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Resumo

Nos ultimos anos a demanda de biodiesel vem aumentando gradativamente, no Brasil reforcada
pela lei No 13.26, na qual se determinou que até marco de 2019 o teor de biodiesel no diesel
sera de 10%. Buscando aumentar sua produc¢éo foram desenvolvidos diversos processos, dentro
0s quais destilacdo reativa que se destaca pelas vantagens como: tempo de reacdo curto, alta
produtividade, ndo necessidade de excesso de alcool, menor custo de capital devido ao tamanho
de coluna ser inferir em relacdo a outros processos e ndo necessidade de unidades de separagédo
adicionais. Dessa forma, o presente trabalho simula uma coluna de destilagéo reativa realizando
uma analise de sensibilidade e conclui que 0 uso da coluna de destilacdo reativa foi eficiente

para alcancar a especificagdo desejada de no minimo de 99,5% de conversdo do &cido oleico.
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Abstract

In the recent years the demand for biodiesel has been increasing gradually. In Brazil it was
reinforced by law No 13.26, that determined that by March 2019 the biodiesel content in diesel
will be 10%. In order to increase biodiesel’s production, several processes have been developed,
in which reactive distillation is distinguished by advantages such as: short reaction time, high
productivity, no need for excess alcohol, lower cost of capital due to column size to be inferred
from other processes and no need for additional separation units. Thus, the present work
simulates a reactive distillation column performing a sensitivity analysis and concludes that the
column was effective to reach the required specification of minimum 99,5% oleic acid

conversion.
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1. INTRODUCAO

Nas Ultimas décadas, 0 aquecimento global se tornou uma grande preocupa¢do para 0 mundo
(IPCC, 2013). Na busca de uma forma de mitiga-lo, criaram-se diversas politicas e incentivos
como Protocolo de Kyoto, Acordo de Comércio de Carbono, Reducdo das Emissdes por
Desmatamento e Degradacdo Florestal (REDD), Politica Nacional sobre Mudanca de Clima
(Lei No 12.187), entre outros (LA ROVERE et al., 2014). Esses protocolos abordam de
diferentes formas o assunto, buscando a diminui¢cdo da emissdo de Gases do Efeito Estufa

(GEE), os principais responsaveis pelo aquecimento global.

Entre 1970 e 2004 as emissdes globais cresceram 70 %, e o fator que mais colaborou para esse
aumento foi, apesar das politicas de reducdo do uso de energia, 0 crescimento da populacao
mundial (69%), o que incrementou a emissao pelo uso de combustiveis fésseis (145%) (LA
ROVERE et al., 2014).

Em 2014, o transporte foi responsavel por 14% das emissdes de GEE no mundo, como pode
ser observado na Figura 1. No mundo, a maior fonte de combustiveis consumidos é de origem
fossil, dessa forma, os biocombustiveis sdo ditos como a solucdo para prevenir um aumento das
emissdes e consequentemente a mitigacdo do aquecimento global. Em 2009, os
biocombustiveis ja representavam com 3% do total de combustivel rodoviarios
(SOIMAKALLIO; KOPONEN, 2011).

Devido ao aumento dos precos dos Oleos derivados do petrdleo e a volatilidade do mercado,
fontes de energia renovaveis terdo cada vez mais atencdo e espaco no mercado. O
biocombustivel é produzido a partir de materiais renovaveis, o que o torna uma fonte renovavel

inesgotavel, além disso, possui a vantagem de ser livre de enxofre.
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Figura 1.1 Emisséo global dos GEE por setor econémico (IPCC, 2014)

Entre os biocombustiveis, etanol e biodiesel sdo importantes opc¢des para substituicdo dos
combustiveis de origem fossil (GIRACOL et al., 2011). O Brasil € um dos maiores produtores
mundiais de biocombustiveis, sendo 0 segundo maior produtor de etanol no mundo (ALONSO-
PIPPO et al., 2013; LIAQUAT et al., 2010). No caso do biodiesel, a escolha desse combustivel
se deu como uma solucdo criada pelo governo brasileiro para reduzir a importagdo do diesel,
que corresponde a 6 bilhdes m3/ano pelo Programa Nacional de Producéo e Uso do Biodiesel
(PNPB) e também para atingir as metas da Contribuicdo Nacional Determinada (NDC)
(LIAQUAT etal., 2010, RENOABIO, 2018)).

O biodiesel se tornou relevante no mercado brasileiro a partir de 2005, com a publicagcdo em
13 de Janeiro da Lei No. 11.097, que tornou obrigatorio o uso de 2% de biodiesel no diesel
entre 2005 até 2008 e 5% em 2013 (GIRACOL et al., 2011). Em 2017, entrou em vigor a Lei

No 13.26, onde foi determinado um cronograma de aumento do teor de biodiesel onde teria 8%
2



até marcgo de 2017, 9% até marco de 2018 e 10% até marco de 2019. Devido ao aumento de

percentual, aumentou-se também a necessidade de escala de producdo (ANP, 2017).

Em escala industrial o biodiesel comecou a ser produzido em 1992 na Unido Europeia (EU), e
sua comercializagdo iniciou no Estados Unidos da América (EUA) em 1993. Em 2014, mais de
380 plantas estavam em operagdo no mundo inteiro e mais de 14.000 milhdes de litros de
biodiesel produzidos anualmente (KALE; KULKARNI; NANDI, 2014). Dois anos depois, em
2016, foram produzidos 3,8 bilhdes de litros de biodiesel no Brasil (ANP, 2017).

Em vista desse constante aumento da demanda de biodiesel, é esperado no mercado um
crescimento do interesse na sua producdo, mas para isso € necessaria maior atratividade
financeira do processo. O presente trabalho tem como objetivo entender o comportamento do
processo de producgdo, ao mesmo tempo que busca nao sé reducdo do consumo de energia, mas
também de capital, otimizando o processo. A destilacdo reativa é a opera¢do mais representativa
em processos de intensificagdo porque a reacdo e a separacdo sao transportadas na mesma
unidade, levando a economias de energia devido a integracao interna e maiores conversées em
reacOes de equilibrio, uma vez que os produtos sdo removidos enquanto formados (COSSIO-
VARGAS et al., 2011).

De uma maneira geral, o processo de destilacdo relativa possui vantagens em relagdo aos
processos convencionais de producédo de biodiesel: curto tempo de reacéo e alta produtividade
da unidade; sem requisito do uso de excesso de alcool; custos de capital menores devido ao
pequeno tamanho da coluna de destilacdo reativa e a ndo de necessidade de unidades de
separacdo adicionais; e nenhuma neutralizacdo e separacdo do catalisador, uma vez que,
catalisadores heterogéneos sdo usados ao invés de catalisadores homogéneos (ARANSIOLA et
al., 2014).

O estudo de caso sera feito baseando-se nos parametros de producdo da empresa FSBioenergia,
em que o processo de producéo de biodiesel possivelmente se originaria de um subproduto da
producdo de alcool, o 6leo de milho (FS BIOENERGIA, 2018). Essa forma de producédo
minimiza os residuos do processo e mitiga a emissdo de GEE, reduzindo ainda mais o impacto

ambiental do ciclo de vida de producéo tanto do etanol quanto do biodiesel.

Através da construcao de um ambiente de simulagao, utilizando o software ASPEN PLUS™,

pode-se realizar uma analise de sensibilidade. Essa andlise permitird entender melhor o



processo de destilacdo reativa e como ele se comporta com relacdo as mudancas de parametros
inerentes da realidade industrial.

2. OBJETIVOS

Esse trabalho tem como objetivo a implementagdo do software ASPEN PLUS™ na simulagao
da operacdo de uma coluna de destilagcdo reativa aplicada a um processo de producdo de
biodiesel, para posterior analise de sensibilidade, respeitando a especificacdo de projeto de

99,5% de conversao do acido presente na corrente oleosa.

Serdo variados diversos parametros da coluna, como diametro, altura, carga térmica do

refervedor, estagio de alimentacdo, relacdo acido/metanol, entre outros



3. REVISAO DA LITERATURA

3.1BIOCOMBUSTIVEL

Em 2010, Brasil era o terceiro maior produtor de biocombustiveis no mundo, atras somente da
Alemanha e Franga. Atualmente, a matriz energética brasileira pode ser considera uma das mais
limpas, tendo as energias renovaveis contam por aproximadamente 45% (Figura 3.1.1) e 0 uso
de biocombustiveis s6 auxiliara para que esse percentual de energia limpa cresca ainda mais
(Biodiesel B20 2011).

Mundo Brasil

37%

¥ Hidrelétrica B Biomassa ® G3s natural Fdssil e derivados m Nuclear ® Carvao

Figura 3.1.1 — Matriz de energia mundial e brasileira (URBANTIMES, 2014)

Biocombustiveis sdo combustiveis produzidos a partir de fontes renovaveis, podendo ser de
primeira, segunda ou terceira geracdo. A primeira geracao é caracterizada por ser produzida a
partir de matérias-primas cultivadas e pela baixa complexidade tecnoldgica para a sua
producédo, como bioetanol produzido a partir do milho, cana-de-agucar, beterraba. A segunda
geragdo é caracterizada pelos biocombustiveis produzidos a partir de recursos nao destinados a
alimentacdo, e alta complexidade tecnoldgica para sua obtencdo. Como exemplo temos 0
bioetanol produzido a partir da hidrolise da lignocelulose de residuos da cana-de-agucar ou
outros materiais celulares e o préprio biodiesel produzido a partir do 6leo residual de fritura,
gordura animal, gordura de efluentes urbanos e/ou industrial. Por ultimo, a terceira geracao é
caracterizada pela alta velocidade de producéo, alto teor de 6leo e carboidratos, maior adaptacao
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a um espectro amplo de temperatura e acidez do meio, capacidade de fixagéo de nitrogénio da
atmosfera, e maior eficiéncia fotossintéetica. Biodiesel de microalgas oleaginosas € um exemplo
de biocombustivel de terceira geracdo. (LIAQUAT et al., 2010).

Além disso, pesquisas mostram que biocombustiveis de primeira geracdo usam menos energia
na sua producdo do que os de segunda geracao, resultando em um aumento relativo do custo
total do combustivel de segunda geracdo, atingindo um custo até 5 vezes mais elevado (SANZ
etal., 2014).

3.1.1 Biodiesel e composicéo do 6leo

Biodiesel é um combustivel ndo toxico, biodegradavel, e renovavel que pode ser misturado com
diesel derivado do petréleo, ja que suas propriedades, como gravidade especifica, viscosidade,
indice de cetano (CN), ponto de nuvem, ponto de inflacdo, sdo similares (KISS et al., 2006).
Geralmente, o biodiesel contém 10-12% de oxigénio em seu peso, 0 que aumenta a eficiéncia
da combust&o, assim como seu poder lubrificante (GIWA; BELLO; GIWA, 2014)

Devido a grande disponibilidade do 6leo de soja no Brasil, a obtencéo de biodiesel é geralmente
realizada por esse grdo, e em menor extensdo com gordura bovina e outros tipos de 6leos
vegetais. Outros vegetais oleosos como girassol, milho, palma, canola, algod&o séo usados para

producéo em diversos locais do mundo.

Gordura 5
Maio/2017 Bowifa et Oleo de Algodao
12,12% Qutros < = 0.01%
5 o
hg::;s: e - Oleo de Fritura
1201% -~ 1,85%
| /"""/ Gordura de Porco
B Outras _/,.-/ 1.77%
5,00%
Oleo de Soja sy Gordura de Frango
70,87% Nl e 1,11%
-H‘“‘-«._‘H Oleo de Palma / Dendé
e 7 1,11%

" Oleo de Canola
0,16%

Figura 3.1.2 — Matérias-primas na producao de Biodiesel no Brasil (Fonte: ANP, 2017)



Esses Oleos vegetais sdo constituidos por uma mistura de ésteres derivados do glicerol
(triacilglicerdis ou triglicerideos), cujos acidos graxos contém cadeias de 8 a 24 atomos de
carbono com diferentes graus de insaturacdo. Conforme a espécie de oleaginosa, variagdes na
composi¢do quimica do 6leo vegetal sdo expressas por variagdes na relagdo molar entre 0s

diferentes acidos graxos presentes na estrutura.

