oOleo de mamona
(Triricinoleina) e o biodiesel de mamona (Etil ricinoleato) foi utilizado um
viscosimetro Stabinger SVM 3000, assim como também na determinagdo dos
valores de densidade do biodiesel de soja. Na obtencdo de dados de viscosidade
da Trilinoleina e o etil linoleato foram utilizadas as correlagdes propostas por
Ceriane et al. [99].
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Tabela 21. Resultados Viscosidade e densidade Etil ricinoleato
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Figura 27. Densidade Etil ricinoleato Vs Temperatura

20,00 33,81 36,80 0,9189
25,00 26,69 29,16 0,9153
30,00 21,43 23,51 0,9117
35,00 17,32 19,14 0,9083
40,00 14,24 15,74 0,9043
43,00 12,73 14,11 0,9022
45,00 11,84 13,15 0,9008
47,00 11,03 12,27 0,8993
50,00 9,95 11,10 0,8970
55,00 8,44 9,45 0,8934
60,00 7,27 8,17 0,8896
65,00 6,29 7,10 0,8859
70,00 5,45 6,17 0,8822
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Tabela 22. Resultados Viscosidade e densidade Triricinoleina

20,00 989,73 1031,87 0,9601
25,00 665,22 695,32 0,9567
30,00 458,81 481,33 0,9532
35,00 324,15 341,30 0,9497
40,00 232,59 247,20 0,9463
43,00 194,20 205,64 0,9444
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45,00 172,71 183,18 0,9429
47,00 153,58 163,10 0,9416
50,00 129,95 138,32 0,9395
55,00 99,56 106,37 0,9361
60,00 77,26 84,87 0,9327
65,00 61,51 66,19 0,9293
70,00 49,47 53,43 0,9259
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Figura 31. Densidade experimental Etil linoleato

Tabela 23. Resultados Densidade Etil linoleato

20,00 8802
30,00 873,1
40,00 865,8
60,00 851,2
70,00 844,0
80,00 836,7
90,00 829,3
100,00 822,2

A seguir, sdo apresentados os dados obtidos para a viscosidade da
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Trilinoleina e do Etil linoleato usando as correlagdes propostas por Ceriane et al.

[99].
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Figura 32. Viscosidade dindmica Trilinoleina

Tabela 24. Resultados Viscosidade Trilinoleina

20,00 80,75
25,00 68,09
30,00 57,49
35,00 48,62
40,00 41,19
43,00 37,33
45,00 34,98
47,00 32,79
50,00 29,78
55,00 25,42
60,00 21,77
65,00 18,69
70,00 16,11
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Figura 33. Viscosidade dindmica Etil linoleato

Tabela 25. Resultados Viscosidade Etil linoleato

20,00 5,39
25,00 4,71
30,00 4,15
35,00 3,68
40,00 3,28
43,00 3,07
45,00 2,94
47,00 2,82
50,00 2,65
55,00 2,40
60,00 2,17
65,00 1,97
70,00 1,79
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Nas Tabelas 26, 27, 28 e 29 com o intuito de elucidar o quao afastados
estavam os resultados da estimagao de propriedades da realidade, esses valores
foram comparados com os dados obtidos experimentalmente reportando a
porcentagem de erro calculada em cada caso. O erro foi calculado usando a

equagao 18.

No caso da viscosidade, se tomou o valor registrado na sua estimagédo que
se encontra mais proximo dos valores obtidos experimentalmente. Dado que o
método utilizado para estimagdo do volume molar é dependente também da
temperatura critica e a presséo critica, o valor de densidade que vai ser usado no
calculo do erro é o valor da densidade obtido usando o mesmo conjunto de
métodos que foi utilizado para estimativa das propriedades criticas na estimativa

da viscosidade.

Todos os valores apresentados a seguir correspondem a uma temperatura

de 47°C, com excecao, claro, do ponto normal de ebulicao.

Tabela 26. Resultados da mediagao experimental de propriedades para o Etil ricinoleato

| Ponto normal de ebulicdo (°C) | 339,64 358,61 (Gani) 5,59
Viscosidade (Cp) 11,03 24,24 119,76
Densidade (Kg/m®) 899,30 507,58 43,56
Capacidade calorifica (J/Kg-K) 2151,00 1252,72 41,76

Tabela 27. Resultados da mediagao experimental de propriedades para o Etil linoleato

Ponto normal de ebuligdo (°C) 322,77 333.97 (Gani) 3,47
Viscosidade (Cp) 2,82 2,72 3,55
Densidade (Kg/m®) 860,67 462,03 46,32
Capacidade calorifica (J/Kg-K) 2107,61 1896,66 10,01
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Tabela 28. Resultados da mediagado experimental de propriedades para a Triricinoleina

Viscosidade (Cp) 153.58 10956.86 7034.30
Densidade (Kg/m®) 941.60 27.03 97.13
Capacidade calorifica (J/Kg-K) 1932.27 1558.79 19,33

Tabela 29. Resultados da mediagao experimental de propriedades para a Trilinoleina

Viscosidade (Cp) 32,79 93,85 186,22

Capacidade calorifica (J/Kg-K) 2221,61 1513,93 31,85

Observando-se os resultados se pode inferir que:

Utilizando o método de Gani, bons resultados sao obtidos para a estimativa
do ponto normal de ebulicdo. Utilizando o método de Joback resultados
pouco satisfatérios foram atingidos. Os pontos normais de ebuligdo obtidos
para o etil ricinoleato e o etil linoleato utilizando esse método foram 537,97
e 450,39 °C, respectivamente.

Neste caso, o uso dos métodos e correlagdes incorporados no Aspen plus®
para a estimativa de propriedades é pouco satisfatorio; grandes diferencas
entre os valores obtidos experimentalmente e os valores calculados sao
encontrados. Pode ser visto que as diferengas sdo mais fortes no caso dos
Oleos. Neste estudo essas diferencas além de ter um efeito nos resultados
da simulagao, apresentam um efeito direto nas eficiéncias dos estagios e
de componentes calculadas usando a equacéo de Barros e Wolf, uma vez
que esta equagdo tem inseridas na sua estrutura a densidade, a

capacidade calorifica e a viscosidade.
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4.5 Caracterizacao dos compostos no simulador

Depois de obter os dados experimentais anteriores, estes foram
introduzidos no Aspen plus® com o intuito de realizar um ajuste de parametros das
equacdes e correlacbes que o software utiliza para fazer os calculos das
propriedades dos compostos envolvidos. A seguir, nas Figuras 34, 35, 36, 37, 38
39, 40, 41, 42, 43 e 44 sao apresentados os resultados obtidos. Nessas Figuras,
sdo comparados os valores calculados pelo software depois de fazer a regressao

de parametros com os valores experimentais introduzidos no simulador.
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Pode ser visto que os ajustes apresentaram resultados muito satisfatorios,
uma vez que, os pontos das graficas se encontram em sua maior parte sobre a
linha de 45°C (isto quer dizer que os dados calculados sao idénticos aos dados
experimentais). Com isto se garante uma minimizagdo da propagacado de erros
devido a incerteza dos valores obtidos usando métodos de estimacdo de
propriedades e um calculo mais preciso das eficiéncias de estagios e

componentes calculadas por meio da equacio de Barros & Wolf.

4.6 Simulag¢ao do processo

Os resultados das simulagdes efetuadas nesta dissertacdo serao
apresentados em duas partes. A primeira parte € a correspondente aos resultados
obtidos no sistema de produgao de biodiesel que envolve o 6leo de mamona e a
segunda parte é a correspondente aos resultados obtidos nas simulagdes do

sistema de producédo de biodiesel que envolve o 6leo de soja.
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4.6.1 Sistema de producdo de biodiesel envolvendo é6leo de

mamona

4.6.1.1 Planejamento fatorial 1

O emprego da técnica de planejamentos fatoriais permite realizar uma
analise rapida do efeito que tem cada variavel de processo e a sua interagdo com
outras variaveis do mesmo tipo sobre a resposta de um determinado sistema de

estudo.

O rendimento em biodiesel do processo de destilagdo reativa € dependente
de diferentes variaveis, por esta razdo, neste estudo, € analisado o efeito que
apresentam sob o item anterior as variaveis: vazao de alimentagdo de dleo (vo),
relacdo molar alcool: 6leo (rm), razdo de refluxo (rf) e relacdo molar entre o

destilado/alimentacdo com base no etanol (d:f) usando planejamentos fatoriais.

O objetivo do planejamento fatorial 1 foi permitir a analise do
comportamento do processo de destilagao reativa para producao de biodiesel sob
diferentes combinagdes das variaveis mencionadas anteriormente e ao mesmo
tempo obter um modelo que representasse de forma adequada o seu

comportamento.

Os niveis de estudo para as diferentes variaveis e a matriz do planejamento
fatorial junto com o rendimento obtido em cada simulagdo s&o apresentados na
Tabela 30.

Tabela 30. Matriz e resultados do planejamento fatorial 1
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Dos resultados da tabela pode ser observado o seguinte:

75,15
66,53
66,46
57,70
77,75
68,31
59,87
55,49
77,08
67,87
62,45
59,02
79,02
69,03

= Os maiores rendimentos se atingem quando se trabalha no nivel inferior da

variavel vazao de o6leo (vo)

= Mantendo-se a vazio de 6leo no nivel inferior, os maiores rendimentos se

conseguem trabalhando com a relagdo molar etanol:6leo (rm) e a razéo de

refluxo (rf) no nivel superior

= O maior rendimento deste planejamento (79,02 %) foi atingido sob as

condicdes do ensaio 15.

Com os

resultados obtidos das simulacbes e usando o software

STATISTICA 7.0 (Statsoft, Inc., Tulsa, OK) foi determinado o modelo que

representa o sistema de estudo sob as condi¢cdes apresentadas. O modelo € um

modelo linear onde a variavel relacdo molar tem o maior coeficiente:

Rendimento a Biodiesel =65,89-3,82%(vo)+6,70*(mr)+1,58*rf+0,34*(d:f)

A Tabela 31 apresenta a analise de variancia do modelo linear obtido.

(19)
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Tabela 31. ANOVA para o modelo linear que descreve os resultados obtidos no

planejamento fatorial 1

Regressao (R) 94,20 4,00 248,55 82,21 4,35
Residual (r) 33,26 11,00 3,02
Erro 33,26 11,00 3,02
Total (T) 1027,45 15,00
R* 0,968

Segundo os resultados da tabela, o modelo apresenta um alto coeficiente
de correlacéo e pode ser considerado estatisticamente significativo com 95% de
confianga, isto devido a que apresenta um F calculado muito maior do o que F
tabelado (Barros et al.[110]).

4.6.1.2 Metodologia da maxima inclinagao

Em um planejamento fatorial, frequentemente, as condigdes iniciais (os
pontos iniciais, regido inicial) se encontram afastadas daqueles que otimizam a
resposta de um sistema. Nesse caso, o objetivo € rapidamente determinar a
vizinhanga geral do étimo utilizando um procedimento simples, rapido, econémico

e eficiente.

Neste trabalho, a metodologia da maxima inclinacao foi utilizada para a
identificacéo rapida dos valores das variaveis que maximizam o rendimento de

producao de biodiesel.

Para aplicagao da metodologia da maxima inclinagdo sao necessarias duas
coisas: um modelo matematico e uma variavel de referéncia. Neste caso, o
modelo matematico € o modelo linear obtido no planejamento fatorial 1 e a
variavel de referéncia € a variavel com o maior coeficiente nesse modelo, ou seja,

a relagao molar.
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Uma vez identificada a variavel de referéncia, o seu valor codificado foi
deslocado em 0,4 unidades, tendo como ponto de partida o ponto central do
planejamento 1. O deslocamento na escala codificada foi positivo devido a que o
coeficiente da variavel relacdo molar no modelo € positivo e o objetivo final é

maximizar o rendimento em biodiesel.

O deslocamento na escala codificada das variaveis restantes foi calculado

por meio da equacao 20.

Axj = % * Ax; (20)

l

Na equacédo 20, b; representa o coeficiente da variavel rm na equagao 19
(modelo linear), b; representa o coeficiente de rf, vo, e d:f na equagéo 19 (modelo
linear) respectivamente, Ax; € a mudanga na escala codificada da variavel mr e Ax;
€ a mudancga calculada na escala codificada das variaveis rf, vo e d:f

respectivamente.

O valor real das variaveis foi calculado introduzindo os valores codificados

obtidos da equacéo 20 nas equacgdes de decodificagcéo (21)
Valorreal =V, x (V; — V) + (21)

Onde V. é o valor codificado, Vs é o valor superior da faixa de estudo de
cada variavel no planejamento 1 e Vm é o valor do ponto central do planejamento
1.

Um novo conjunto de simulagdes usando o Aspen plus® foi desenvolvido
para determinar a porcentagem de rendimento para cada deslocamento realizado.
A Tabela 32 apresenta as condi¢coes que foram utilizadas nas simulagdes e os

resultados obtidos para cada mudancga de 0,4 unidades na escala codificada.
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Tabela 32. Resultados obtidos usando a metodologia da maxima inclinagao

Centro 425,00 8,00 2,00 0,500 69,00
Centro+4 373,72 9,20 2,09 0,504 71,55
Centro+24 322,44 10,40 2,19 0,508 73,82
Centro+34 271,16 11,60 2,28 0,512 76,00
Centro+44 219,88 12,80 2,38 0,516 78,34
Centro+54 168,60 14,00 2,47 0,520 81,10
Centro+64 117,32 15,20 2,57 0,524 85,00
Centro+74 66,04 16,40 2,66 0,529 90,26
Centro+84 14,76 17,60 2,75 0,533 96,22

Os resultados permitem observar que €& possivel

atingir uma alta

porcentagem de rendimento em biodiesel sob as condi¢gées centro + 8A. Com

base nisto, um novo planejamento fatorial 2* usando as condigdes centro + 8A

como ponto central foi desenvolvido para analisar a resposta do sistema ao redor

dessa regido e, assim, determinar as melhores condicbes de operagdo do

processo.

4.6.1.3 Planejamento fatorial 2

Com base nos resultados obtidos usando a metodologia da maxima

inclinagdo, um novo planejamento fatorial foi desenvolvido. A Tabela 33 apresenta

a matriz do planejamento junto com os resultados obtidos das simulagdes.

Tabela 33. Matriz e resultados planejamento fatorial 2

1 9,00 13,00 2,00 0,30 91,40
2 20,52 13,00 2,00 0,30 91,28
3 9,00 22,20 2,00 0,30 95,53
4 20,52 22,20 2,00 0,30 95,28
5 9,00 13,00 3,51 0,30 93,48
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6 ‘ 20,52 ‘ 13,00 ‘ 3,51 ‘ 0,30 ‘ 93,31
7 ‘ 9,00 ‘ 22,20 ‘ 3,51 ‘ 0,30 ‘ 96,57
8 ‘ 20,52 ‘ 22,20 ‘ 3,51 ‘ 0,30 ‘ 96,19
9 ‘ 9,00 ‘ 13,00 ‘ 2,00 ‘ 0,77 ‘ 94,70
10 ‘ 20,52 ‘ 13,00 ‘ 2,00 ‘ 0,77 ‘ 94,52
11 ‘ 9,00 ‘ 22,20 ‘ 2,00 ‘ 0,77 ‘ 97,23
12 ‘ 20,52 ‘ 22,20 ‘ 2,00 ‘ 0,77 ‘ 96,68
13 ‘ 9,00 ‘ 13,00 ‘ 3,51 ‘ 0,77 ‘ 96,47
14 ‘ 20,52 ‘ 13,00 ‘ 3,51 ‘ 0,77 ‘ 96,11
15 ‘ 9,00 ‘ 22,20 ‘ 3,51 ‘ 0,77 ‘ 98,09
16 ‘ 20,52 ‘ 22,20 ‘ 3,51 ‘ 0,77 ‘ 97,01

Os resultados apresentados na tabela mostram que as melhores
percentagens de rendimento foram atingidas nos ensaios onde a vazéo de dleo foi
de 9 g/min, sendo a percentagem obtida no ensaio 15 o maior valor obtido no

planejamento.

No entanto, a quantidade de massa alimentada ao processo no ensaio 15 é
muito menor que a massa alimentada no ensaio 16 e os valores de rendimento
atingidos nesses dois ensaios foram similares. Devido ao fato anterior e a que o
objetivo principal deste trabalho € produzir tanto biodiesel quanto seja possivel, os
ensaios que possuem uma vazdo de alimentagdo de dleo de 9 g/min foram
descartados. Esta decisao transforma os ensaios 14 e 16 como nas opg¢des mais
interessantes, devido a que s&o os dois ensaios que agora apresentam os maiores

rendimentos.

Comparando as condicdes utilizadas no ensaio 16 e no ensaio 14, pode-se
notar que o consumo de etanol € muito maior no ensaio 16 e o rendimento obtido
neste ensaio € ligeiramente maior que no ensaio 14. Dado que uma quantidade
maior de etanol € alimentada no ensaio 16 é de se esperar que sob as condi¢des
do ensaio 16 o processo tenha um maior requerimento de energia por causa da
maior quantidade de etanol que se deve recuperar. Os resultados das simulagdes
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efetuadas indicam que o requerimento energético do refervedor da coluna reativa

no ensaio 16 é cerca de 1,78 vezes o requerimento energético no ensaio 14.

Nesse sentido, as observagdes anteriores sugerem que o ensaio 14
apresenta o melhor conjunto de condigbes de operagdo do processo de estudo
deste trabalho, devido ao fator econémico e ao melhor aproveitamento dos
recursos e das matérias primas. Por causa do fato anterior, todos os estudos e os
resultados que serdo apresentados daqui para diante foram desenvolvidos e
obtidos sob as condi¢cdes do ensaio 14 do planejamento 2 (ov =20,52 g/min, rm
=13, rf=3.51 e d:f = 0,77).

Na Figura 45 é apresentada a secao do flowsheet de simulagéo para a qual
o planejamento fatorial foi aplicado. As Tabelas 34 e 35 reportam as condicdes e
os resultados obtidos para as correntes do processo no ensaio 14 do

planejamento fatorial 2.
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Figura 45. Flowsheet de simulagao utilizado nos planejamentos fatoriais

Tabela 34. Condi¢6es das correntes de processo do ensaio 14 planejamento fatorial 2

Temperatura (°C) ‘ 50,00 ‘ 50,00 ‘ 50,00 ‘ 4590 ‘ 79,10
Pressao (kPa) ‘ 101,325 ‘ 101,325 ‘ 101,325 ‘ 24,30 ‘ 27,30
Vaz&o molar (mol/min) ‘ 0,022 ‘ 0,286 ‘ 0,308 ‘ 0,195 ‘ 0,113

Tabela 35. Fragao molar das correntes de processo do ensaio 14 planejamento fatorial 2
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N N G

Triricinoleina 1,00 0,017 6,78e-9 1,19e-5
Diricinoleina -- -- 0,010 1,80e-10 0,001
Monoricinoleina -- - 0,037 5,21e-10 0,020
Etil ricinoleato -- -- 0,106 9,58e-9 0,562
Etanol - 1,00 0,822 0,999 0,244
Glicerol - - 0,008 4,73e-7 0,173

As Figuras 46, 47, 48, e 49 representam os perfis de temperatura, pressao,

consumo e producgado de moles e o perfil de composigdes dentro da coluna sob as

condi¢des do ensaio 14.
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Tal e como se observa na Figura 46, neste estudo, o perfil de temperatura
dos estagios reativos sempre esteve entre 30 e 50 °C; os quais sao os limites de
temperatura do modelo cinético utilizado. Por outro lado, como mostra a Figura 47
a queda de pressao foi assumida como 3 kPa. A presséao foi a variavel utilizada
para garantir que o perfil de temperatura da coluna reativa ndo ultrapassasse os
limites de temperatura impostos pelo modelo cinético. Para isto, uma
especificagao de design foi introduzida no simulador com o objetivo de ajustar a
pressao no topo da coluna para cumprir sempre com 0s requerimentos de

temperatura das etapas reativas.

O perfil de geragdo de compostos permite ver que no inicio do processo
uma alta quantidade de biodiesel é produzida, e a medida que o numero de
estagios aumenta, a producdo diminui. Isto se deve ao rapido detrimento da
quantidade de matéria prima disponivel para producdo de biodiesel dentro da
coluna. Adicionalmente, € para chamar atencdo que a concentracédo de
triricinoleina (representante do 6leo de mamona) no final da coluna é desprezivel,

0 que indica um 6timo aproveitamento da matéria prima no processo.