Os 0leos comerciais tém uma composi¢do média centrada em cinco acidos graxos principais:
palmitico, estearico, oléico, linoléico e linolénico. Estes &cidos graxos, cuja proporc¢éo relativa
é mantida constante apds a reacdo de transesterificacdo, compdem mais de 95% do teor de
acidos graxos do 0leo e tal caracteristica é relativamente constante para a grande maioria dos

6leos comerciais disponiveis no mercado (COSTA NETO et al., 1999)

Tabela 3.1.1.1 - Composicao de 4cidos graxos de 6leo de soja (COSTA NETO et al., 1999)

N2. de carbonos  Acido graxos  Concentragdo (%)

C12:0 laurico 0,1 (max.)
C14:.0 miristico 0,2 (méx.)
Cls6:0 palmitico 9,9-12,2
C16:1(9) palmitoléico tracoes - 0,2
C18:0 estedrico 3-54
C18:1(9) oléico 17,7 - 26
C18:2 (9,12) linoléico 49,7 - 56,9
C18:3(9,12,15) linolénico 55-9,5
C20:0 araquidico 0,2-0,5
C20:1 (5) gadoléico 0,1-0,3
C22:0 behénico 0,3-0,7
c22:1 elcico 0,3 (max.)
C24:0 lignocérico 0,4 (max.)

Por conveniéncia, neste trabalho o 6leo de soja comercial sera o utilizado por estar presente de
forma abundante na realidade brasileira. Ele pode ser representado por uma mistura de acidos
graxos, com uma composi¢cdo média de 58,2% de acido linoléico, 25,2% acido oléico e 16,7 %
acido palmitico (MACHADO et al., 2013). Em Kusmiyati e Sugiharto (2010), o acido oléico

foi considerado como representativo de matéria-prima para o biodiesel, sem apresentar
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mudancas para cinética da reacao, dessa forma, a mesma consideracéo é feita nesse trabalho.

3.1.2 Esterificacdo

O biodiesel pode ser obtido por diferentes processos, como hidroesterificacdo, esterificacdo e
transesterificacdo, que é o processo mais utilizado. Como os acidos graxos livres (AGL)
facilmente formam sabéo, o processo de producédo do biodiesel ¢ comumente separado em dois
estagios: pré-tratamento para remocdo dos AGL por esterificacdo, e subsequentemente
transesterificacdo (ZANUTTINI; PISARELLO; QUERINI, 2014).

A reacdo de esterificagdo é considerada uma reacéo reversivel, onde um &acido carboxilico
organico reage com alcoois, produzindo agua e ésteres. A reacdo é denominada hidrolise. A
principal vantagem do processo de producdo via esterificacdo é que mesmo na presenca de

acidos graxos ndo ocorre formacéo de sabdo.

0 0
7 V4
R—C +H—O0—R;, m/—— R —C + H,0
AN
OH O—R,
acido + alcool Pa— éster + agua

Figura 3.1.2.1 -. Reagdo de esterificacdo. (Fonte: Elaboracao propria).

Um fator que influéncia na reatividade € a escolha do alcool utilizado na reacdo. Quanto menor
for a cadeia do alcool, maior sera sua reatividade. Pode-se dizer entdo que a reatividade é maior
para alcoois primarios, seguindo de secundarios e terciarios. Parte dessa explicacdo se deve
pelo fato de alcoois de maior peso molecular se desidratarem mais facilmente, outro fator é o
impedimento estérico e proximidade das hidroxilas. No processo de producao de biodiesel, a

reacao de esterificagéo é principalmente empregada para conversao de AGL (SANTQOS, 2009).

O processo mais tradicional é esterificagdo por batelada que utiliza H2SO4 ou Acido p-
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toluenosulfénico como catalisador, sendo um método possivel de produ¢do com uma grande
diversidade de AGL. Porém, ainda € um processo caro devido ao seu método de operacao e ao

seu custo com a remocéo do catalisador (KISS et al., 2006).

Seguindo a necessidade de se obter um processo mais econdémico e eficiente, se observou que
o0 desenvolvimento de um processo com uso de catalisador solido (ndo necessitando processos
de remocdo), continuo (sem necessidade de parada de producdo para remocdo do produto
formado) e baixa residéncia, seria o ideal. Com essas necessidades tecnoldgica e econémica,
foi desenvolvido a Destilagdo Reativa (DR), que se mostrou comercialmente factivel (KISS et
al., 2006).

3.2PROCESSOS DE PRODUCAO DO BIODIESEL E REACOES
HOMOGENEAS E HETEROGENEAS

A necessidade de uma alternativa aos combustiveis fosseis gerou inUmeras pesquisas Nnos
ultimos anos (CHAI et al., 2007; MUTHU et al., 2010; SAHOO; DAS, 2009). O uso de um
catalisador homogéneo é motivo de preocupagdo ambiental, uma vez que o descarte das
quantidades resultantes de glicerol pode ser desafiador (FUKUDA; KONDO; NODA, 2001,
MACAIRA et al., 2011) e economicamente inviavel. Assim, a procura de processos mais
inovadores e eficientes se reflete no nimero de publicacdes sobre a producdo de biodiesel até a

presente data.

Vérios métodos foram empregados na producao de biodiesel a partir de 6leos e gorduras (JAIN;
SHARMA, 2010; JUAN et al., 2011; MA; A HANNA, 1999). Uma série de artigos publicados
investigaram uma abordagem simulada para avaliar alguns desses métodos com o objetivo de
propor alternativas econdmicas (GOMEZ-CASTRO et al., 2010; KISS, 2010; KISS, 2011).

3.2.1 Transesterificacdo de 6leo vegetal

A transesterificagdo € a reacdo de uma gordura ou 6leo com um alcool para formar ésteres e

glicerol. A reacdo pode ser facilitada pelo uso de catalisador (DEMIRBAS, 2005). Deve-se



notar que esta reacdo de equilibrio precisa de maiores quantidades de alcool para mudar o

equilibrio da reacdo para produzir mais esteres como o produto desejado.

O
§ o
OO0 'R OH i
U\ ‘ Cat 2
07 ™R, +* 3R-OH === oH + g_ M
Alcool O Ra
o @ OH
\"/ 3 Ghcerol j)J\
R
" . O; \o" R3
Triglicerideo Mistura de esteres
Biodiessl

Figura 3.2.1.1 - Esquema de transesterificacéo de triglicerideos com alcoois de cadeia curta. (Fonte:Aransiola, 2013).

Residuo Srom L3
- = BIODIESEL

Figura 3.2.1.2 Esquema do processo de producao do biodiesel por transesterificagdo. (Fonte: Brasil, 2005).
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Quanto a utilizacdo do alcool, Silva (2008) verificou vantagens e desvantagens no uso de
metanol ou etanol, ficando a escolha de uma anélise de disponibilidade e dos objetivos a serem

atingidos, como mostra a Tabela 3.2.1.1.

Tabela 3.2.1.1. Vantagens e desvantagens do uso de metanol ou etanol na producéo do biodiesel. (Fonte: Silva,
2008).

Alcool Vantagens Desvantagens
- O consumo de metanol no - Apesar de poder ser
processo de transesterificacdo produzido a partir da
é cerca de 45% menor que do biomassa, € tradicionalmente
etanol anidro. um produto fossil.
- O preco do metanol é quase a - E bastante toxico.

metade do preco do etanol.
- Maior risco de incéndios

E mais reativo. (mais volatil).

Para uma mesma taxa de - Chama invisivel.

conversdo (e mesmas

Metanol condicBes operacionais), 0 - Apesar ser ociosa, a
tempo de reacdo utilizando o capacidade atual de producao

metanol & menos da metade de metanol brasileira s6

do tempo quando se emprega garantiria o estagio inicial de

o etanol um programa de ambito

nacional.

Considerando a mesma

producéo de biodiesel, o
consumo de vapor na rota
metilica é cerca de 20%
menos do que 0 consumo na
rota etilica, e o consumo de
eletricidade é menos da

metade.

Os equipamentos de processo
da planta com rota metilica

sdo cerca de um quarto do
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volume dos equipamentos
para a rota etilica, para uma
mesma produtividade e

mesma qualidade

- Producéo alcooleira no Brasil - Os ésteres etilicos possuem
ja consolidada. maior afinidade a glicerina,

dificultando a separagéo.
- Produz Biodiesel com um

maior indice de cetano e

Possui azeotropia, quando

maior lubricidade, se misturado em agua. Com isso

comparado ao Biodiesel sua desidratagéo requer

metilico. mmaiores gastos energéticos e
Etanol investimentos com

- Se for feito a partir da equipamentos.

biomassa (como € o caso de

quase toda a totalidade da

Os equipamentos de processo

producdo brasileira), produz da planta com rota metilica
um combustivel 100% sdo cerca de um quarto do
renovavel. volume dos equipamentos

para a rota etilica, para uma

- Gera ainda mais ocupagao e mesma produtividade e

renda no meio rural. mesma qualidade

- Gera ainda mais economia de

Dependendo do preco da
divisas. matéria prima, os custos de

X f e e producdo de Biodiesel etilico
- Néo é tdo téxico como o

pode ser até 100% maiores
metanol.

que o metilico

- Menor risco de incéndios.

3.2.2 Transesterificacdo de dleo vegetal utilizando catalisador homogéneo

O uso de catalisadores homogéneos € o primeiro método convencional aplicado na inddstria
para produgédo de biodiesel. Este método envolve o uso de catalisadores em forma liquida,

principalmente catalisadores acidos e alcalinos.
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O processo de esterificacdo com catalisador acido é mais adequado para matérias-primas com
AGL elevados, que podem ser de baixa qualidade e sdo mais baratas (FUKUDA; KONDO;
NODA, 2001; MACAIRA et al., 2011). Os catalisadores acidos utilizados incluem &cidos
sulfarico, cloridrico, sulfénico e fosforico. Este método tem a vantagem de produzir
biocombustiveis sob medida, uma vez que as propriedades do biodiesel podem ser
personalizadas com base nos &cidos graxos presentes na alimentacdo e, consequentemente, 0s
ésteres obtidos no produto (KISS, 2009).

No entanto, esse método é sensivel a presenca de &gua como demonstrado por Canakci e Gerpen
(1999), &gua na mistura reacional é capaz de afetar os rendimentos de ésteres na
transesterificacdo de 6leo vegetal com metanol e favorecer a saponificacdo do éster em
condicdes alcalinas. A reacdo € lenta (DEMIRBAS, 2005; FUKUDA; KONDO; NODA, 2001),
geralmente realizada em altas propor¢des molares de 6leo para alcool, temperaturas e pressées
baixas a moderadas e altas concentracGes de &cido catalitico (HELWANI et al., 2009). A

separacao e purificacdo do processo a jusante € complicada e intensiva em capital.