O fundamento do processo de destilagao reativa para producao de biodiesel
consiste na criacdo de um alto excesso de alcool por etapa reativa, o qual ira
provocar que a reagao seja deslocada para o lado dos produtos (principio de Le
Chatelier), conduzindo a obtencdo de rendimentos elevados. Neste estudo, no
perfil de composi¢des, pode ser visto que o composto com a maior fragdo molar
na zona reativa € o etanol, o que concorda com o fundamento do processo e

explica o porqué dos rendimentos atingidos.

4.6.1.4 Analises de sensibilidade

Nesta secado, serdo apresentados os resultados obtidos nos diferentes
estudos realizados utilizando o simulador Aspen plus® como ferramenta. O
objetivo desses estudos é analisar o efeito que tera a variagdo das diferentes
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variaveis do processo sobre respostas importantes do sistema como: rendimento
do processo, pureza dos produtos do processo e requerimento energético do
processo. Todos os estudos apresentados a seguir foram realizados utilizando as
condigdes do ensaio 14 do planejamento fatorial 2 como base. Quando uma
mudanga numa variavel for realizada, as variaveis restantes permanecerao

constantes no valor desse ensaio.

4.6.1.4.1 Variacao da relagao molar entre o destilado/alimentagao com

base no etanol (d:f)

Industrialmente, o controle da qualidade do biodiesel permite que este
bicombustivel contenha uma fragdo de 2% em massa de etanol como maximo.
Como pode ser visto na Tabela 34, sob as condigdes de operagao do ensaio 14 do
planejamento 2, uma alta quantidade de etanol sai do processo contida na
corrente biod+gli. Com o intuito de cumprir com o requerimento de qualidade
anterior, foi realizado um estudo de sensibilidade para achar o valor da variavel
relacdo molar entre o destilado/alimentacdo com base no etanol (d:f) que permite
atingir o 2% em massa de etanol na corrente do fundo da coluna. O estudo foi
desenvolvido mantendo todas as condigdes do ensaio 14 do planejamento 2 mas

variando a d:f entre 0,15 e 0,90.

Dado que foi feita uma variagdo nas condi¢cdes do ensaio 14, foram feitas
outras analises de sensibilidade com o intuito de ponderar o efeito que essa
variagao teria sobre o rendimento do processo, a energia do condensador e na

energia do refervedor da coluna.

As Figuras 50, 51, 52 e 53 ilustram os resultados obtidos em cada um dos

estudos realizados.
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Os resultados sugerem que um valor de 0,838 para a variavel d:f permite
atingir o 2% em massa de etanol na corrente de fundo da coluna e desta forma
cumprir com o requerimento de qualidade do biodiesel. Alias, pode ser visto que
um aumento nesta variavel, até certo ponto, traz um efeito positivo no rendimento.
No entanto, um valor maior de 0,84 provoca que o rendimento comece decair,
sendo o decaimento mais acentuado depois de 0,88. Por sua parte, a energia do
refervedor e do condensador aumentam sempre com o aumento da variavel d:f. O
valor de rendimento obtido usando 0,838 como valor para d:f foi de 96,18. Daqui
para diante, todos os estudos e analises apresentados foram realizados com
0,838 como valor para a variavel d:f.

Foi determinada a dependéncia da variavel d:f com as variaveis razdo de
refluxo (rf) e relagcdo molar (rm). Para isto, foi realizada uma analise de
123



sensibilidade variando a rf e d:f para duas relagdes molares fixas, de 7 e 13

respectivamente.
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Figura 54. Dependéncia de d:f com rm e rf Figura 55. Dependéncia de d:f com rm e rf
(rm=7) (rm=13)

Nas Figuras 54 e 55 observa-se que o valor da variavel relagdo molar entre
o destilado/alimentacdo com base no etanol (d:f) que conduzira ao maior
rendimento em biodiesel depende do valor da variavel rm. Para cada valor de
relagdo molar existe um valor determinado da variavel d:f que provoca que o
rendimento comece decair sem importar qual que € o valor da variavel rf. No caso
de se trabalhar com uma relacdo molar de 7:1 entre etanol e 6leo o valor de d:f
que tera o efeito descrito anteriormente no processo corresponde a 0,7. No caso
de se trabalhar com uma relagdo molar etanol:6leo de 13:1 dito valor corresponde

a 0,84 como foi comentado antes.

4.6.1.4.2 Variacao da posig¢ao de alimentagao

Usando o simulador Aspen plus®, foi feita a avaliacdo do efeito que tem a
posicdo de alimentacdo sobre o rendimento do processo, a energia do
condensador e do refervedor, e sobre as purezas do produto do topo e do fundo
da coluna. As Figuras 56, 57, 58, 59 e 60 apresentam os resultados obtidos em

cada caso.
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Segundo os resultados obtidos das simulagdes, um detrimento no
rendimento do processo € um aumento na energia do condensador e do
refervedor sdo provocados enquanto a alimentagcdo da coluna reativa é feita mais
para o fundo da coluna. Isto ocorre por causa do tamanho da zona de reagdo. Na
destilagcao reativa com catalisador homogéneo, a zona de reagédo € determinada
por os estagios que se encontram entre o estagio de alimentagao e o refervedor
da coluna, assim, ao alimentar mais para o topo, mais estagios reativos tera a
coluna e, por conseguinte mais alcool reagindo, isto conduze a uma maior
produgao de moles de biodiesel e a um menor requerimento de recuperagao de
etanol no processo, o que representa um aumento no rendimento do processo e
uma diminuigdo na carga energética do refervedor e do condensador

respectivamente.

Por outro lado, se observa que a pureza do etanol recuperado no topo da
coluna nao é influenciada enquanto a pureza de biodiesel na corrente do fundo
diminui quando a posi¢cdo de alimentagdo esta mais perto do fundo. A primeira
situagdo se da por causa da grande diferenga entre os pontos de ebulicdo do
etanol e os outros compostos do sistema. Isto faz com que recuperar o alcool com
alta pureza seja uma tarefa bastante facil. Esta analise permitiu concluir, alias, que
no processo de destilagdo reativa para producdo de biodiesel, ndo é necessaria
uma zona de retificacdo na coluna para obter alcool de alta pureza. Por outro lado,
a diminuicdo da pureza do biodiesel na corrente do fundo da coluna reativa se
deve ao tamanho da zona de reagao. Quanto mais perto do topo da coluna é feita
a alimentacg&o, maior é a zona reativa, em consequéncia mais etanol reagira, sera
produzido mais biodiesel e uma quantidade menor de reagentes sera encontrada

no fundo.
O conjunto de observagdes anterior permite concluir que a posigéo 6tima de

alimentagao € o estagio 2 da coluna reativa. Os resultados apresentados mostram

que realizar a alimentagdo nesse estagio provoca um efeito positivo na economia
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do processo ja que se tem um maior rendimento, um melhor aproveitamento da

matéria prima e um menor requerimento energético.

4.6.1.4.3 Variagao do numero de estagios da coluna reativa

Com o intuito de avaliar o efeito do numero de estagios da coluna reativa
sobre o rendimento do processo, neste trabalho, foram feitas simula¢des variando

este numero e mantendo a posigao de alimentagao no estagio superior. A Figura
61 representa os resultados obtidos.
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Figura 61. Rendimento Vs nimero de estagios da coluna reativa

Como era de se esperar, quanto maior o numero de estagios da coluna
reativa, maior € o rendimento do processo. A figura indica que uma coluna de mais
de 13 estagios nao oferece vantagens econémicas ja que o rendimento aumenta

muito pouco, e pelo contrario incorreria em gastos desnecessarios.
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4.6.1.4.4 Variagao do fluxo de alimentagao de é6leo

Foi analisada com estudos de simulacdo, a variagdo do rendimento do
processo com o fluxo de alimentagdo de 6leo. A Figura 62 ilustra o resultado desta

analise.
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Figura 62. Variagao do rendimento Vs fluxo de éleo

A figura mostra que um aumento do fluxo de éleo traz um efeito negativo
sobre o rendimento do processo. Isto se deve a que os estagios da coluna reativa
possuem um holdup determinado, um alimento de um fluxo muito grande daria um
tempo de residéncia muito baixo por estagio, o que conduziria a reagdes

incompletas.

4.6.1.4.5 Variagao da razao de refluxo

Foi realizada uma analise de sensibilidade com o objetivo de ter
conhecimento de como se veriam afetados o rendimento do processo e a energia
requerida pelo refervedor da coluna reativa com a variacdo da razédo de refluxo
quando as variaveis restantes ficam constantes. As Figuras 63 e 64 apresentam
os resultados obtidos.
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Nos resultados pode ser visto que uma mudanca na razao de refluxo de
3,51 para 6,4 conduziria a um aumento no rendimento de 96,18 para 96,84 %, no
entanto, o requerimento energético do refervedor aumentaria de 671,46 para
1092,12 Watt.

Aprecia-se, ainda, que um valor da raz&do de refluxo maior do que 7 provoca
uma queda no valor do rendimento do processo, isto se deve a que séao

impulsionadas as reagdes de consumo de biodiesel para produzir dleo.

4.6.1.4.6 Variagcao da relagao molar etanol:éleo

Nesta secdo, sao apresentados os resultados do caso de estudo
desenvolvido com o objetivo de saber se é possivel atingir rendimentos similares
aos obtidos até agora utilizando uma relagdo molar etanol:6leo menor do que 13:1.
A relagcdo molar etanol:6leo elegida para esta analise foi de 7:1.Para efeitos de
comparagao entre os resultados obtidos usando a relagado molar etanol:6leo 13:1 e
a relacdo molar 7:1, se calculou qual que deveria ser o fluxo de dleo alimentado ao
processo para que utilizando uma relagdo molar 7:1 se produzisse um fluxo

volumétrico igual ao fluxo volumétrico alimentado quando usada a relagédo molar
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13:1. Uma vez calculado este valor, foi desenvolvida a analise da variacdo do
rendimento do processo e do requerimento energético do refervedor da coluna
com a relacao de refluxo, mantendo o cumprimento do requerimento de qualidade
de 2% em massa de etanol na corrente do fundo da coluna e 1 minuto de tempo
de residéncia no pré-reator (condigdes ensaio 14 planejamento 2). As Figuras 65 e

66 e a Tabela 36 resumem os resultados obtidos no estudo.
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Nas figuras se observa que o maior rendimento que poderia ser atingido
usando uma relagdo molar 7-1 esta por volta de 96%. No entanto, para se atingir
este rendimento, seriam necessarias uma razdo de refluxo e uma energia no
refervedor muito maior quando comparadas com a razao de refluxo e a energia

necessaria quando empregada uma relagdo molar 13: 1.

Tabela 36. Comparacgao entre resultados obtidos usando relagdao molar etanol: éleo 13-1 e 7-1

N = e e )

Fluxo de 6leo alimentado (g/min) 20,51 25,69
Fluxo de diacilglicerol na corrente de saida

0,097 0,100
(g/min)
Fluxo de monoacilglicerol na corrente de saida

0,826 1,150
(g/min)
Moles gerados de biodiesel 0,0634 0,0792
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Rendimento (%) ‘ 96,18 ‘ 95,88
Relagio de refluxo ‘ 3,51 ‘ 15
Energia do refervedor (Watt) ‘ 671,46 ‘ 1116,10

Observando os resultados reportados na Tabela 36, se conclui que neste
caso uma analise econdmica deveria ser realizada, dado que usando uma relagao
molar 7:1 se faz alimentagcdo de um fluxo de 6leo maior que no caso de relacéo
molar 13:1 e os rendimentos s&o proximos, isto implica que uma quantidade maior
de moles de biodiesel & gerada no caso de 7:1. No entanto, a energia necessaria
no refervedor quando usada a relagdo molar de 7:1 é cerca de 1,66 vezes a
energia necessaria quando usada a relagado de 13:1. Adicionalmente, uma razao
de refluxo muito maior implica um projeto da coluna muito maior, além de uma

maior dificuldade para fazer o refluxo do material.

A eleicdo de qual relagdo molar deveria ser usada s6 pode ser efetuada

sabendo qual que é a relagao custo/beneficio.

4.6.1.4.7 Variagao da temperatura de alimentagao no decantador

Com o intuito de recuperar a maior quantidade de glicerol no processo, foi
feita uma analise de sensibilidade para elucidar como a temperatura de
alimentagdo ao decantador afeta dita recuperacédo. Adicionalmente, foi feita a
analise para calcular a energia que o equipamento cooler precisaria retirar da
corrente biod+gli para atingir cada uma das temperaturas de alimentacdo ao

decantador. As Figuras 67 e 68 ilustram os resultados obtidos na analise.

131



—
&
=

T
E 1 oo
nd 1]
=132 3
2 P
§ ;§
o 148 ° 4
v T
9 145 e
3 30
14 o
14 0
0 0 H 0 8 10 10 0 20 4 60 80 100
Temperatura (°C) Temperatura (°C)
Figura 67. Fluxo de glicerol na fase Figura 68. Energia do cooler Vs
pesada Vs T de alimentagao ao decantador T de alimentagdao ao decantador

Os resultados indicam que para ter a maior quantidade de glicerol na fase
pesada, ou seja, para ter uma boa separagcao das fases biodiesel e glicerol, a
corrente de alimentacdo ao decantador deve ser resfriada até 20°C, com isto se
obtém uma corrente de saida com 96,8% em massa de glicerol. O calor que deve
retirar o cooler para resfriar a corrente biod+gli desde 105,60 até 20 °C é de 76,95

watts.

4.6.1.5 Introducao da eficiéncia de Barros e Wolf

Nesta secao vao ser apresentados os resultados obtidos nas simulagdes do
processo de destilagao reativa para produgao de biodiesel quando introduzidos os
valores de eficiéncia de Barros e Wolf. Os valores de eficiéncia de Barros e Wolf
foram calculados por tentativa e erro utilizando a equagao 5, iniciando com um
valor de eficiéncia de 100%. As simulagbes foram desenvolvidas utilizando as
condi¢cdes do ensaio 14 do planejamento fatorial 2, mas, com o valor calculado da

variavel d:f que permitiu cumprir com o requerimento de qualidade do biodiesel.

A Figura 69 mostra os valores das eficiéncias por estagio alimentadas no

simulador.
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Figura 69. Eficiéncia de Barros e Wolf por estagio

Da figura pode ser visto que a eficiéncia de Barros e Wolf alimentada no

simulador esteve na faixa de 66,71 a 68,26 %.

A Figura 70 apresenta a comparagdo entre os moles de biodiesel
produzidos no processo de destilagcao reativa sem a introdu¢ado dos valores de

eficiéncia e com a introducéo desses valores.
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Figura 70. Comparagao entre os moles produzidos de biodiesel com e sem a introdugéao de

eficiéncia
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A Tabela 37 compara alguns dos resultados obtidos com a introdugédo dos
valores de eficiéncia de Barros e Wolf com os resultados obtidos sem a introdugao

desses valores.

Tabela 37. Comparacgao dos resultados obtidos com e sem a introdugéao da eficiéncia de

Barros e Wolf

Rendimento (%) ‘ 96,18 ‘ 96,16
Relagdo alimentagao/destilado (etanol) ‘ 0,838 ‘ 0,838
Fragao massica etanol no topo (%) ‘ 100 ‘ 100
Energia do refervedor (Watt) ‘ 671,377 ‘ 671,778

Como pode ser visto, os resultados obtidos com e sem a introducédo de
valores de eficiéncia sdo muito préximos; a introducéo dos valores de eficiéncia
nao teve um efeito notério no desempenho do processo, um perfil similar de
geracéo de moles de biodiesel e, por conseguinte rendimentos do processo muito
proximos foram obtidos. Alias, a pureza do etanol recuperado no topo da coluna
reativa e a energia necessaria no refervedor da coluna ndo foram afetados pela
introducao dos valores de eficiéncia. Todos os fatos anteriores se dao por causa
da grande diferenga que existe nos pontos de ebulicdo entre o etanol e os outros
compostos do sistema de produgdo, o que faz com que recuperar o etanol seja

uma atividade de facil desenvolvimento.
Os resultados das simulagbes com a introdugdo das eficiéncias por

componentes calculadas pela equacédo de Barros e Wolf ndo sdo apresentadas,

dado que se obteve o0 mesmo comportamento.
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4.6.2 Sistema de producao de biodiesel envolvendo 6leo de soja

4.6.2.1 Simulagao da coluna de estagios

4.6.2.1.1 Planejamento fatorial 1

Como foi mencionado anteriormente, o rendimento em biodiesel do
processo de destilagcdo reativa € dependente de variaveis como: vazdo de
alimentagao de 6leo (vo), relagdo molar alcool:6leo (rm), razdo de refluxo (rf) e
relacdo molar entre o destilado/alimentacdo com base no etanol (d:f). Para o
desenvolvimento dos planejamentos daqui para adiante, a variavel relagdo molar
entre o destilado/alimentagdo com base no etanol (d:f) foi fixada por meio de uma
especificacdo de design no Aspen p/us® com o objetivo de cumprir sempre com o

requisito de conteudo de etanol no biodiesel.

O intuito do planejamento fatorial 1 foi permitir a analise do comportamento
do processo de destilagdo reativa para producdo de biodiesel sob diferentes
combinagdes das variaveis mencionadas anteriormente e ao mesmo tempo obter

um modelo que representasse de forma adequada esse comportamento.
Os niveis de estudo para as diferentes variaveis e a matriz do planejamento
fatorial junto com o rendimento obtido em cada simulagdo séo apresentados na

Tabela 38.

Tabela 38. Matriz e resultados do planejamento fatorial 1 (soja)

1 ‘ 200,00 ‘ 4,50 ‘ 1,00 ‘ 75,59
2 ‘ 700,00 ‘ 4,50 ‘ 1,00 ‘ 48,04
3 ‘ 200,00 ‘ 9,00 ‘ 1,00 ‘ 92,51
4 ‘ 700,00 ‘ 9,00 ‘ 1,00 ‘ 66,03
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5 200,00 4,50 3,00 84,47
6 700,00 4,50 3,00 55,21
7 200,00 9,00 3,00 93,84
8 700,00 9,00 3,00 67,23

Dos resultados da tabela, pode ser observado o seguinte:

» Os maiores rendimentos se atingem quando se trabalha no nivel inferior da

variavel vazao de 6leo (vo)

= Mantendo a vazdo de 6leo no nivel inferior, os maiores rendimentos se

atingem trabalhando com a relagao molar etanol:6leo (rm) no nivel superior

e a razao de refluxo (rf) no nivel superior

» O maior rendimento deste planejamento (93,84%) foi atingido sob as

condicdes do ensaio 7.

Com os

resultados obtidos das simulacbes e usando o software
STATISTICA 7.0 (Statsoft, Inc., Tulsa, OK) foi determinado o modelo que

representa o sistema de estudo sob as condi¢des apresentadas. O modelo é um

modelo linear onde a variavel vazao de 6leo tem o maior coeficiente:

Rendimento a Biodiesel =72,8651-13,7360*(vo)+7,0374*(mr)+2,3251*(rf)

(22)

A Tabela 39 apresenta a analise de variancia do modelo linear obtido.

Tabela 39. ANOVA para o modelo linear que descreve os resultados obtidos no

planejamento fatorial 1(soja)

Regressao
1862,19 5,00 372,44 5,8 4,19
(R)
Residual (r) 128,46 2,00 64,23
Erro 0,354 1,00
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Total (T) | 1990,65 7,00 | | |
R | 0ses | | |

Segundo os resultados da tabela, o modelo apresenta um alto coeficiente
de correlagéo e pode ser considerado estatisticamente significativo com 90% de
confianga, isto devido a que apresenta um F calculado muito maior do o que F
tabelado (Barros et al. [110]).

4.6.2.2 Metodologia da maxima inclinagao

Para aplicagdo da metodologia da maxima inclinagdo, o modelo matematico
utiizado é o modelo linear obtido no planejamento fatorial 1 e a variavel de
referéncia é a variavel com o maior coeficiente nesse modelo, ou seja, a vazao de
Oleo. Assim, o valor codificado dessa variavel foi deslocado em -0,2 unidades,
tendo como ponto de partida o ponto central do planejamento 1. O deslocamento
na escala codificada foi negativo devido a que o coeficiente da variavel vazao de
O6leo no modelo é negativo e o objetivo final € maximizar o rendimento em

biodiesel.

O deslocamento na escala codificada das variaveis restantes foi calculado
por meio da equacao 20. O valor real das variaveis foi calculado introduzindo os

valores codificados obtidos da equacéo 20 nas equacgdes de decodificacéo (21).