A transesterificacdo homogénea com catalisador alcalino € o0 método mais comum usado nos
laboratérios, escala piloto e escala industrial. Este processo € catalisado por hidroxidos de metal
alcalino e alcoxidos (CETINKAYA; KARAOSMANOLJLU, 2004) assim como carbonatos de
sodio ou potassio (MA; A HANNA, 1999). O custo de producéo destes catalisadores € baixo e
eles atingem um desempenho muito alto quando é utilizado matérias-primas (6leos vegetais)
com baixo teor de &cidos graxos livres. Além disso, esta reacdo leva a alta conversdo de
triglicerideos em seus correspondentes ésteres em tempos de reacdo curtos (FUKUDA,;
KONDO; NODA, 2001). No entanto, este método também tem falhas, pois é intensivo em
energia, a recuperacao de glicerol é dificil, o catalisador deve ser removido do produto, as aguas
residuais alcalinas requerem tratamento, acidos graxos livres e dgua interferem com a reacédo e
baixa seletividade leva a rea¢fes secundarias indesejaveis (FUKUDA; KONDO; NODA, 2001;
MACAIRA et al., 2011; NOUREDDINI; GAO; PHILKANA, 2005).

3.2.3 Transesterificacdo de 0leo vegetal usando catalisador heterogéneo

O alto custo de producdo do biodiesel deve-se ao custo de matérias-primas e aos custos de
processamento. A aplicacdo de catalisadores heterogéneos (so6lidos) na producéo de biodiesel

alivia os problemas associados a catalise homogénea. Os catalisadores heterogéneos podem ser
13



reciclados e reutilizados com melhor separacdo do produto final, minimizando o custo do
material e o processamento. O processo é ambientalmente benigno e pode ser aplicado tanto
em batelada como em modo continuo sem a necessidade de etapas de purificacdo adicionais
(ENDALEW; KIROS; ZANZI, 2011; YAN et al., 2010).

Propriedade dos catalisadores heterogéneos

Quimicas » Fisicas

Tamanho;
Forma;

Propriedades
acidas/basicas;

R T T T}

* (Carater Estrutura de Poro;
hidrofébico/hidrofilico; Area superficial;
Reuso Resisténcia Mecanica

Figura 3.2.3.1 - Principais propriedades dos catalisadores heterogéneos. (Fonte: Elaboracdo propria).

De acordo com Helwani et al. (2009), o catalisador heterogéneo € um 6xido misto de dois metais
(ndo nobres) (HELWANI et al., 2009); as caracteristicas acidas e béasicas dos catalisadores
heterogéneos sdo propriedades importantes para uso na transesterificacdo de triglicerideos,
assim como na catalise homogénea (ENDALEW:; KIROS; ZANZI, 2011).

A pureza dos ésteres metilicos ultrapassa 0s 99%, com rendimentos proximos de 100%. Além
disso, 0 processo heterogéneo produz glicerol como subproduto com uma pureza superior a
98% em comparacdo com cerca de 80% do processo homogéneo (HELWANI et al., 2009). Os
catalisadores heterogéneos podem ser facilmente sintonizados para incluir as propriedades
desejadas do catalisador, de modo que a presenca de acidos graxo livres ou agua ndo afete
negativamente 0s passos da reacdo durante a transesterificacdo. Outras vantagens dos

catalisadores heterogéneos incluem a sua vida util prolongada para a producéo de ester metilico
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de acidos graxos e o fato de ser relativamente barato em comparacdo com catalisadores
homogéneos (YAN et al., 2010).

O catalisador acido heterogéneo tem a capacidade de catalisar as reacdes de transesterificacao
e esterificacdo simultaneamente, 0 que o torna bastante importante quando se utilizam matérias-
primas de baixa qualidade (MACAIRA et al., 2011). Este catalisador € menos corrosivo, toxico
e gera menores problemas ambientais. Os catalisadores solidos acidos, como o Nafion-NR50,
a zirconia sulfatada foram escolhidos para catalisar a transesterificacdo de biodiesel devido a
presenca de forca suficiente de sitio acido (HELWANI et al., 2009)

Esses catalisadores acidos heterogéneos podem ser de baixa ou alta temperatura. Kiss et al.
(2006), em seu estudo, utilizaram varios catalisadores acidos heterogéneos de baixa temperatura
- zircbnia sulfatada, zedlitas, resinas de permuta idnica e dxidos metalicos mistos na reacao de
esterificacdo. O estudo revelou que a zirconia sulfatada era o catalisador heterogéneo mais ativo
para a esterificagéo.

As principais desvantagens de alguns dos catalisadores acima mencionados, lixiviacdo e areas
superficiais baixas, podem ser superadas pelo uso de catalisadores acidos organicamente
funcionalizados (YAN et al., 2010). Alguns pesquisadores fizeram tentativas com as resinas de
permuta ionica do acido sulfénico, como a resina Poly (DVB) sulfonada com H2SO4,
Amberlyst-35, Amberlyst-15 (Rohm & Haas) (REZENDE et al., 2008), Amberlyst 15 DRY
(CHANG,; BAE, 2011) e Nafion SAC-13 (MO et al., 2008). A Unica desvantagem deste tipo de
catalisador é a sua funcionalidade com uma relacdo muito elevada do dleo para o élcool.
Catalisadores acidos heterogéneos de alta temperatura também foram amplamente
investigados. Conforme encontrado em catalisadores de 4acido heterogéneo de baixa
temperatura, alguns sais sulfatados e catalisadores acido sdo também usados na faixa de

temperaturas elevadas (Furuta, Matsuhashi e Arata, 2004).

Mittelbach (1996) analisou a transesterificacdo das matérias-primas de triglicerideos (TG)
utilizando catalisadores heterogéneos acidos e compararam as atividades de uma série de

silicatos de alumino em camadas com &cido sulfirico para a transesterificagdo do 6leo de colza.

O uso de transesterificagdo alcalina heterogénea tem sido interessante na produgéo de biodiesel
como resultado da simplificacdo dos processos de producdo e purificacdo, diminuicdo da
quantidade de aguas residuais, reducdo de equipamentos de processo e reducdo de impacto
ambiental e custos de processo (ZHANG et al., 2010).
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De acordo com Kim et al. (2004), verificou-se que o rendimento de éster metilico de &cido
graxo com o catalisador heterogéneo alcalino, Na / NaOH / Al203, na transesterificagédo do
0leo de soja com metanol tem quase a mesma atividade que o catalisador de NaOH homogéneo
em condicdes de reacdo otimizadas. Foi relatada baixa tolerancia ao AGL e a agua em matérias-
primas para o catalisador alcalino heterogéneo, o que impediu sua utilizacdo para o
processamento direto de 6leos brutos com uma alta acidez (LEE; SAKA, 2010). Além disso, 0
problema da lixiviacdo de componentes catalisadores alcalinos pode ser minimizado utilizando

catalisador de 6xido de metal alcalino-terroso.

Alguns materiais de biomassa demonstraram possuir propriedades cataliticas que os tornam
adequados para a producéo de biodiesel (BABAJIDE, 2010; SHARMA,; SINGH; KORSTAD,
2010). A aplicacdo dessas matérias-primas renovaveis e catalisadores heterogéneos a partir de
fontes naturais para a producdo de biodiesel certamente levardo ao desenvolvimento de um
processo econdmico que seja ambientalmente amigavel. De acordo com Kotwal et al. (2009),
o0 biodiesel refinado e o glicerol podem ser alcancados, e o fato de que o catalisador pode ser
reciclado, sem duavida, reduzira os custos de producdo. Apesar de ter os catalisadores
heterogéneos acidos e basicos sendo utilizados para a producéo de biodiesel, esses catalisadores
exigem um longo processo de sintese e podem ser complicados em alguns casos, exigindo
grande expertise (SHARMA,; SINGH; KORSTAD, 2010).

3.2.4 Meétodo fluido Supercritico

Embora a via catalisada de producdo de biodiesel seja a via mais comum utilizada
industrialmente, as principais desvantagens deste método incluem a necessidade de tratar os
AGL em diferentes estagios de reacdo, os efeitos negativos de agua presente na mistura,
consumo de catalisador, a necessidade de remover vestigios do catalisador da mistura do

produto, os residuos produzidos, a baixa pureza de glicerina e a geracao de aguas residuais.

A producdo de biodiesel pelo método de fluido supercritico € realizada em condicGes
supercriticas. Sob tais condicGes, a mistura torna-se homogénea onde tanto a esterificacdo de
AGL como a transesterificacdo de TG ocorrem sem necessidade de um catalisador, tornando

este método adequado para qualquer tipo de matéria-prima, especialmente aqueles que de outra
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forma sdo dificeis de tratar usando métodos convencionais, tais como gorduras animais e 6leos
com alto teor de AGL (AL-ZUHAIR et al., 2012).

Oleo de colza

] MeOH
il Supercritico
Esterificacdo do metil
Separa¢ao permanente, 30 min
Topo Fundo
Evaporacao do , Evaporacgao do
902C, 20 min
metanol metanol
Metil Esteres Glicerina

Figura 3.2.4.1 — Produgdo de biodiesel pelo método de fluido supercritico. (Fonte: ARANSIOLA et al., 2013).

A maioria dos estudos tem focado em metanol e etanol como os alcoois utilizados. Os principais
parametros operacionais, entdo, foram identificados como temperatura, pressdo e relacao
metanol para 6leo (SAWANGKEAW; BUNYAKIAT; NGAMPRASERTSITH, 2010). A faixa
tipica de condicGes operacionais na ultima década foram temperaturas de 280-400 C e pressdes
de 10-30 MPa (MARULANDA,; ANITESCU; TAVLARIDES, 2010). Embora atraentes por
muitas razles, os desafios relacionados a este método incluem os altos indices molares de
alcool-triglicerideos necessarios para 42: 1 no caso do metanol (MARULANDA; ANITESCU;
TAVLARIDES, 2010) e altas temperaturas e pressdes de operacao.
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A tecnologia supercritica pode ser utilizada tanto na fase de extracdo de dleo como na
esterificacdo e transesterificagdo. Uma combinacdo interessante destes dois estagios atraiu
recentemente interesse de pesquisas, onde a extracdo e reacdo simultanea de matrizes sélidas

séo realizadas usando metanol com CO- supercritico como co-solvente.

A tecnologia de fluidos supercriticos tem sido mais amplamente investigada para sua aplicacdo

na fase de reacdo da producdo de biodiesel do que para a extracdo de 6leo.

-
Iy

Pureza dos produtos

da reacdo

_ e

/ 3 F -
Separagao facilitada
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N, A \ / k. ~ / (o
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s / i O
e g N\ W
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J Tempo de reacio catalisador
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Sem restrigdes em
relagdo a tear de
dgua e acidos graxos ’T‘Tempiratura
N P, " Pressdo

Figura 3.1.2.4.2 -. Vantagens do processo de produgdo do biodiesel pelo método de fluido supercritico. (Fonte:
ARANSIOLA et al., 2013).

3.2.5 Processo de transesterificacdo catalisado por enzimas

A busca de uma abordagem verdadeiramente ecologica para a producdo de biodiesel
intensificou a pesquisa sobre 0 uso de enzimas como catalisadores. Os desafios enfrentados
guando os catalisadores convencionais sdo empregados - 0 pré-tratamento da matéria-prima, a
remocao do catalisador, o tratamento de &guas residuais e o0 requisito de alta energia séo

evitados em reacgdes de transesterificacdo catalisadas por enzimas. A biocatalise € mediada por
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um grupo de enzimas chamadas lipases, produzidas por microrganismos, animais e plantas
(GOG et al., 2012; ANTCZAK et al., 2009).

Solvente
Lipase+MeQOH 5
Organico
; ~ Separaciio da ape .
Oleos »| Transesterificagdo o 5 -+ Esteres
mistura de reacdo
ificaca Fundo
Purnf@agao do p= o
gliceral

Figura 3.2.5.1 - Diagrama do Processo de transesterificacdo catalisado por enzimas. (Fukuda et al. (2001).