Um novo conjunto de simulacdes usando o Aspen plus® foi desenvolvido
para determinar a porcentagem de rendimento para cada deslocamento realizado
nas variaveis. A Tabela 40 apresenta as condi¢des que foram utilizadas nas
simulagdes e os resultados obtidos para cada mudanca de -0,2 unidades na

escala codificada.
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Tabela 40. Resultados obtidos usando a metodologia da maxima inclinagao (soja)

Centro 450,00 6,75 2,00 73,55
Centro+4 400,00 6,98 2,033 77,19
Centro+24 350,00 7,21 2,067 81,02
Centro+34 300,00 7,44 2,101 85,02
Centro+44 250,00 7,67 2,135 89,10
Centro+54 200,00 7,90 2,167 93,08
Centro+64 150,00 8,13 2,203 96,58
Centro+74 100,00 8,36 2,237 99,02
Centro+84 50,00 8,59 2,27 99,92

Os resultados permitem observar que €& possivel atingir uma alta
porcentagem de rendimento em biodiesel sob as condi¢gées centro + 7A. Com
base nisto, um novo planejamento fatorial 2° usando as condigdes centro + 7A
como ponto central foi desenvolvido para analisar a resposta do sistema ao redor
desta essa regiao e, assim, determinar as melhores condigbes de operagao do

processo.

4.6.2.3 Planejamento fatorial 2

Com base nos resultados obtidos usando a metodologia da maxima
inclinagdo, um novo planejamento fatorial foi desenvolvido. A Tabela 41 apresenta

a matriz do planejamento junto com os resultados obtidos das simulagdes.

Tabela 41. Matriz e resultados planejamento fatorial 2 (soja)

1 90,00 6,00 1,00 96,42
2 110,00 6,00 1,00 94,56
3 90,00 10,73 1,00 99,33
4 110,00 10,73 1,00 98,71
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5 ‘ 90,00 ‘ 6,00 ‘ 3,47 ‘ 98,98
6 ‘ 110,00 ‘ 6,00 ‘ 3,47 ‘ 98,08
7 ‘ 90,00 ‘ 10,73 ‘ 3,47 ‘ 99,34
8 ‘ 110,00 ‘ 10,73 ‘ 3,47 ‘ 98,69

Os resultados apresentados na tabela mostram que as melhores
percentagens de rendimento foram atingidas nos ensaios onde a vaz&o de oleo foi
de 90 g/min, sendo a percentagem obtida no ensaio 7 o maior valor obtido no

planejamento.

No entanto, a quantidade de massa alimentada ao processo no ensaio 7 é
menor que a massa alimentada no ensaio 4 e os valores de rendimento atingidos
nesses dois ensaios foram similares. Devido ao fato anterior e a que o objetivo
principal deste trabalho é produzir tanto biodiesel quanto seja possivel, os ensaios
que possuem uma vazao de alimentagao de 6leo de 90 g/min foram descartados.
Esta decisao transforma os ensaios 2,4 e 6 nas op¢des mais interessantes, devido

a que sao os ensaios que agora apresentam os maiores rendimentos.

Comparando-se as condi¢des utilizadas nos ensaios 4 e 8 com as utilizadas
no ensaio 6 pode-se notar que o consumo de etanol € maior nos dois primeiros e
os rendimentos obtidos sao ligeiramente maiores. Dado que uma quantidade
maior de etanol € alimentada nos ensaios 4 e 8, € de se esperar que sob as
condigbes desses ensaios 0 processo tenha um maior requerimento de energia
por causa da maior quantidade de etanol que se deve recuperar. Os resultados
das simulagdes efetuadas indicam que o requerimento energético do refervedor da
coluna reativa no ensaio 4 é cerca de 1.2 vezes o requerimento energético no

ensaio 6.

Nesse sentido, as observacdes anteriores sugerem que O ensaio 6
apresenta o melhor conjunto de condigbes de operagdo do processo de estudo

deste trabalho, devido ao fator econdmico e ao melhor aproveitamento dos
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recursos e das matérias primas. Por causa do fato anterior, todos os estudos e os
resultados que serdo apresentados daqui para diante foram desenvolvidos e
obtidos sob as condigdes do ensaio 6 do planejamento 2 (ov =110 g/min, rm =6 e
rf = 3,47).

Na Figura 71 é apresentada a secao do flowsheet de simulagéo para a qual
o planejamento fatorial foi aplicado. As Tabelas 42 e 43 reportam as condigdes e
os resultados obtidos para as correntes do processo no ensaio 6 do planejamento

fatorial 2.
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Figura 71. Flowsheet de simulagao utilizado nos planejamentos fatoriais (soja)

Tabela 42. Condig¢oes das correntes de processo do ensaio 6 planejamento fatorial 2 (soja)

Temperatura (°C) 55,00 55,00 55,00 50,70 86,30
Pressao (kPa) 101,325 101,325 101,325 30,68 33,68
Vaz&o molar (mol/min) 0,125 0,751 0,876 0,326 0,549

Tabela 43. Fragao molar das correntes de processo do ensaio 14 planejamento fatorial 2

(soja)
ke fEwnemn]

Trilinoleina 1,00 -- 0,092 4,78e-8 3,53e-3
Dilinoleina - -- 0,008 2,58e-6 3,91e-4
Monolinoleina - -- 0,014 5,66e-7 1,74e-3

Etil linoleato - - 0,125 4,34e-4 0,670

Etanol -- 1,00 0,733 0,999 0,102

Glicerol - - 0,030 3,561e-6 0,222
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Comparado com o estudo realizado para o sistema de produgao de

biodiesel que envolve o 6leo de mamona, pode ser percebido que uma maior

quantidade de O6leo soja é alimentada no processo. Isto se deve a que

comparando-se os modelos cinéticos utilizados aqui, a velocidade de reagao do

Oleo de soja € maior que a velocidade de reagcdo do 6leo de mamona, o que

permite que com um tempo de residéncia menor uma maior quantidade de oleo de

soja reaja em comparagao com o 6leo de mamona.

As Figuras 72, 73, 74 e 75 representam os perfis de temperatura, pressao,

consumo e producdo de moles e o perfil de composi¢cdes dentro da coluna sob as

condi¢des do ensaio 6.
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Tal como se observa na Figura 72, neste estudo, o perfil de temperatura
dos estagios reativos sempre esteve entre 40 e 55 °C; os quais sao os limites de
temperatura do modelo cinético utilizado. Por sua parte, como mostra a Figura 73,
a queda de pressao foi assumida como 3 kPa. A presséao foi a variavel utilizada
para garantir que o perfil de temperatura da coluna reativa nao ultrapassasse os
limites de temperatura impostos pelo modelo cinético. Para isto, uma
especificagao de design foi introduzida no simulador com o objetivo de ajustar a
pressao no topo da coluna para cumprir sempre com 0s requerimentos de

temperatura das etapas reativas.

O Perfil de geragdo de compostos permite ver que no inicio do processo
uma alta quantidade de biodiesel € produzida, e a medida que o numero de
estagios aumenta a produgdo diminui. Isto se deve ao rapido detrimento da
quantidade de matéria prima para produgdo de biodiesel disponivel dentro da
coluna de destilagdo reativa. Adicionalmente, € para chamar atencdo que a
concentragédo de Trilinoleina (representante do dleo de soja) no final da coluna é
desprezivel, o que indica um adequado aproveitamento da matéria prima no

processo.

O fundamento do processo de destilacao reativa para producao de biodiesel
consiste na criacdo de um alto excesso de alcool por etapa reativa, o qual ira
provocar que a reagao seja deslocada para o lado dos produtos (principio de Le
Chatelier), conduzindo a obtencdo de rendimentos elevados. Neste estudo, no
perfil de composicdes, pode ser visto que o composto com a maior fragdo molar
na zona reativa € o etanol, o que concorda com o fundamento do processo e

explica o porqué dos rendimentos atingidos.

4.6.2.4 Analises de sensibilidade

Nesta secdo, serdo apresentados os resultados obtidos nos diferentes
estudos realizados utilizando o simulador Aspen Plus® como ferramenta. O
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objetivo desses estudos é analisar o efeito que tera a variagcdo das diferentes
variaveis do processo sobre respostas importantes do sistema como: rendimento
do processo, pureza dos produtos do processo e requerimento energético do
processo. Todos os estudos apresentados a seguir foram realizados utilizando as
condigdes do ensaio 6 do planejamento fatorial 2 como base. Quando uma
mudanca numa variavel for realizada, as variaveis restantes permanecerao

constantes no valor desse ensaio.

4.6.2.4.1 Variagao da relagao molar entre o destilado/alimentacao com

base no etanol (d:f)

Devido a que nos estudos de planejamentos fatoriais ndo foi estudado o
efeito que tem a variavel relagdo molar entre o destilado/alimentagido com base no
etanol (d:f), foram realizados alguns estudos de sensibilidade com esta variavel. O
estudo foi desenvolvido mantendo todas as condicbes do ensaio 6 do

planejamento 2 mas variando a d:f entre 0,15 e 0,6.

Dado que foi feita uma variagdo nas condi¢gdes do ensaio 6, foram feitas
outras andlises de sensibilidade com o intuito de ponderar o efeito que esta
variagao teria sobre o rendimento do processo, a energia do condensador e a

energia do refervedor da coluna.

As Figuras 73, 74, 75 e 76 ilustram os resultados obtidos em cada um dos

estudos realizados.
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Figura 78. Rendimento Vs d:f (soja)

10 1400
9 = Lo
s g
2 5 1000
m o
g s
T g § 600
E °
g, ;@
o 3
£ e 200
0 0
0 01 02 03 04 05 06 07 0 01 02 03 04 05 06 07
Relagdo alimentagdo/destilado (etanol) Relagdo alimentagdo/destilado (etanol)
Figura 76. Fragao massica de etanol Figura 77. Energia do condensador
no fundo da coluna Vs d:f (soja) Vs d:f (soja)
0,99 2000
_. 038 g 160
* *
5 3
209 ¢ 20
g §
E -
5 0% F
g z
£ 0% a
0,94 0
0 01 02 03 04 05 06 07 0 01 02 03 04 05 06 07
Relagdo alimentagio/destilado (etanol) Relagdo alimentacdo/destilado (etanol)

Figura 79. Energia do refervedor
Vs d:f (soja)

Os resultados sugerem que um valor de 0,509 para a variavel d:f permite
atingir um 2% em massa de etanol na corrente de fundo da coluna o que permite
cumprir com o requerimento de qualidade do biodiesel. Alias, pode ser visto que
um aumento nesta variavel, até certo ponto, traz um efeito positivo no rendimento.
No entanto, um valor maior de 0,59 provoca diminui¢do no rendimento. Por outro
lado, a energia do refervedor e do condensador aumentam sempre com o
aumento da variavel d:f.
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Foi determinada, ainda, a dependéncia da variavel d:f com as variaveis
razao de refluxo (rf) e relagdo molar (rm). Para isto, foi realizada uma analise de

sensibilidade variando a rf e d:f para dois relagbes molares fixas de 4,5 e 6

respectivamente.
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Figura 80. Dependéncia de d:f com Figura 81. Dependéncia de d:f com
rm e rf (rm = 4,5) (soja) rm e rf (rm = 6) (soja)

Nas Figuras 80 e 81, se observa que o valor da variavel relagdo molar entre
o destilado/alimentacdo com base no etanol (d:f) que conduzira ao maior
rendimento em biodiesel depende do valor da variavel rm. Para cada valor de
relagdo molar existe um valor determinado da variavel d:f que provoca diminuicéo
do rendimento sem importar qual que é o valor da variavel rf. No caso de se
trabalhar com uma relagao molar de 4,5:1 entre etanol e 6leo, o valor de d:f que
tera o efeito descrito anteriormente no processo corresponde a um numero maior
do que 0,4. No caso de se trabalhar com uma relacdo molar etanol:6leo de 6:1

este valor corresponde a 0,59 como foi comentado antes.