Para melhorar a estabilidade e reutilizacdo da enzima, as lipases podem ser imobilizadas em
varios materiais (GOG et al., 2012; RANGANATHAN; NARASIMHAN; MUTHUKUMAR,
2008). A biocatélise é caracterizada por alta seletividade e eficiéncia, consequentemente
auséncia de reacfes secundarias e alto rendimento de ésteres metilicos (FUKUDA; KONDO;
NODA, 2001; NOUREDDINI; GAO; PHILKANA, 2005; DIZGE; KESKINLER, 2008;
SHAH; GUPTA, 2007). Além disso, a recuperacdo de glicerol é mais facil e de alto grau em
comparagao com o que é obtido no processo alcalino (FUKUDA; KONDO; NODA, 2001). Ao
contrario das rotas cataliticas quimicas convencionais, a biocatalise é aplicavel com uma ampla
gama de fontes de triglicerideos, com AGL variando de 0,5% a 80% (GOG et al., 2012; LEE et
al., 2011)

Apesar da atratividade da biocatélise, sua aplicacdo comercial é dificultada por certos

problemas. Estes incluem: 1) alto custo de producdo do catalisador de lipase (FUKUDA;
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KONDO; NODA, 2001; MACAIRA et al., 2011; MEHER; VIDYASAGAR; NAIK, 2006); 2)
tempos de reacdo mais altos do que os sistemas de reacdo catalisados por bases (DEMIRBAS,
2005); e 3) regeneracao e reutilizacdo de biocatalizadores limitados com um longo tempo de
operacdo. Conforme relatado por Yicel (2012), um rendimento de 93% de biodiesel a partir de
6leo de bagaco foi alcangado em um tempo de reacdo de 24 h. Os tempos de reacéo na faixa de
3,5-90 h também foram relatados usando diferentes tipos de reator (KOH; GHAZI, 2011). Além
disso, ha um potencial risco de explosdo associado a biocatalise da producédo de biodiesel a

partir de 6leos usados em um sistema de solventes organicos (SHIMADA et al., 2002).

Tabela 3.2.5.1 - Resumo de transesterificacdo enzimatica do 6leo Jatropha curcas. (Fonte: Juan et al., 2011).

Tempo Temp Razéo
(h) (°C) molar
No Lipase reacio Conv Observacdes
Alcool/dleo (%)
Pseudomanas cepacia on 8 50 4:1 98 Adicédo 50 g/kg de agua
Celite
1 24 40 4:1 65 Sem Solvente
Free Pseudomonas cepacia
24 40 4:1 91 Sem Solvente
Pseudomanas cepacia on
Celite
Candida antarctica lipase B 24 45 5:1 98 Mistura de 25% de
pentanol e 75% de iso-
2 Thermanyces lanuginosus 24 45 5:1 77 octano usado como
Rhizomucor miehei 24 45 5:1 78 solvente
3 Enterobacter aurogenes on 48 55 4:1 68 t-Butanol usado como
activated silica solvente
Rhizopus oryzae on 60 30 31 80 Sem Solvente
polyurethane foam
4 90 30 31 75 Sem Solvente
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Candida Antarctica lipase B

Conforme mostrado na Tabela 3.2.5.1, a eficiéncia do processo de transesterificacdo

biocatalisada € dependente da fonte enzimatica e das condi¢des operacionais. Além disso, existe

uma interagdo entre as condigdes operacionais e as propriedades cataliticas das enzimas.

Tabela 3.2.5.2 - Comparacao entre diferentes métodos de producdo do biodiesel. (Fonte: Marchetti et al. (2007)).

Variavel Catdlise Alcalina Catalise Enziméatica Método Supercritico
Temperatura 60-70 30-40 240-350
Agua no meio reacional Interfere Nao interfere Né&o interfere

Acidos graxos livres

Recuperacéo do Glicerol

Purificacdo dos ésteres

Custo do Catalisador

Processo

Produtos Saponificados

Dificil

Repetidas Lavagens

Baixo

Complicado

Esteres

Facilitada

Facilitada

Alto

Simples

Esteres

Facilitada

Facilitada

Simples

A tabela 3.2.5.2 mostra uma comparagdo resumida entre os processos de catalise alcalina,

catalise enzimatica e o0 método supercritico, levando em consideracdo as mais importantes

variaveis para realizacdo do processo.
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3.2.6 Transesterificagdo com Ultrasom

A teoria da transesterificagdo com ultrassom e sua aplicagdo em muitos sistemas de reacao foli
amplamente relatada, esta fornece a energia mecanica para a mistura necessaria para iniciar a
reacdo (KOH; GHAZI, 2011). Na transesterificacdo, provoca a cavitacdo de bolhas perto do
limite de fase entre as fases de alcool e dleo, levando a uma mistura intensiva do sistema. A
cavitacdo leva a um aumento localizado da temperatura, e devido a formacao de micro jatos,
nem agitacdo nem aquecimento sdo necessarios para produzir biodiesel por meio de aplicacdo
de ultrassom (SANTOS; RODRIGUES; FERNANDES, 2009).

Como revisado por Koh e Ghazi (2011), o ultrassom aumenta a velocidade de rea¢do quimica,
a relacdo molar eficiente de metanol-para-6leo e o rendimento de transesterificacdo de 6leos
vegetais e gorduras animais em biodiesel. Este método funciona claramente com menos
consumo de energia em comparacdo ao método de agitacdo mecanica convencional. Estudos
demonstraram que o biodiesel de alto rendimento sob a condi¢do de irradiacdo ultrassénica é
atribuivel a eficiéncia da cavitacdo, dependente da frequéncia de irradiagdo. Isso aumenta a
transferéncia de massa entre as misturas que reagem, aumentando assim a taxa de reacdo (FAN;
WANG; CHEN, 2010).

Biodiesel Conversion Using Ultrasonication

Elpcircal L ,‘m_h:--'] )
Cutlat Sl
FlowCell

P-Gauge

s
.

(continuous processing) (a)
feedstock Ultrasonic *== o g
e.g. vegetable oil, Generator 53
WVO, animal fat, = J @ @
yellow grease o % |
(filtered & degummed) | - 5 = '
PowerMatar i
[ee50] | (watis, swm) — l Jq
f | -
H Tank

(b)

Gatalyst
Pramix Tank|

Figura 3.2.6.1 — Processo de transesterificacdo do biodiesel pelo método de ultrassom. (a) Processos continuo
(b) Processo em batelada. (Fonte: ARANSIOLA et al., 2013).
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O principal problema associado a este método, no entanto, esta no processamento a jusante. A
quantidade de catalisador utilizado no processo tem um impacto ambiental significativo.
Grandes quantidades de catalisador tendem a produzir uma maior quantidade de sabdo (um
produto indesejavel) e parte do catalisador permanece no biodiesel, aumentando seu pH. Apos
a conclusdo da reacdo de transesterificacdo, o biodiesel é separado da fase de alcool e depois é
lavado com agua para remover o excesso de catalisador, sabdo e glicerina, gerando grandes
quantidades de A&guas residuais que devem ser tratadas (SANTOS; RODRIGUES;
FERNANDES, 2009). Isso aumenta o custo de purificagdo, diminuindo a viabilidade do

processo

3.2.7 Producéo de biodiesel com tecnologia de membranas

Um reator de membrana é um sistema de reacdo em que as membranas e as rea¢ées quimicas
sdo combinadas. A tecnologia de reator de membrana foi aplicada com sucesso em muitos
processos de reacdo quimica. A transesterificacdo de lipidios € uma reacdo quimica reversivel
classica que também pode ser combinada com tecnologia de reator de membrana (CAO et al.,
2007).

De acordo com Dubé, Tremblay e Liu (2007), a membrana pode ser de natureza organica (isto
é, polimérica) ou inorganica, sendo as membranas inorganicas melhores que as anteriores em
termos da sua excelente estabilidade térmica. Estas membranas sdo muito eficazes na remocéo
dos produtos a medida que estdo sendo formados (BAUDOT; BOURNAY; TOTH, 2008).

Este método é vantajoso em relagdo aos meios convencionais, pois termina com uma fase rica
em éster metilico de acido graxo, um contato controlado de reagentes incompativeis e uma
eliminacdo de reacOes laterais indesejadas. Existe também uma integracdo de reacdo e
separagdo em um Unico processo, reduzindo assim 0s custos de separacdo e 0s requisitos de
reciclagem e um aprimoramento de reaces termodinamicamente limitadas ou produzidas,
resultando em maiores conversdes por passagem. A chamada "fase rica em éster metilico de
acido graxo " ainda contem, em sua maior parte, éster metilico de acido graxo, metanol, glicerol
e 4gua (SALEH; TREMBLAY; DUBE, 2010); portanto, ainda se tem o problema do

processamento a jusante em termos de separacao neste método.
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3.2.8 Pirolise

O processo de craqueamento ou pirélise de 6éleos e gorduras, ilustrado de forma genérica na
reacao (i) da Figura 3.2.8.1, ocorre em temperaturas acima de 350 °C, na presenca ou auséncia
de catalisador. Nesta reacdo, a quebra das moléculas dos triglicerideos leva a formacao de uma
mistura de hidrocarbonetos e compostos oxigenados, lineares ou ciclicos, tais como: alcanos,
alcenos, cetonas, acidos carboxilicos e aldeidos, além de monoxido e didxido de carbono e
agua. E interessante salientar que o tamanho e grau de insaturacio dos compostos organicos
obtidos dependem da cadeia de carbono dos triglicerideos e de reacdes consecutivas dos
produtos formados (SUAREZ, 2007).
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HO— CH,CH;
0
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fi = 1 o O—CHCH,
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Figura 3.2.8.1- Obtencdo de combustiveis liquidos a partir de triglicerideos pelas reacfes de:

(i) cragueamento e (ii) transesterificagdo. (Fonte: Suarez, 2007).
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O mecanismo reacional de pirolise foi inicialmente proposto por Chang et al., (1947), no qual,
nas condicBes reacionais, o triglicerideo é decomposto, levando a formacdo de acidos
carboxilicos, acroleina e cetenos, conforme descrito na Equacdo (i) da Figura 3.2.8.2. Os
cetenos e a acroleina, por serem bem menos estaveis que o &cido carboxilico, sdo facilmente
decompostos levando a formacdo de esteres, &cidos carboxilicos e hidrocarbonetos. Na
sequéncia, a decomposicéo térmica dos acidos carboxilicos pode acontecer por decarbonilagédo
ou decarboxilacdo, conforme ilustrado, respectivamente, pelas equacdes (ii) e (iii) da Figura
3.2.8.2. No primeiro caso, tem-se a formacdo de 4gua, CO e um hidrocarboneto com uma nova
insaturacdo terminal, enquanto que no segundo séo gerados CO2 e um hidrocarboneto, sem a

formac&o de novas insaturacdes (GUSMAO et al., 1989).

R-C=CH, + 1,0 7 C0;

5
®
R—C—0—CH, 1ii
O 0O 0
: H, H, | H 7
R—C—0—CH——= R—C’~C’~C—OH + R—0=C=0 + CHy=C~C7
(") I 2 |iii 3 4 H
1 H;
R—C —CH, + CO,
6

Figura 3.2.8.2 - Pir6lise de triglicerideo (1), levando a formagdo de &cidos carboxilicos (2), cetenos (3), acroleina

(4) e hidrocarbonetos com (5) ou sem (6) insaturagdes terminais. (Fonte: Gusmao et al., 1989)

Embora o produto de pirolise seja quimicamente semelhante ao 6leo diesel, as principais
desvantagens desse processo envolvem: o custo elevado do equipamento e a remoc¢do do
oxigénio ao longo do processo, que diminui as vantagens ambientais do combustivel obtido
(HOLANDA, 2004).
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3.2.9 Micro-emulsificagdo

As microemulsdes podem ser preparadas a partir de 6leos vegetais, ésteres e co-solventes
(agentes dispersantes) ou 0leos vegetais, alcool e surfactantes, misturados ou ndo com o diesel
fossil. A mistura resultante possui uma viscosidade bastante inferior a do dleo vegetal,
permitindo sua utilizacdo em motores diesel, entretanto sua utilizagdo em escala é limitada por
problemas, tais como, incompleta combustdo da mistura e formagdo de depdsitos de coque
(PINTO et al., 2005).