4.6.2.4.2 Variagao da posicao de alimentagao

Usando o simulador Aspen plus@, foi feita a avaliagdo do efeito que tem a
posicdo de alimentacdo sobre o rendimento do processo, a energia do

condensador e do refervedor, e sobre as purezas do produto do topo e do fundo
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da coluna. As Figuras 82, 83, 84, 85 e 86 apresentam os resultados obtidos em

cada caso.
100 1700
§ 85 E 1550
< 5
g T 100
5 2 150
=4 =]
& 55 1;
£ 1100
o
a0 950
0 2 4 6 8 v 0 2 4 6 8 0
Estagio de alimentacdo Estagio de alimentagdo
Figura 82. Rendimento Vs posicdo Figura 83. Energia do refervedor
de alimentagao (soja) Vs posicao de alimentagéao (soja)
1750 1 B e e
5 O @ 099998
3 5
2 1350 2
c £
< 5 0999%
g E
g 1150 £
Q m
° < 0,99994
950 e
=]
(a]
750 0,95992
0 2 4 6 8 10 2 0 2 4 6 3 0
Estagio de alimentacio Estagio de alimentag¢do
Figura 84. Energia do condensador Figura 85. Fragao molar de etanol
Vs posicao de alimentagao (soja) no topo Vs posicido de alimentagao (soja)
0,7
E 0,64
g
2 038
£
s
E o5
=]
w
o
m
& 046
04
0 2 4 6 8 10 12
Estagio de alimentacio

Figura 86. Fragao molar de biodiesel no fundo Vs posigao de alimentagao (soja)

146



Segundo os resultados obtidos das simulagdes, uma diminuigdo no
rendimento do processo € um aumento na energia do condensador e do
refervedor sdo provocados enquanto a alimentagcdo da coluna reativa é feita mais
para o fundo da coluna. Isto ocorre por causa do tamanho da zona de reagdo. Na
destilagao reativa com catalisador homogéneo, a zona de reagédo € determinada
por os estagios que se encontram entre o estagio de alimentagao e o refervedor
da coluna, assim, ao alimentar mais para o topo, mais estagios reativos tera a
coluna e, por conseguinte, mais alcool reagira; isto se traduz numa maior
produgdo de moles de biodiesel e um menor requerimento de recuperagao de
etanol no processo, o que representa um aumento no rendimento do processo e
uma diminuicdo na carga energética do refervedor e do condensador,

respectivamente.

Por outro lado, se observa que a pureza do etanol recuperado no topo da
coluna nao é influenciada enquanto a pureza de biodiesel na corrente do fundo
diminui quando a posi¢cdo de alimentagdo esta mais perto do fundo. A primeira
situagdo se da por causa da grande diferenga entre os pontos de ebulicdo do
etanol e os outros compostos do sistema, isto faz com que recuperar o alcool com
alta pureza seja uma tarefa bastante facil. Esta analise, alias, permitiu concluir que
no processo de destilagdo reativa para producédo de biodiesel, ndo é necessaria
uma zona de retificagcdo na coluna para recuperar alcool de alta pureza. Por outro
lado, a diminuicdo da pureza do biodiesel na corrente do fundo da coluna reativa
se deve ao tamanho da zona de reagao. Quanto mais perto do topo da coluna é
feita a alimentag&o, maior € a zona reativa, em consequéncia, mais etanol reagira,
sera produzido mais biodiesel e uma quantidade menor de reagentes sera

encontrada no fundo.
O conjunto de observagdes anterior permite concluir que a posigéo 6tima de

alimentagao no processo de estudo € o estagio 2 da coluna reativa. Os resultados

apresentados mostram que realizar a alimentagdo nesse estagio provoca um
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efeito positivo na economia do processo ja que se tem um maior rendimento, um

melhor aproveitamento da matéria prima e um menor requerimento energético.

4.6.2.4.3 Variagao do numero de estagios da coluna reativa

Com o intuito de avaliar o efeito do numero de estagios da coluna reativa
sobre o rendimento do processo, neste trabalho, foram feitas simulag¢des variando
este numero e mantendo a posi¢cédo de alimentagdo no estagio superior. A Figura
87 representa os resultados obtidos.
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Figura 87. Rendimento Vs nimero de estagios da coluna reativa (soja)

Como era de se esperar, quanto maior o numero de estagios da coluna,
maior é o rendimento do processo. A figura indica que uma coluna de mais de 13
estagios nao oferece vantagens econdmicas ja que o rendimento aumenta muito

pouco, e pelo contrario incorreria em gastos desnecessarios.
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4.6.2.4.4 Variagao do fluxo de alimentagao de é6leo

Foi analisada com estudos de simulacdo, a variagdo do rendimento do

processo com o fluxo de alimentagdo de 6leo. A Figura 88 ilustra o resultado desta

analise.
101
100
£ 9
2
£ 98
1]
£ v
T
&: 9
95
94
0 50 100 150
Fluxo de dleo (g/min)

Figura 88. Variagao do rendimento Vs fluxo de 6leo (soja)

A figura mostra que um aumento do fluxo de éleo traz um efeito negativo
sobre o rendimento do processo. Isto se deve a que os estagios da coluna reativa
possuem um holdup determinado, um alimento de um fluxo muito grande daria um
tempo de residéncia muito baixo por estagio, o que conduziria a reagdes

incompletas.

4.6.2.4.5 Variagao da razao de refluxo

Foi realizada uma analise de sensibilidade com o objetivo de ter
conhecimento de como se veriam afetados o rendimento do processo e a energia
requerida pelo refervedor da coluna reativa com a variacdo da razdo de refluxo,
quando as variaveis restantes ficam constantes. As Figuras 89 e 90 apresentam
os resultados obtidos.
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Nos resultados pode ser visto que uma mudanca na razao de refluxo de
3,47 para 6,5 conduziria a um aumento no rendimento de 98,08 para 98,60 %, no
entanto, o requerimento energético do refervedor aumentaria de 995,31 para
1665,28 Watt.

Aprecia-se, ainda, que um valor da raz&o de refluxo maior do que 8 provoca
uma queda no valor do rendimento do processo, isto se deve a que sao

impulsionadas as reacdes de consumo de biodiesel para produzir dleo.

4.6.2.4.6 Variagao da relagdo molar etanol:6leo

Nesta secdo, sao apresentados os resultados do caso de estudo
desenvolvido com o objetivo de saber se € possivel atingir rendimentos similares
aos obtidos até agora utilizando uma relagao molar etanol:6leo menor do que 6:1.

A relagdo molar etanol:6leo elegida para esta analise foi de 4,5:1.

Para efeitos de comparagao entre os resultados obtidos usando a relagao
molar etanol:6leo 6:1 e a relacdo molar 4,5:1, se calculou qual que deveria ser o

fluxo de 6leo alimentado ao processo para que utilizando uma relagédo molar 4,5:1
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se produzisse um fluxo volumétrico igual ao fluxo volumétrico que foi alimentado
quando usada a relagao molar 6:1. Uma vez calculado este valor, foi desenvolvida
a andlise da variagao do rendimento do processo e do requerimento energético do
refervedor da coluna com a relagdao de refluxo, mantendo o cumprimento do
requerimento de qualidade de 2% em massa de etanol na corrente do fundo da
coluna e 1 minuto de tempo de residéncia no pré-reator (condicbes ensaio 6

planejamento 2).

As Figuras 91 e 92 e a Tabela 44 resumem os resultados obtidos no

estudo.
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Nas figuras, se observa que o maior rendimento que poderia ser atingido
usando uma relagédo molar 4,5-1 esta por volta de 98%. No entanto, para atingir
este rendimento, seriam necessarias uma raz&o de refluxo e uma energia no
refervedor muito maior quando comparada com a razao de refluxo e a energia

necessaria quando empregada uma relagao molar 6:1.

Tabela 44. Comparagao entre resultados obtidos usando relagdo molar etanol:6leo 6:1 e




Fluxo de diacilglicerol na corrente de saida

0,149 0,155
(g/min)
Fluxo de monoacilglicerol na corrente de

0,380 0,373
saida (g/min)
Moles gerados de biodiesel ‘ 0,367 ‘ 0,390
Rendimento (%) ‘ 97,84 ‘ 97,91
Relagao de refluxo ‘ 3,00 ‘ 12,00
Energia do refervedor (Watt) ‘ 890,67 ‘ 1312,20

Observando-se os resultados reportados na Tabela 44, se conclui que
neste caso uma analise econOmica deveria ser realizada dado que usando uma
relagdo molar 4,5:1 se alimenta um fluxo de 6leo maior que no caso de relacéo
molar 6:1 e os rendimentos sdao proximos; isto implica que uma quantidade maior
de moles de biodiesel € gerada no caso de 4,5:1. No entanto, a energia
necessaria no refervedor da coluna quando usada a relagdo de 4,5:1 é cerca de
1,48 vezes a energia necessaria quando usada a relagao de 6:1. Adicionalmente,
uma razao de refluxo muito maior implica um projeto da coluna muito maior e uma
maior dificuldade para fazer o refluxo do material. A deciséo de qual relagcdo molar
deveria ser usada sO pode ser efetuada sabendo qual que é a relagao

custo/beneficio do processo.

4.6.2.4.7 Variagao da temperatura de alimentacao no decantador

Com o intuito de recuperar a maior quantidade de glicerol no processo, foi
feita uma analise de sensibilidade para elucidar como a temperatura de
alimentagcao ao decantador afeta a recuperacao. Adicionalmente, foi feita a analise
para calcular a energia que o equipamento cooler precisaria retirar da corrente

biod+gli para cada atingir as temperaturas de alimentagao ao decantador.