Com o desenvolvimento da nanotecnologia, estdo sendo investigadas técnicas para a producao
de biodiesel via microemulsGes constituidas por particulas estaveis termodinamicamente. A
Figura 3.5, ilustra 0 mecanismo de formacdo de microemulsdes com nanoparticulas (KLADT,
2005).

Viscosidade:
Alta
Oleo Vegetal
'. Mistura "\ g
L = 4 e ==
Surfactante ;. J* q e\
Formagao de um sistema de microemulsao que
“? consiste de nanoparticulas estaveis
termodinamicamente
Viscosidade:
Baixa
Alcool
« Goticulas tem um tamanho da ordem de 100 a 1000 A

Figura 3.2.9.1 - Producédo de microemulsdes com nanoparticulas. (Fonte: Kladt, 2005)

26



3.3COLUNA DE DESTILACAO REATIVA

Os processos de separacdo reativa combinam a presenca de reacdo quimica com separacoes.
Eles sdo amplamente utilizados e contemplam operagdes como: destilagdo, “stripping”,
absorcéo, extracdo, adsorcdo, cristalizacdo e separacdo por membrana (SUNDMACHER &
KIENLE, 2003). A destilacdo reativa consiste na operacao unitaria que combina a separacao
por destilacdo e a ocorréncia de reacdo quimica. Ela vem se mostrando uma alternativa
promissora em processos que apresentam equilibrio limitado e reagdes consecutivas, uma vez
que a remocdo dos produtos ou intermediérios aumenta a conversao e a seletividade, quando
comparada com abordagens classicas e sequenciais. (STEINIGEWEG; GMEHLING, 2003)

A destilacdo reativa é uma técnica de intensificacdo de processo valiosa que pode ser aplicada
com sucesso na producdo de biodiesel, uma vez que as reag¢des que conduzem ao produto final
sdo controladas pelo equilibrio quimico. Isto € altamente vantajoso nos processos do tipo
esterificacdo, quando a alimentacdo tem um alto teor de &cidos graxos livres. O uso de excesso
de metanol torna-se desnecessario com este método, pois consegue-se mudar o equilibrio da
reacdo para o produto chave (éster) por remocao continua de produtos (agua) (ARANSIOLA et
al., 2014).

3.3.1 Caracteristicas da coluna de destilacao reativa

A coluna de destilacdo reativa pode ser um equipamento ndo hibrido, no qual reacéo quimica e
separagdo acontecem em todos os estagios simultaneamente, ou um equipamento hibrido, que
apresenta trés segdes: se¢do reativa, se¢ao de retificagdo e secdo de “stripping” (MERCADO,

2008).

Quando ha necessidade de catalise heterogénea no processo, utiliza-se o equipamento hibrido,
no qual os estagios da secdo reativa, na qual ocorre a reagdo, sao recheados com catalisador.
Como a reacdo sem presenca de catalisador apresenta cinética muito mais lenta, pode-se

considerar desprezivel a reacdo ocorrida nas se¢des de retificacdo e “stripping”.

O ponto de bolha dos componentes determina a fun¢do das segdes de retificacdo e “stripping”.
Caso o0 componente de menor ponto de bolha esteja presente nos produtos, a se¢édo de retificacao

¢ usada para purificacdo dos produtos, bem como reciclo de reagente e a se¢ao de “stripping”
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promove a remogdo de inertes e subprodutos, além de fazer o reciclo de reagentes. (HIGLER,
TAYLOR & KRISHNA, 1999). A Figura 3.4.1.1. esquematiza a divisdo da coluna em trés

secgOes:

X S Secdo de retificagdo
—

Alimentag¢io S— Segdo reativa

S Segd0 de stripping

T3

Figura 3.4.1.1 - Divisdo de uma coluna de destilagdo reativa em trés se¢fes. (Fonte: Higler, Taylor & Krishna,
1999)

A intensificacdo leva em conta a redugéo do consumo de energia, miniaturizacdo, integragédo
de varias operagdes em um Gnico equipamento, operacdo segura e outros. Com altos niveis de
energia consumidos, a destilacdo continua a ser a técnica de separacao mais usada na industria
quimica. Considerando esses fatos, melhorias foram feitas para a destilacdo fracionada, a fim
de se reduzir custos de energia e capital; emissdes de gases de efeito estufa e uso de agua de
resfriamento. Com isso, a destilacdo reativa é a operacdo mais representativa em processos de
intensificacdo porque a reacdo e a separacdo sdo transportadas na mesma unidade levando a
economias de energia devido a integracdo interna e maior conversdes em rea¢des de equilibrio,
uma vez que os produtos séo removidos conforme eles sdo formados. (COSSIO-VARGAS et
al., 2011)
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3.3.2 Vantagens e desvantagens da destilacéo reativa

Quando a reacdo possui pelo menos uma das caracteristicas dentre: reacdo quimica limitada
pelo equilibrio, reacdo exotérmica que exige o resfriamento de um reator convencional, mau
uso da matéria-prima devido a perdas por seletividade ou excessiva complexidade no
fluxograma, presenca de reacdes paralelas, formagdo de aze6tropos; ha grande potencial para
uso da destilacdo reativa (CHEN et al., 2000; HARMSEN, 2007).

As aplicacdes mais usuais da destilacdo relativa sdo em reacdes de eterificacdo e esterificacdo.
E possivel notar na literatura que grande parte dos trabalhos publicados visam estudos de
sistemas quimicos reais e cada sistema apresenta uma complexidade distinta, provocada pelas
ndo idealidades do equilibrio liquido vapor, cinética quimica, propriedades fisicas, dentre
outros (CHENG & YU, 2005).

Normalmente, um processo reativo visa obtencdo de converséo total dos reagentes, mas se
existirem reagdes competitivas laterais, a conversao total pode gerar baixa seletividade. Para
evitar a baixa seletividade, utiliza-se um reagente em excesso que favoreca a reacao desejada.
Nesses casos, para que se atinja a conversao total é necessario que se faca o reciclo do reagente
(BLAGQV et al., 2000).

Uma vez que a destilacdo reativa gera maiores conversdes através do deslocamento do
equilibrio, os custos com reciclo sdo reduzidos, ja que as correntes de alimentacdo serdo
proximas das proporcBes estequiométricas. E possivel, entdo, obter maiores seletividades
através da remocao de pelo menos um dos produtos da zona reativa ou mantendo nesta mesma
zona a concentracao de um dos reagentes baixa, o que previne reagdes laterais. Outras vantagens
da destilacéo reativa sdo: a simplificacdo do processo, que pode levar a economia de capital, a
utilizacdo de menor quantidade de catalisador para 0 mesmo grau de conversdo, condi¢des
reacionais que permitem evitar possiveis azeotropos, beneficios da integracdo do calor — através
da utilizacdo do calor gerado na reacdo quimica para vaporizacdo (TAYLOR & KRISHNA,
2000).

O calor de reacdo é utilizado na evaporacdo, de maneira que altas taxas de reacdo geram
elevadas taxas de evaporacdo, mantendo a temperatura da reacdo estavel e gerando condicGes
menos intensas de operacdo. Isso faz com que 0 processo necessite de uma quantidade de
medidas de seguranca menor. Outra vantagem € que a destilacdo reativa se mostra um processo

menos danoso ao meio ambiente, ja que ela reduz o numero de equipamentos e conexdes entre
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eles, reduz o risco de emissdes de gases provenientes de vazamento e requer menor quantidade

de energia, o que reduz a emissdo de dioxido de carbono (HARMSEN, 2007).

Algumas desvantagens do uso da coluna de destilacdo reativa podem inviabilizar o processo.
Por exemplo, deve-se garantir que os reagentes e produtos tenham uma volatilidade compativel
para manter altas concentracdes de reagentes e baixas concentragdes de produtos na zona
reativa; nos casos em que o tempo de residéncia da reacdo é elevado, é necessario uma coluna
que tenha elevados volumes de retencdo em cada estagio, o que pode fazer com que seja mais
vantajoso usar um arranjo convencional composto por um reator seguido de uma coluna de
destilacdo; em alguns processo as condicGes 6timas de temperatura e pressdo para a destilacdo
podem ser muito diferentes das condi¢des 6timas da reacdo; por fim, é dificil projetar colunas
de destilacdo reativa para altas taxas de fluxo, uma vez que, isso pode gerar problemas de
distribuicdo do liquido em colunas empacotadas (TAYLOR & KRISHNA, 2000).

De uma maneira geral, o processo de destilacdo relativa possui varias vantagens em relacéo aos
convencionais processos de producdo de biodiesel: 1) curto tempo de reacdo e alta
produtividade da unidade; 2) sem requisito do uso de excesso de alcool; 3) custos de capital
menores devido ao pequeno tamanho da RDC e a ndo de necessidade de unidades de separacédo
adicionais; e 4) nenhuma neutralizacdo e separacdo do catalisador, uma vez que, sélidos sdo

usados ao invés de catalisadores homogéneos (ARANSIOLA et al., 2014).

3.4TERMODINAMICA E MODELO CINETICO

As propriedades termodindmicas consideradas se baseiam nos trabalhos de (MACHADO et al.,
2013; MACHADO et al., 2011; MACHADO et al., 2016) e sdo um importante fator na
simulacdo da destilacdo. A fase vapor foi considerada ideal, obtendo assim coeficiente de
fugacidade igual a 1 e a fase liquida foi modelada utilizando as equac¢des dos modelos UNIFAC

Dortmund (LEAO, 2009), para as equacdes de energia livre de Gibbs.

A entalpia molar do liquido (h“) e do vapor (hV) foram calculadas utilizando as seguintes

equacoes:
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onde Ah;/“? é a entalpia molar de vaporizacdo do componente i do sistema, hE é a entalpia em
excesso molar, e C{;,i é o calor expecifico molar do componente | na fase liquida. A temperatura

de referéncia (T, ) utilizada foi se 298,15 K.

A pressao de vapor foi calculada pela equacdo de Antoine (HALA; BOULBLIK; FRIED, 1984)

Inpsat =A—L
T+C

Os parametros da equacédo de Antoine e os valores do ch,,l- foram obtidos pelas bases de dados

NIST (2008) e DIPPR (2000).
A entalpia molar de vaporizacdo foi calculada utilizando a equacéo de Clausius-Clapeyron:

din Psat

Ah{*P = RT?
t dr
3.4.1 Modelo Cinético

A esterificacdo do 6leo de soja hidrolisado (1) com o metanol (2) produzindo biodiesel (3) e

agua (4) segue a seguinte equacao:
6leo hidrolizado + metanol < biodiesel + dgua

Como ja citado anteriormente, podemos considerar na reacdo somente acido oléico com

metanol, ela seguira a seguinte equag&o:

C17H33COOH + CH30H — C17H33COOCH3 + Hzo

A reacdo de esterificagdo foi considerada de primeira ordem com respeito as concentracfes de
acido oléico e metanol, enquanto a reacéo inversa segue a cinética de primeira ordem em relagéo

as concentracdes de biodiesel e agua. Dessa forma, a seguinte equacéo foi obtida:
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I Y,
r_mcatvdt_ 16162 -10304

O catalisador usado foi 0 Niobium Oxyde. As constantes k, e k, na equacao seguem as equacdes

de Arrhenius:

—E; [J/mol] .
k, = 16,1292 exp — T (L/gcqr- min.mol)), T
—E mol
k, = 0,72 exp (%) (L/gcqr- min.mol)), T

Ambos valores de coeficiente pré-exponencial foram encontrados em Machado, 2015.
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4. METODOLOGIA

Esta secdo é dividida simplificadamente em duas partes, formulacéo e criacdo de uma coluna
de destilacdo reativa no ASPEN PLUS™, e as consideracOes para a solugdo do modelo em

estado estacionario.

Em seguida, faz-se utilizacdo desta coluna criada no ASPEN PLUS™ para simulag¢do da
producdo do biodiesel e estudo de caso para uma planta similar a existente da FS Bioenergia
localizada no Mato Grosso, Brasil. (FS BIOENERGIA, 2018)

4.1 CONSIDERACOES DO MODELO

O primeiro passo para a construcdo do modelo é assumir hipéteses simplificadoras, que neste

trabalho foram as seguintes:

* Regime permanente;

» As correntes de liquido e vapor que saem do estagio estdo em equilibrio de fases;

» Equilibrio quimico ou cinética quimica;

» Reacdo em fase liquida dominante;

» Presséo constante ao longo da coluna;

» As reacgdes ndo ocorrem no condensador e refervedor;

» Fases liquida e vapor em perfeita mistura em cada estagio, isto €, as correntes de saida
tem a mesma composicao do estagio (STEFFEN, 2010);

» A vazdo méssica de entrada a ser tratada é conhecida e constante.

Para implementacdo da coluna de destilacdo reativa para producdo do biodiesel, o simulador
escolhido para o estudo realizado foi o ASPEN PLUS™, onde se efetuard posteriormente

variagOes para anélises de sensibilidade.

4.2 IMPLEMENTACAO EM ASPEN PLUS™
Escolhe-se a simulagéo do tipo geral com unidades métricas para a coluna a ser utilizada.

Como se pode verificar pela Figura 4.2.1, o ASPEN PLUS™ divide os dados por pastas, onde

os dados necessarios para que o simulador possa reproduzir resultados se encontram com um
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simbolo circular vermelho, o que indica que tal especificagdo se encontra incompleta e como
se pode observar na mesma figura no canto inferior esquerdo, os “inputs” necessarios estdo em

falta ou incompletos.

Properties <
All ltemns =
g Setup

4 iy Components

=] Specifications
[ Melecular Structure
[ Assay/Blend
@] Light End Properties
|1 Petro Characterization
=] Pseudocomponents  |=
E Component Attributes
1 Henry Comps
(@] UNIFAC Groups
@ Polymers

Lo Methods

[ Chemistry

|1 Property Sets

|1 Data

|1 Estimation

In 3

Jfa] satety Analysis

‘@ Energy Analysis

Figura 4.2.1 - Aba “Properties” do ASPEN PLUS™. (Fonte: Elaboracéo prdpria).

Na aba “Properties”, dentro da pasta faz-se a inclusdo dos componentes que serdo utilizados no
processo e a adicdo do Database para biodiesel, estes contém uma base de dados com
propriedades fisico-quimicas definidas para os componentes selecionados. Séo eles: Metanol,
Agua, Acido oléico, Trioleina e Metil-oleato.

Component (D Type Component name Alias
» WATER Conventional WATER H20
METHANOL Conventional METHANOL CHAO
OLEICAC Conventional OLEIC-ACID C18H3402
ESTER Conventional METHYL-OLEATE C19H3602
TRIOLEIN Conventional TRIOLEIN C5TH10406

Figura 4.2.2 - Componentes selecionados no ASPEN PLUS™ (Fonte: Elaboragédo propria).
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A pasta “Methods” ira definir o método utilizado, isto €, indica ao simulador as equagdes de
estado para que este realize as operacOes necessarias a fim de se obter resultados. O método
UNIFAC-DORTMUND é o método base definido para resolver as simulagdes para fase liquida
que automaticamente define uma equacéo para fase vapor (Machado, 2015).

Property methods & options Method name
Method filter Coor UNIF-DMD - | Methods Assistant... |
Base method UNIF-DMD -
Henry components - ] Modify
Vapor EQS SRKS
Petroleumn calculation options LaE s
_ )
Free-water method  STEAM-TA - = v
Water solubility 3 - Liquid gamma GMUFDMD
Data set C

Electrolyte calculation options Liguid melar enthalpy  HLWMX101
Chemistry ID - - .

v Liquid melar velume | VLMXQUAD
Use true components .
c . Heat of mixing

Figura 4.2.3 - Pasta “Methods” do ASPEN PLUS™. (Fonte: Elaboracédo propria).

Na aba “Simulation” ¢ feita a criacdo do “flowsheet” introduzindo os blocos e as correntes que

representardo o processo como se pode observar na figura 4.2.4.

B TC1 B1
5 =
TC2

> (o> a1 >

(el

Figura 4.2.4 - Esquema do processo de produgdo do biodiesel.(Fonte: Elaboracéo prépria).

Apos a criagdo do flowsheet, novas pastas na aba ‘“simulation” sdo criadas. As pastas
“correntes” sdo divididas em subpastas correspondentes a cada corrente do processo sendo
necessario somente introduzir dados nas correntes de entrada, especificando sua temperatura,
pressdo, vazdo e composicao. A pressdo usada é de 20 Bar, e temperatura de 185° C de 6leo e

acido e 65 °C de metanol.
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Os blocos também sdo divididos em subpastas. O bloco identificado por “Coluna” (figura
4.2.4), é denominado de RadFrac. A RadFrac é um tipo de coluna de destilacdo que o ASPEN
PLUS™ possui onde ¢ possivel introduzir reagdes, ou seja, simula uma coluna de destilagao
reativa. Este bloco permite operar também outros tipos de destilagdes, tais como destilagdes
extrativas e azeotropicas (STEFFEN, 2010).

Na subpasta da Coluna é especificado, na aba configuracdo, qual o tipo de célculo que se
pretende para a coluna, 0 nimero de estagios e o tipo do condensador, os adotados séo
observados na Figura 4.2.5. Além disso € necessario especificar duas operacdes, seguiu-se a
orientacéo dos artigos de Machado et al (2011, 2013, 2015) e optou-se por a razéo de refluxo e
o calor do refervedor.

| @ Configuration | & Streams I & Pressure I & Condenser I &3 Reboiler | 3-Phase | Comments

Setup options

Calculation type -

Number of stages 13 : Stage Wizard |
Condenser Total -
Rebaoiler Kettle -
Valid phases Vapor-Liquid -
Convergence Custom -

Operating specifications

Reflux ratio > Mole - 0.8
Reboiler duty - 30000 cal/sec -
Free water reflux ratio a

[ Design and specify column internals |

Figura 4.2.5 - Configuragdo da coluna de destilacdo reativa ASPEN PLUS™, (Fonte: Elaboragao propria).

Na aba “Streams” s3o indicados os estagios de alimentacdo assim como a forma que a
alimentacéo entra no prato (todas as simulagdes usaram-se “on-stage”, ou seja, a alimentagao ¢é
depositada diretamente no prato). E por tltimo nesse bloco, na aba “Pressdo” especifica-se a
pressdo no condensador ou a perda de pressdo ao longo da coluna, onde se optou por definir

uma pressao de 20 bar (posteriormente variada para analise de sensibilidade).

Além disso, sdo adicionados equipamentos complementares para melhor controle dos
parametros do processo, por exemplo, os trocadores para o controle da temperatura de entrada

dos reagentes.
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Ap6s esta introducdo de dados, o ASPEN PLUS™ indicard que todos os inputs necessarios
estdo completos. Porém, como se trata de uma coluna de destilacéo reativa, deve-se mencionar
a reacao que esta ocorrendo em seu interior. Para tal, € necessario abrir a pasta das reacdes.

Nesta pasta cria-se uma reagdo do tipo “REACT-DIST” que ¢ o indicado para destilagdes
reativas.

r Create New 1D X =
New Copy | Past @"' e
—o— Typd Enter ID: E
R-1|
R-1 REAC-DIST
Select Type: =
| REAC-DIST -|
[ ok || cancet |

Figura 4.2.6 - Criacdo de nova reacdo do tipo REAC-DIST no ASPEN PLUS™ (Fonte: Elaboragdo propria).

Em seguida, é necessario introduzir a estequiometria da reacao desejada, assim como definir o

tipo de reacdo (nesse caso, cinética) e o expoente do componente principal para 0 modelo
cinético usado pelo ASPEN PLUS™,

[ & Stoichiometry | & Kinetic | Equilibrium | Cenversion | Salt | Subroutine | Comments
New Edit
Fxn Mo,  Reactiontype Stoichiometry Delete
1 KIMNETIC OLEICAC + METHAMNOL --» ESTER + WATER x
2 KIMETIC ESTER + WATER --» OLEICAC + METHAMNOL X
@ Edit Reaction b4
Reaction Na. 1 A Reaction type Kinetic -
-Reactants -Products
Component Coefficient Exponent Component Coefficient Exponent
OLEICAC -1 1 ESTER 1
METHANOL -1 1 WATER 1 0
i
i - -

Figura 4.2.7 - Estequiometria da reagdo ASPEN PLUS™, (Fonte: Elaboragdo propria).
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A reacdo usada é a mencionada na se¢do 3.4.1, esta € uma reacgdo cinética que admite reacdo

inversa, sendo necessario introduzir ambas as reagdes no programa.

Posteriormente, é necessario indicar os parametros cinéticos necessarios de forma que o0s
parametros da literatura se enquadrem com o modelo do ASPEN PLUS™ (Okasinksi e
Doherty, 1998). Deve-se entdo introduzir o valor pré-exponencial (k), energia de ativacao (E),
fase em que ocorre a reacdo e a base calculada para a concentragdo do componente Figura 4.2.8.

1) OLEICAC + METHANOL --» ESTER + WATER

Reacting phase Liguid -

Power Law kinetic expression
If To is specified Kinetic factor= k(T/To) N e ~(E/RI[1/T-1/Te]

If To is not specified  Kinetic factor= kT " e -E/RT

ke 1.3923
n: 0
E: 35541 k/kmol -
To: C -
[Ci] basis: Maolarity -

Figura 4.2.8 - Parametros cinéticos da reacdo ASPEN PLUS™ (Fonte: Elaboragdo propria).

Por Gltimo € necessario na pasta da “Coluna”, introduzir os parametros internos da coluna. Para
tal, deve-se entrar no subpasta “Section”. E necessario a criagio de 3 segdes, a primeira e a
terceira sdo secOes de separacdo, enquanto a segunda é a secdo que ocorre a reacao. Nessas
configuracBes também se escolhe entre bandeja e recheio, no caso bandeja para as secdes de
separacdo e recheio para a secdo de reacdo. Mais ao lado, se escolhe tipo da bandeja e do
recheio, nimero de passes, material, altura do espagamento entre os estagios e diametro. Essas
informacdes sdo relacionadas com o tamanho da coluna. Os valores de espacamento entre 0s

estagios sdo padronizados pelo ASPEN PLUS™, podendo ser alterados.
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Figura 4.2.9 - Parametros internos da coluna ASPEN PLUS™, (Fonte: Elaboragéo propria).

Nas especificacbes do bloco da destilacdo € necessario incluir que ocorrem as reacdes antes
criadas. Existe uma aba com nome de reagdes dentro da pasta de especificacGes neste mesmo
bloco, onde se especifica os estagios reativos e qual a reagdo que se quer utilizar, assim como
0 holdup dos pratos ou a quantidade de catalisador.

| @ Specifications | & Holdups |ResidenceTimes |C0r1~.rersior1

Specify holdups for rate-controlled reactions

Starting Ending Liquid holdup = Vapor holdup

stage stage Mass ~ | Mole -

kg - kmol -

» 4 9 143.917

Figura 4.2.10 - Quantidade de catalisador na coluna de destila¢do reativa ASPEN PLUS™, (Fonte: Elaboragéo
prépria).