As Figuras 93 e 94 ilustram os resultados obtidos na analise.
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Os resultados indicam que para ter a maior quantidade de glicerol na fase
pesada, ou seja, para ter uma boa separacdo das fases biodiesel e glicerol, a
corrente de alimentacdo ao decantador deve ser resfriada até 10°C, com isto se
obtém uma corrente de saida com 92,3% em massa de glicerol. O calor que deve
retirar o cooler para resfriar a corrente bio+gli desde 86 até 10 °C é de 356,61

watts.

4.6.2.5 Introducao da eficiéncia de Barros e Wolf

Nesta secao vao ser apresentados os resultados obtidos nas simulagdes do
processo de destilacao reativa para producéo de biodiesel quando introduzidos os
valores de eficiéncia de Barros e Wolf. Os valores de eficiéncia de Barros e Wolf
foram calculados por tentativa e erro utilizando a equagao 6, iniciando com um
valor de eficiéncia de 100%. As simulacdes foram desenvolvidas utilizando as

condigbes do ensaio 6 do planejamento fatorial 2.

A Figura 95 mostra os valores das eficiéncias por componente introduzidas

no simulador.
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Figura 95. Eficiéncia de Barros e Wolf por Componente

Da figura pode ser visto que a eficiéncia de Barros e Wolf introduzida no

simulador esteve na faixa de 0,57 a 1,12.

A Figura 96 apresenta a comparagdo dos resultados obtidos nas

simulagdes com a introducao da eficiéncia de Barros e Wolf.
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Figura 96. Comparacgao entre as moles produzidas de biodiesel com e sem a introdugéo

de eficiéncia (soja)

A Tabela 45 compara alguns dos resultados obtidos com a introdugcédo dos
valores de eficiéncia de Barros e Wolf com os resultados obtidos sem a introdugao

desses valores.
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Tabela 45. Comparagao entre os resultados obtidos nas simulagées com e sem a introdugéao

de eficiéncia (soja)

Rendimento (%) 97,84 98,02

Relagao alimentagao/destilado (etanol) 0,510 0,509
Fragao massica etanol no topo (%) 100 100

Energia do refervedor (Watt) 890,67 889,40

Como pode ser visto, os resultados obtidos com e sem a introdugao de
valores de eficiéncia sdo muito proximos; a introducdo dos valores de eficiéncia
nao teve um efeito notério no desempenho do processo, um perfil similar de
geracao de moles de biodiesel e, por conseguinte, rendimentos do processo muito
proximos foram obtidos. A pureza do etanol recuperado no topo da coluna reativa
e a energia necessaria no refervedor da coluna ndo foram afetados pela
introducao dos valores de eficiéncia. Todos os fatos anteriores se dao por causa
da grande diferenga que existe nos pontos de ebulicdo entre o etanol e os outros
compostos do sistema de produgao, o que faz com que recuperar o etanol seja

uma atividade de facil desenvolvimento.

Os resultados das simulagdes com a introdugéo das eficiéncias por estagio
calculadas pela equacao de Barros e Wolf ndo sdo apresentadas, dado que se

obteve o mesmo comportamento.

4.7 Simulacao da coluna de recheio

Nesta secao, sdo apresentados os resultados obtidos na simulagdo da
coluna de recheio utilizada no estudo experimental. Dado que no estudo
experimental foram utilizadas quantidades de catalisador maiores que a
empregada na obtencdo do modelo cinético disponivel deste estudo (1% em
massa com base na massa de 6leo vegetal alimentado no processo), o processo
foi simulado sob as condigbes que produziram a maior quantidade de biodiesel

usando 1% de catalisador (ensaio 8, planejamento fatorial 2, parte experimental).
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A coluna foi simulada como uma coluna de estagios, onde foram calculados
0 holdup e a queda de pressao da coluna utilizando as propriedades do recheio. O
numero de estagios da coluna foi calculado usando o HETP (Altura Equivalente ao
Prato Tedrico) do recheio. Assim, uma coluna de 8 estagios tedricos incluindo um
condensador total e o refervedor foi introduzida no Aspen plus®. O flowsheet da

simulagao € apresentado na Figura 97.
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Figura 97. Flowsheet de simulagido producgao de biodiesel usando uma coluna de recheio

Na simulagédo, a alimentagao foi feita no estagio superior (estagio 2); desta forma,
a zona reativa foi a zona enquadrada entre o estagio 2 e o estagio 7. Foi utilizada
uma taxa de refluxo de 0,083ml/min e foi utilizada uma especificagdo de design
para conseguir que a corrente de fundo da coluna saia do processo com 2% em
massa de etanol. As Tabelas 46 e 47 apresentam as condi¢cbes das correntes

envolvidas no processo.

Tabela 46. Condi¢des das correntes de processo usando uma coluna de recheio

Temperatura (°C) 55,00 55,00 55,00 54,00 88,20
Pressao (kPa) 101,325 101,325 | 101,325 35,76 36,06
Vaz&o molar (mol/min) 0,040 0,358 0,398 0,233 0,165
Fluxo volumétrico (I/min) 0,040 0,022 0,079 0,014 0,050

Tabela 47. Fragdo molar das correntes de processo usando uma coluna de recheio

Trilinoleina 1,00 -- 0,056 3,35e-9 0,020
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Dilinoleina ‘ - ‘ - ‘ 0,005 ‘ 1,25e-7 ‘ 0,002
Monolinoleina ‘ — ‘ — ‘ 0,010 ‘ 2,41e-8 ‘ 0,008
Etil linoleato ‘ - ‘ - ‘ 0,112 ‘ 5,99e-5 ‘ 0,651
Etanol ‘ — ‘ 1,00 ‘ 0,788 ‘ 0,999 ‘ 0,108
Glicerol ‘ - ‘ - ‘ 0,029 ‘ 7,06e-7 ‘ 0,211

Das tabelas, pode ser visto que na simulacao foi alimentado na coluna um
fluxo volumétrico muito menor que o reportado na parte experimental (0,250 I/min).
Isto foi necessario com o intuito de atingir altas conversdes; quando foi alimentado
o fluxo de 0,25 I/min baixas conversdes foram obtidas. Isto sugere que o holdup do
recheio da coluna nao oferece o tempo de residéncia necessario para reagao na
simulagdo. Essas diferencas em conversdes e fluxos se dao por causa da
diferenga entre a temperatura a qual esta sendo simulada a coluna (40 — 55°C) e a
temperatura a qual foram realizados os ensaios experimentais (= 78°C). Nos
experimentos, uma temperatura maior foi utilizada, o que conduz a uma maior
velocidade de reacdo. Comparado com a simulacao, isto permite ter uma maior

quantidade de matéria reagindo num mesmo volume.

As Figuras 98, 99, 100 e 101 representam os perfis de temperatura,

pressao, fragcdo molar do liquido da coluna e o consumo e geragcdo de moles da

coluna.
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Figura 98. Perfil de temperatura (recheio) Figura 99. Perfil de pressao (recheio)
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Como se observa na Figura 98, o perfil de temperatura dos estagios
reativos sempre esteve entre 40 e 55 °C. Por sua parte, como mostra a Figura 99
a queda de pressao calculada pelo Aspen plus® para o recheio foi muito menor
que a queda de pressao suposta (3 kPa) para realizar a simulagéo da coluna de
estagios. A pressao foi a variavel utilizada para garantir que o perfil de
temperatura da coluna reativa nao ultrapassasse os limites de temperatura
impostos pelo modelo cinético, assim, uma especificagdo de design foi introduzida
no simulador com o objetivo de ajustar a press&o no topo da coluna para cumprir

sempre com os requerimentos de temperatura das etapas reativas.

O Perfil de geragdo de compostos permite ver que no inicio do processo
uma alta quantidade de biodiesel é produzida, e a medida que o numero de
estagios aumenta a produgao diminui. Isto se deve ao detrimento da quantidade
de matéria prima para producédo de biodiesel na coluna. Adicionalmente, € para
chamar atengcdo que a concentracdo de Trilinoleina no final da coluna é
desprezivel, o que indica um adequado aproveitamento da matéria prima no

processo.
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Como se observa na Figura 100, o emprego de uma coluna de destilacéo
com recheio cumpre como as colunas de estagios com o fundamento do processo
de destilacao reativa para produgao de biodiesel, o qual consiste na criagcdo de um
alto excesso de alcool por etapa reativa, o que ird provocar que a reagao seja
deslocada para o lado dos produtos (principio de Le Chatelier), conduzindo a
obtencao de rendimentos elevados. Neste estudo, no perfil de composicdes, pode
ser visto que o composto com a maior fragdo molar na zona reativa é o etanol, o
que concorda com o fundamento do processo e explica o porqué das conversdes

atingidas no estudo experimental.

Comparando as simulacdes efetuadas para o sistema de producdo de
biodiesel que envolve o 6leo de soja, se observa que a massa alimentada para a
coluna de estagios € maior do que a alimentada na coluna de recheio e os
resultados obtidos de producao de biodiesel sdo similares. Isto se deve a que as
colunas de recheio proporcionam um holdup muito menor do que as colunas de
destilagcao de estagios, razdo pela qual s6 podem ser usadas para efetuar reagdes
homogéneas em fase liquida muito rapidas [80]. Neste estudo, o holdup total

calculado para o recheio é apresentado na Tabela 48.

Tabela 48. Hold up calculado para o recheio

‘ 31,58
‘ 28,61
‘ 27,18
‘ 26,28
‘ 25,67
|

|

o g A WD

24,98
164,30
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Comparado com o holdup (1000 ml) das colunas de destilacdo de estagios
utilizadas neste estudo, pode ser visto que se precisaria de uma coluna de recheio
de grande altura para se ter um holdup similar. Deve-se lembrar que na industria,
elevados holdups podem ser conseguidos usando estagios do tipo bubble caps
[72].

A conversdo atingida na simulagédo foi calculada pela equagao 10 tendo
como resultado 91,4%. O requerimento energético no refervedor da coluna foi de
1147,03 W. O resultado obtido para a conversdao se encontra em concordancia
com os dados experimentais obtidos no ensaio 8 do planejamento fatorial 2
(estudo experimental). Isto mostra que os simuladores comerciais descrevem
adequadamente o comportamento das operagdes envolvidas nos processos de
producdo. Assim, esses softwares constituem uma ferramenta importante de
andlise e proposicdo de diferentes configuragbes de um processo e
adicionalmente podem se converter em uma ferramenta interessante na
identificacédo e correcdo de problemas operacionais assim como também na

identificacdo de condi¢cbes 6timas de operacéao.
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5. Conclusoes

A determinagdo experimental de algumas propriedades € de grande
importancia em um processo de simulagdo quando se estudam sistemas
que envolvem compostos hipotéticos, uma vez que sdo diminuidos os
erros causados pelo uso de métodos de estimagao de propriedades.