4.3 PARAMETROS ESTIMADOS DO PROCESSO

Os parametros mostrados na Tabela 4.3.1 foram utilizados como estimativa do arquivo inicial.
Através de parametros encontrados na literatura, cria-se um arquivo "base" no qual serdo feitas

todas as variagcOes para a analise de sensibilidade do processo.
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Tabela 4.3.1 - Parametros iniciais obtidos da literatura. (Fonte: Machado, 2015)

Parametros Iniciais Valores
Razéo de refluxo 0.8
Tipo de prato BUBBLE CAP
Tipo de recheio NUTTERRING
Pressédo da coluna (bar) 20
Quantidade de catalisador (kg) 143,917
Estagio de alimentacéo da carga 6leo/acido 4
Estagio de alimentacéo do alcool (metanol) 9
Relacdo acido/metanol 1:01
Relacéo acido/trioleina 0,85:0,15
Diametro da coluna (m) 0.9
Carga térmica do refervedor 50000

4.4 ANALISE DE SENSIBILIDADE DO PROCESSO

A fim de realizar a analise de sensibilidade da coluna de destilacdo reativa, se determinam
mudancas nos parametros, observando-se ao final a influéncia de cada mudanca
individualmente no resultado obtido. Faz-se uso de um valor de referéncia para avaliar se a
mudanga apresentou influéncia positiva, ou negativa, no processo. Nesse trabalho, tem-se a

conversdo como especificacdo, tendo como valor minimo desejado, 99,5% de conversdo do

Acido Oléico. Os parametros alterados sio mostrados na Tabela 4.4.1.

Tabela 4.4.1 - Pardmetros variados para analise de sensibilidade. (Fonte: Elaboracéo prépria)

Parametros variados

Faixa de variacéo

Carga térmica do refervedor (cal/s)
Diametro da coluna (m)

Estagio de alimentacéo da carga 6leo/acido
Estagio de alimentacdo do alcool (metanol)
Relacdo acido/metanol
Relagéo acido/trioleina
Temperatura das correntes de entrada (°C)
Pressdo da coluna (bar)
Quantidade de catalisador (kg)

10000 - 80000
01-12
3-10
3-10
5,284 — 10,568
0,85:0,15-0:1
110 - 210
1,032 - 30
0—143.917
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

O APENDICE A relne os resultados de convers&o obtidos através das variagdes mencionadas
na secdo 4.4. Tais resultados séo discutidos para cada parametro individualmente, a seguir.

5.1 CARGA TERMICA DO REFERVEDOR

A simulacdo do calor do refervedor foi feito numa variacdo de 10.000 a 80.000 calorias por

segundo tendo como objetivo a maior conversdo com menor gasto de energia.

100.0% ~
Conversao % x Calor do revervedor

99.8%

99.6%

99.4%

Conversao %

99.2%
99.0%

98.8%
10000 20000 30000 40000 50000 60000 70000 80000

Calor do revervedor (cal/s)

Figura 5.1.1 - Gréfico de Converséo x Calor do refervedor. (Fonte: Elaboracao prépria).

Tabela 5.1.1 - Resultado da variagdo do Calor do revervedor. (Fonte: Elaboragdo propria).

5 o Calor Refervedor
Conversao %

(cal/sec)
98.870 10000
99.714 15000
99.828 20000
99.852 25000
99.850 30000
99.854 35000
99.855 40000
99.852 45000
99.845 50000
99.813 60000
99.861 65000
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99.895 75000
99.903 80000

Tomando como padrédo base que a converséo esteja acima de 99,5 % observou-se, a partir dos
resultados obtidos, que um calor de 15.000 cal/s ¢ suficiente para obter essa conversdo. Quando
realizada a regressdo linear, observa-se que com13.735 cal/s obtém-se 99,5% de conversao.
Além disso, conclui-se que apesar de um aumento substancial de conversdo entre 10.000 e
20.000 cal/s os valores seguintes ndo apresentaram grande variagdo tendendo a uma

estabilidade.

Regressao Linear

16000
15000
14000
13000
12000
11000
10000

9000
98.800 99.000 99.200 99.400 99.600 99.800

y =5928.5x - 576151
RZ=1

Calor do refervefor

Conversao

Figura 5.1.2 - Regressao Linear para calculo do calor do refervedor. (Fonte: Elaboracdo propria)

5.2 VAZAO DE ENTRADA DA COLUNA

Simula-se a variagdo da carga massica do processo atraveés da multiplicacdo das vazles
massicas das correntes de entrada por um fator multiplicador, a fim de garantir a proporcéo ja
estabelecida no caso inicial. O resultado € mostrado na Tabela 5.2.1, através do qual constroi-
se o grafico da Figura 5.2.1. A coluna mostrou um limite de reducédo de carga no qual o processo

é possivel. Assim, o menor fator de variagéo simulado foi 0,9.
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Tabela 5.2.1 - Resultado da variagdo da vazdo massica de entrada. (Fonte: Elaboracéo propria)

Conversao % Vazao Massica de Fator de variacédo da
entrada (tons/h) carga
99.842 0.92 0.9
99.845 1.15 1
99.850 2.3 2
99.765 3.45 3
99.487 4.6 4
98.758 5.75 5

A Figura 5.2.1 mostra que quanto maior for a vazdo de entrada do processo, menor sera a

conversdo obtida. Isso ja era esperado, uma vez que, 0 aumento da vazdo leva a um aumento da

velocidade do fluido no interior da coluna, fazendo com que o tempo que a mesma carga

permanece em Seu interior seja menor, 0 que por consequéncia, reduz a converséo do reagente.

100

99.8

99.6

99.4

99.2

Conversao %

99

98.8

98.6

Conversao % x Fator de Variagao

1 2 3 4 5

Fator de variagao da carga do processo em Massa

Figura 5.2.1 - Influéncia da Variagdo da Carga — Conversao % x Fator de Variagdo. (Fonte: Elaboragdo propria).

Através da Figura 5.2.2, é possivel determinar que, para o caso estudado, a carga total do

processo deve ser menor do 4,6 t/h para que o processo continue dentro da especificacdo

desejada de 99,5% de conversado do acido.
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Conversdo % x Carga (tons/h)
100
99.8
99.6
99.4

99.2

Conversdo %

99

98.8

98.6

0 1 2 3 4 5 6

Carga total do Processo (tons/h)

Figura 5.2.2 - Influéncia da Variacdo da Carga — Conversao % x Carga (tons/h). (Fonte: Elaboragdo propria).

5.3 ESTAGIO DE ALIMENTACAO DAS CORRENTES DE ENTRADA DA
COLUNA DE DESTILACAO REATIVA

A Tabela 5.3.1 mostra a conversdo do &cido no caso base versus o que acontece quando ha
inversdo das correntes de entrada. Observa-se que a conversao do &cido reduziu cerca de 35%,
mostrando que o fluxo contracorrente das correntes de entrada, em relacdo as suas respectivas

saidas de recuperacdo, € fundamental para um bom aproveitamento do processo.

Tabela 5.3.1 - Conversdo do &cido ap0s inversdo das correntes de entrada na coluna. (Fonte: Elaborac&o propria).

Converséo % Estagio de Estéagio de
Alimentacdo Oleo  Alimentacio Metanol
99.845 4 9
64.622 9 4

Na Tabela 5.3.2, os estdgios reativos da coluna permanecem inalterados, em relacdo ao caso
base, mas sdo acrescentados dois estadgios a mais de distancia entre as correntes de entrada.
Tem-se um aumento na conversdo do acido, quando comparado ao caso base, que pode ser
justificado por um maior percurso de fluxo contracorrente das correntes de entrada, o que

permite maior contato entre elas. As tabelas 5.3.3 e 5.3.4 reforcam essa conclusdo, uma vez
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que, a medida que ha uma reducdo na distancia entre os estagios de entrada das correntes, ha

uma reducdo na conversao do acido.

Tabela 5.3.2 - Conversdo de acido apds alteracdo nos estagios de entrada da alimentacdo da coluna para estagios

anteriores a secao reativa. (Fonte: Elaboracédo propria).

Conversao Estagio de Alimentacao Estagio de Alimentacao
Oleo Metanol
99.845 4 9
99.878 3 10

Tabela 5.3.3 - Conversio de acido com a alteracdo do estagio de entrada da corrente de Oleo na coluna. (Fonte:
Elaboracdo prépria).

Conversao%o Estagio de Alimentacéo Estagio de Alimentacao
Oleo Metanol
99.845 4 9
99.211 6 9
95.281 8 9
88.704 9 9

Tabela 5.3.4 - Conversdo de &cido com a alteracdo do estagio de entrada da corrente de Metanol na coluna. (Fonte:

Elaboracéo propria).

Conversao % Estagio de Alimentacdo Estagio de Alimentacao
Oleo Metanol
99.845 4 9
99.632 4 7
98.584 4 5
95.946 4 4

A analise das tabelas 5.3.3 e 5.3.4 mostra que o efeito na reducdo do parametro analisado é
ainda maior quando ha movimentagdo da corrente oleosa (que contém o &cido). Esse maior
efeito pode ser explicado pelo fato de que a espécie da qual ha o interesse da conversao tem um
percurso menor dentro da coluna a medida que a corrente oleosa é movida em direcdo ao fundo.
Isso € mais evidenciado na Tabela 5.3.5, que mostra que mesmo operando com a mesma
quantidade de estagios entre as entradas, a posi¢do mais proxima ao topo apresenta maior

conversao do acido.
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Tabela 5.3.4 - Conversao de acido comparando a altura da entrada na coluna. (Fonte: Elaboracdo propria).

Conversdo % Estagio de Estagio de
Alimentacéo Oleo Alimentacdo Metanol
98.584 4 5
97.183 6 7
95.281 8 9

5.6 RELACAO ACIDO/METANOL

A proxima variavel importante a ser analisada no processo é a razdo do Metanol/Oleo. Alguns
aspectos foram assumidos para se poder analisar a variacdo da quantidade do metanol para
quantidade fixa da corrente de entrada do 6leo/acido. Conforme discutido na segdo 5.2, o
processo analisado se mantém dentro da especificacdo de 99,5% de converséo do &cido para
vazOes de entrada inferiores a 4,6 tons/h, entdo assumiu-se que essa diferenca devido a vazédo
dos reagentes seria desconsiderada ao diminuirmos a quantidade de metanol na coluna. A faixa
de variagdo do metanol foi de 0,18 ton/h a 0,09 ton/h. A tabela 5.6.1 mostra a variagdo da

converséo pela faixa de variagdo do metanol.

A tabela 5.6.1 e o grafico 5.6.1 mostram uma sensibilidade da conversao grande em relacdo a
variavel Raz&o de Metanol/Oleo, sendo esta, portanto, uma importante variavel e que deva ser
levada em considerac#o ao utilizar a coluna de destilacao reativa. E possivel observar a resposta
da conversdo quanto a variavel, com o aumento da quantidade do metanol, ou seja, seu uso em
excesso, tem-se aumento da conversao. Este resultado era esperado pelo fato de se tratar de uma
reacao de equilibrio e a adicdo do metanol faria a reacdo ser deslocada para producao do éster

e agua.

Tabela 5.6.1 - Resultado das conversdes de acordo com a variagio na razio molar de Metanol:Oleo. (Fonte:
Elaboracédo Prdpria).