O desenvolvimento dos planejamentos fatoriais foi uma ferramenta efetiva
para o entendimento do comportamento do sistema de estudo, ja que
permitiu a analise do efeito de diferentes variaveis em diferentes niveis ao
mesmo tempo.

A maxima inclinacdo € uma metodologia que permite chegar de forma
rapida e simples a regido onde as variaveis conduzem ao maior rendimento
do processo.

A relagéo de refluxo é a variavel de maior importancia no processo ja que é
o refluxo o que provoca que se apresente uma alta quantidade de alcool
dentro da coluna como pode ser visto no perfil de composicoes.

Neste processo, a alimentagédo deve ser introduzida no primeiro estagio ja
que desta forma se requer uma carga energética menor na coluna e se
atinge o maior rendimento. Adicionalmente, neste processo € possivel
obter alcool de alta pureza no destilado sem precisar fazer uso de uma
zona de retificagdo na coluna de destilag&o reativa.

Neste processo € possivel atingir altos rendimentos usando relagdes
molares baixas e altas relagdes de refluxo, no entanto, os requerimentos
energéticos da coluna aumentam consideravelmente.

A introducao de valores de eficiéncia calculados pela equagao de Barros &
Wolf ndo apresentou efeito significativo no rendimento do processo nem
nas purezas dos produtos de fundo e topo da coluna; isto se deve a
grande diferenga entre os valores dos pontos de ebulicdo do alcool e os

outros compostos.
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Especial cuidado deve se ter na escolha dos valores das variaveis que
afetam a destilag&do reativa, devido a que, como mostraram os resultados
das simulagdes, existem valores de rf e d:f limites depois dos quais o
rendimento é afetado negativamente.

A destilacdo reativa se apresenta como uma alternativa promissora para a
produgao de biodiesel, uma vez que se atingiram altos rendimentos usando
uma planta mais compacta e uma relagdo molar etanol: 6leo menor que no
processo convencional.

Antes de realizar a separagao das fases biodiesel-glicerol, € necessario
resfriar a mistura com o fim de diminuir a solubilidade das substancias e
atingir a maior quantidade de glicerol na fase pesada.

Para se atingir altos rendimentos na produg¢ao de biodiesel por destilagao
reativa, € recomendado utilizar as colunas de estagios de equilibrio ao
invés de colunas de recheio, devido a que as colunas de estagios
conseguem proporcionar um holdup maior.

A destilagao reativa consegue atingir altos rendimentos em biodiesel em um
curto tempo de operacdo como foi demonstrado nos resultados
experimentais reportados aqui. Adicionalmente, as simulagcdes parecem
concordar com estes resultados, ja que, altos rendimentos foram obtidos
tendo um tempo de reagao no pré-reator de sé 1 minuto.

O uso de simuladores comerciais € de grande ajuda no estudo e
reconhecimento das vantagens e desvantagens oferecidas por um
processo. Por meio do seu emprego, € possivel testar rapidamente
diferentes cenarios de operagao permitindo a identificacdo de condigdes
6timas de producdo e a previsao e correcdo de problemas operacionais.
Tudo isto conduz a uma redugdo do tempo e custos na projecao de um

processo.
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6. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Desenvolver as medicbes da pressdo de vapor dos componentes
envolvidos no processo, ja que € uma propriedade importante na predigao
do equilibrio de fases e no calculo de outras propriedades, com o intuito de
melhorar a caracterizagao deles no simulador e aprimorar os resultados.
Realizar a medi¢cado das propriedades criticas dos componentes envolvidos
no processo com o intuito de aprimorar a sua caracterizagao no software
Realizar estudos comprando os rendimentos do processo intensificado e o
processo convencional com respeito ao tempo de processo.

Aprimorar os resultados iniciais aqui obtidos para o modelo cinético que
descreve a transesterificagdo do oleo de soja com etanol usando hidroxido
de sodio como catalisador.

Desenvolver a obtencdo dos modelos cinéticos aqui utilizados numa faixa
maior de temperaturas (30-70 °C)

Comparar os dados obtidos nas simulagdes das colunas de destilagao
reativa com estagios com dados experimentais obtidos na coluna existente
no laboratoério LDPS

Realizar os estudos com base em especificagcbes de uma coluna de projeto

maior.
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ANEXO A — Resultados estimacao de propriedades

Tabela A1. Resultados estimacéao viscosidade Etil ricinoleato (Cp)

P. Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 60.08 32.83 49.34 25.65 61.26
Lydersen 70.56 38.91 60.26 29.96 76.23
Ambrose 72.72 39.86 61.99 30.62 78.65
Gani 52.85 30.86 45.90 24.24 56.61

Tabela A2. Resultados estimacdo densidade Etil ricinoleato (Kg/m®)

P. Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 1246.93 685.58 1026.07 537.10 1271.00
Lydersen 1463.99 812.40 1252.24 627.13 1580.49
Ambrose 1508.76 832.13 1288.18 641.01 1630.38
Gani 1097.71 644.49 954.66 507.58 1174.92

Tabela A3. Resultados estimacao viscosidade Trilinoleina (Cp)

P Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 93.85 172.23 364.44 163.94 257.59
Lydersen 189.63 443.46 2218.66 408.46 954.53
Ambrose 189.53 443,12 2214,90 408,16 953.45
Gani 124,20 250.00 699.70 235.09 424.88

Tabela A4. Resultados estimagéo densidade Trilinoleina (Kg/m®)

Pc Joback Fedors Ambrose Simple Gani
Joback 110.91 202.47 425.92 192.81 301.83
Lydersen 224.07 520.58 2575.10 479.80 1114.30
Ambrose 223.95 520.19 2570.76 479,45 1113.08

Gani 146.77 293.74 815.82 276.36 49717
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ANEXO B - Resultados medigao experimental da variagao da viscosidade e a densidade com a temperatura

= Triricinoleina

Viscosidad
L 988.51 665.31| 458.66| 324.26 230.45| 194.22 | 172.72| 153.60 @ 129.97 99.55 77.58 | 61.44 | 49.51
e dinamica | g9 25 665.36| 458.68| 324.14 233.72| 194.12 | 172.72| 153.56 @ 129.94 99.58 77.60 61.60 | 49.38
(mPa*s) 990.43 664.98| 458.81| 324.05 233.60| 194.27 | 172.70| 153.59 @ 129.94 99.57 77.62 61.49 | 49.51

Viscosidad
e 1029.60 | 695.41 | 481.17 | 34141 | 247.77 | 205.67 | 183.19| 163.12 | 138.35| 106.35 88.18 | 66.12 53.48
cinematica 1031.40 | 695.48 | 481.20 | 341.30 | 246.98 | 205.50 | 183.19| 163.08 | 138.31| 106.38 83.20 66.28 53.33
1031.60 | 695.08 | 481.33 | 341.20 | 246.85 | 205.70 | 183.19| 163.11 | 138.31| 106.37 83.22 66.17 53.47

(mm?Is)
Densidade | 0.9601 0.9567 | 0.9532| 0.9498 | 0.9463 | 0.9443| 0.9429| 0.9416 | 0.9394| 0.9361 | 0.9327 | 0.9293 | 0.9259
( /cm3) 0.9601 0.9567 | 0.9532| 0.9497 | 0.9463 | 0.9444 | 0.9429| 0.9416 | 0.9395| 0.9361 | 0.9327 | 0.9293 | 0.9259
g 0.9601 0.9567 | 0.9532| 0.9497 | 0.9463 | 0.9444 | 0.9429| 0.9416 | 0.9395| 0.9361 | 0.9327 | 0.9293 | 0.9259

Media
Visc.
dinamica
(mPa*s)

989.73

665.22

458.81

324.15

232.59

194.20

172.71

153.58

129.95

99.56

77.26

61.51

49.47

Media
Visc.
cinematica
(mm?/s)

1031.87

695.32

481.33

341.30

247.20

205.64

183.18

163.10

138.32

106.37

84.87

66.19

53.43

Media
Densi
(g/cm®)

0.9601

0.9567

0.9532

0.9497

0.9463

0.9444

0.9429

0.9416

0.9395

0.9361

0.9327

0.9293

0.9259
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= Etil ricinoleato

Viscosidad = 33.79 | 2669 | 2139 | 17.31 1423 1274 1185 | 11.04 995 | 840 | 727 | 630 | 549
edindmica 3383 | 2670 2136 | 17.32 1424 1274 1184 | 1103 996 | 846 | 727 | 629 | 542
(mPa’s) | 3387 | 2669 2155 @ 17.32 1423 1273 1183 | 11.02 @ 995 | 847 | 727 | 629 | 544
Visc‘:"idad 3678 | 29.16 | 2346 | 1928/ 1573 | 1412 | 1316 | 1227 | 1110 | 940 | 817 | 711 | 622
cinematica | 36-82 | 2917 | 2343 | 19.07| 1575 | 14.12 1315 | 1227 | 1110 | 947 | 817 | 710 | 6.14
13.14 11.09

(mm?s) | 3680 | 2916 | 2364 | 19.07| 15.74 | 14.12 12.26 948 | 817 | 710 | 6.16
T 0.9189 0.9154| 09117 | - 0.9045 0.9022 | 0.9007 0.8993 08970 0.8933 0.8896 0.8859 0.8821
(glem’) 0.9189 09153 0.9118 0.908/ 0.9041 0.9022 | 0.9008 0.8993 0.8970 0.8934 0.8896 0.8859 0.8822

09189 09153 09117 0908 09044 09022 0.9008 08993 98970 (8934 08896 08859 0.8823

Media
Visc.
dinamica
(mPa*s)

33.81

26.69

21.43

17.31

14.23

12.74

11.84

11.03

9.95

6.29

Media
Visc.
cinematica
(mm?/s)

36.80

29.16

23.51

19.14

15.74

14.12

13.15

12.27

11.10

7.10

Media
Densi
(g/cm®)

0.9189

0.9153

0.9117

0.9083

0.9043

0.9022

0.9008

0.8993

0.8970

0.8934

0.8896

0.8859

0.8822
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