Experimento  Conversao Vazdo dos reagentes Razéo
N° % kmol/h metanol/6leo

AM3 98,053 3,903 5,284

AM?2 99,434 4,469 6,458
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AM1 99,745 5,036 7,632

Gl 99,845 5,603 8,807

AM4 99,898 6,453 10,568

Convers3o x Razdo Metanol:Oleo

100.000

99.500

99.000

98.500

Conversao

98.000

97.500
5.000 6.000 7.000 8.000 9.000 10.000 11.000

Razdo Metanol/Oleo

Figura 5.6.1 - Gréfico da variacio da conversio (%) vs Razdo molar Metanol/Oleo. (Fonte: Elaboracao prépria)

Entretanto, deve-se considerar que para processos com excesso de metanol, apesar de ser uma
reacdo de equilibrio, ndo ha justificativa para uso deste em grandes quantidades. Valores
maiores que 0,13 ton/h ou uma razdo de 7,632 Metanol/Oleo ou ainda experimento AM1,
mostraram uma variagdo pequena na conversdo para um aumento do custo que se teria ao
aumentar a quantidade do alcool utilizada. A simulagdo AM2 apresenta uma conversao abaixo
e bem proxima da desejada na secdo 2, de 99,5%. Isso mostra que para valores menores da
razdo 6,458 para o metanol/Oleo, ou 0,11 ton/h, o processo fica abaixo das especificacdes

desejadas, sendo esse entdo o ponto critico de operacdo da coluna de destilag&o.

5.7 RELACAO ACIDO/TRIOLEINA

Outra variavel importante para controle e analise no processo € a razdo massica de éleo/acido.
A faixa de variacdo utilizada para estudo foi de 0,85:0,15 a 0:1. A tabela 5.7.1 mostra a variagdo

da conversdo conforme a diferencga da razdo massica 6leo/acido. A partir desta tabela observa-
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se que a partir do caso base ndo se pode tratar uma corrente de entrada com éacido puro. Além
disso, observa-se que para este caso, uma variacdo de G1 a OA7, que existe uma variacao
grande na faixa da razdo, provoca uma alteragdo pequena na conversdo. A partir da razéo
0,45:0,55, experimento OA8, a conversao se torna mais sensivel a variagao da razao massica, a
ponto de ficar abaixo do objetivo determinado na secdo 2. As simulagcdes OA9 e OA9.5 tem
conversdes acima e abaixo, respectivamente, do objetivo. Isto demonstra que entre essa faixa,
hd um ponto o qual intercepta a meta, e para este pretende-se calcula-lo através de uma

regressao linear.

Regressao Linear

©
)}

y =0.6097x - 60.196
R?=1

©
"

I
»

Razdo Oleo/Acido
o o
N w

o
[

0
99.1 99.2 99.3 99.4 99.5 99.6 99.7

Conversao

Figura 5.7.1 - Regressao Linear para calculo da razdo massica de entrada 6leo:acido. (Fonte: Elaboracao
prépria)

O ponto calculado 0,31933:0,6807 é o ponto minimo para o qual pode-se aceitar a entrada da

razdo massica na coluna afim de atender a meta de 99,5%

Tabela 5.7.1 - Resultado das conversdes de acordo com a variagao na razdo massica de 6leo:acido. (Fonte:

Elaboracao propria).

Experimento Conversao  Razdo massica

Ne % dleo:acido
OA10 97,924 0.:1
OA9.5 99,148 0.2:0.8

OA9 99,621 0.35:0.65
OA8 99,776 0.45:0.55
OA7 99,825 0.5:0.5

OA6 99,859 0.55:0.45
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OA5 99,879 0.60:0.4

OA4 99,866 0.65:0.35
OA3 99,893 0.70:0.3
OA2 99,893 0.75:0.25
OA1l 99,885 0.8:0.2

Gl 99,845 0.85:0.15

A tabela 5.7.1 e a figura 5.7.2 também servem para outras utilidades na planta. Sabendo que a
planta pode tratar matérias-primas que podem variar a razéo, sabe-se 0 quanto pode ser esperado
de rendimento e também o quanto de metanol deve-se adicionar e ser ajustado a mais para se
manter a razdo e ndo deixar o rendimento reduzir ainda mais, uma vez que quanto menor a
razdo acido e metanol, menor a convers&o.

Outra situacdo é caso ndo haja informac6es sobre a qualidade da corrente, pode-se verificar
através do grafico, com a conversdo calculada, a razdo massica da corrente que esta entrando

na coluna, nesta andlise faz-se um calculo invertido partindo do resultado da conversao.

Conversido x Razdo Oleo:Acido

100.000

00— —e

99.500 re==fececccccccccccccceccccccccccccccece——-

99.000

Conversao

98.500

98.000

97.500
0 1 2 3 4 5 6 7

Razdo Oleo:Acido

Figura 5.7.2 - Gréfico da variagdo da conversio (%) vs Razdo massica Oleo:Acido. (Fonte: Elaborac&o propria)

5.8 TEMPERATURA DAS CORRENTES DE ENTRADA

As simulagdes da temperatura de entrada na coluna foram realizadas alterando a temperatura
do trocador de calor TO1 e a faixa de variacdo escolhida foi de 110 °C a 210 °C. O resultado
obtido estd dentro do esperado, 0 seja, quando maior a temperatura de entrada, maior a

conversdo (Figura 5.8.1.). Além disso, observamos que todas as temperatura simuladas estdo
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acima da conversdao minima estabelecida de 99,5%, o que conclui-se que a temperatura inicial

utilizada de 180 °C é desnecesséria, podendo ser otimizada para 110 °C.

100

Conversdo x Temperatura corrente de entrada

99.95

99.9

99.85

99.8

Conversao %

99.75

99.7

99.65

99.6
110 130

@-c--@-c--@-c--@c-=c@--=@-=<

150 170 190 210
Temperatura (2C)

Figura 5.8.1 - Grafico da variagdo da Conversao (%) vs Temperatura corrente de entrada. (Fonte: Elaboragéo

5.9 PRESSAO DA COLUNA

prépria)

Uma variavel muito importante para o processo na coluna de destilacéo reativa é analisada nesta

secdo. Diferente das outras variaveis estudadas, esta € analisada com variagdes na quantidade

de catalisador, além do caso base. A pressdo é inicialmente variada para o caso base, tabela

5.10.1, onde observa-se conversfes muito altas para a variacdo da pressa de 20 a 1,032 bar

(pressdo atmosférica). Isto demonstra que para uma quantidade elevada de catalisador, a

utilizacdo da pressao néo altera significativamente a conversao, nao justificando a utilizagdo de

20 bar.

Tabela 5.9.1 - Resultado das conversdes de acordo com a variagdo na pressdo na coluna com 143,917 kg de

catalisador. (Fonte: Elaboragdo prépria)

Experimento Conversdo
Ne %
PCO001 99,767
PC006 99,947
PC007 99,947

Catalisador Pressdo na
kg coluna
bar
143,917 1,032
143,917 3
143,917 3,5
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PCO005 99,948 143,917 4
PC002 99,947 143,917 5
PCO003 99,936 143,917 10
PCO004 99,907 143,917 15
Gl 99,845 143,917 20
Conversao (%) x Pressao (bar)
100.000 ./no—c - .
99.500 me======--ememecccccccccccccccccccccccmcccccccc———e———-
S
:é 99.000
S 98.500
98.000
0 5 10 15 20

Figura 5.9.1 - Grafico da varia¢do da conversao (%) vs Pressdo (bar) na coluna com 143,917 kg de catalisador.
(Fonte: Elaboracéo propria)

A fim de fazer uma analise mais precisa da pressdo, diminui-se a quantidade de catalisador para
3,0 kg e faz-se a variacdo de 30 a 1,032 bar. Em nenhum dos casos, observou-se que a alteracdo
da pressdo conforme a tabela 5.10.2 foi satisfatorio a especificagdo. O maior valor atingido
dentro dessa faixa foi de um rendimento de 99,49643%. Entretanto, diferente do caso base, a
tabela e o grafico 5.10.2 mostra uma tendéncia na coluna, uma maneira de favorecer a reacéo

desejada é aumentando a pressdo dentro da coluna. 1sso é explicado pelo fato de a reacdo ser

Pressdo (bar)

auto catalitica, fazendo com que a certa presséo o préprio acido aja como catalisador.
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Tabela 5.9.2 - Resultado das conversdes de acordo com a variagdo na pressao na coluna com 3,0 kg de catalisador.
(Fonte: Elaboracdo prdpria).

Experimento Conversao Catalisador Pressdo na
N° % kg coluna
bar
PC11 99,185 3,0 30,000
PC10 99,450 3,0 25,000
PC09 99,474 3,0 24,000
PC08 99,490 3,0 23,000
PCO07 99,496 3,0 22,000
PC06 99,493 3,0 21,000
PC05 99,478 3,0 20,000
PC04 99,090 3,0 15,000
PC03 96,803 3,0 10,000
PC02 82,574 3,0 5,000
PCO1 28,571 3,0 1,032

Conversao (%) x Pressao (bar) com 3 kg de catalisador

80.00

60.00

Conversao (%)

40.00

20.00
0.000 5.000 10.000 15.000 20.000 25.000 30.000

Pressdo (bar)

Figura 5.9.2 - Gréfico da variacdo da conversdo (%) vs Pressdo (bar) na coluna com 3,0 kg de catalisador.
(Fonte: Elaboracao propria)

Uma vez que com a quantidade de catalisador a 3 kg néo foi suficiente atingir o objetivo, fez-
se uso de 5 kg para novamente estudar a pressao. A mesma observacéo feita anteriormente pode
ser feita no grafico 5.10.3. Porém, constata-se que a pressdes altas, até 13 bares o processo

cumpre com o0 objetivo, j& abaixo disso, a conversdo ndo atende a necessidade da coluna, ou
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seja, a pressoes altas precisa-se de quantidade muito pequena de catalisador. Além disso a partir

de 15 bar, 0 aumento da pressao ndo influencia tanto na converséo.

Tabela 5.9.3 - Resultado das conversdes de acordo com a varia¢do na pressao na coluna com 5,0 kg de catalisador.
(Fonte: Elaboracédo prdpria).

Experimento Conversao Catalisador Pressdo na
N° % kg coluna
bar
P5 92,399 5,0 5
P4 99,105 5,0 10
P3 99,497 5,0 12
P2 99,594 5,0 13
P1 99,694 5,0 15
C5.5 99,720 5,0 20

Conversao (%) x Pressao (bar) com 5 kg de catalisador

100.00
99.50
99.00
98.50
98.00
97.50
97.00
96.50
96.00
95.50
95.00
94.50
94.00
93.50
93.00
92.50
92.00

4 6 8 10 12 14 16 18 20

Pressdo (bar)

Conversao (%)

Figura 5.9.3 - Gréfico da variagdo da conversao (%) vs Pressdo (bar) na coluna com 5,0 kg de catalisador.
(Fonte: Elaboragéo propria).

510 QUANTIDADE DE CATALISADOR

Tendo em vista o caso base, e 0 objetivo tragado de buscar uma conversao de acido de 99,5%,

faz-se a simulacdo da quantidade de catalisador. A faixa de variacdo utilizada foi de 143,917

(caso base) até 0 kg. Atabela5.11.1 mostra a variagdo da conversao conforme a quantidade de
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catalisador. A partir desta tabela observa-se que sem a presenca do catalisador a reacdo néo
ocorre, isso é demonstrado pela conversdo de 0% na simulagdo C9. Além disso, pode-se
constatar que a quantidade de 143,917 kg de catalisador no caso base, demonstrado aqui pelo
G1, pode ser considerado um excesso, uma vez que diminuindo sua quantidade para as
simulagdes C1, C2, C3 e C4 tem-se uma variagdo bem pequena na taxa de converséo,
correspondendo a menos de 0,04% em uma reducéo de 90,75% do catalisador utilizado. A partir
de simulacdes posteriores, observa-se variacbes mais acentuadas em relacdo a converséo,

mostrando que com isso a curva se encontra fora do excesso de catalisador.

O objetivo determina que a conversdo aceitavel para o processo seja de 99,5%. As simulagdes
C5.5 e C6 mostram conversdes acima e abaixo, respectivamente, do objetivo. O gréfico da
quantidade de catalisador versos a conversdo pode ser analisado na figura 5.11.1. Ele demonstra
que entre essas simulac@es, existe um ponto o qual intercepta a meta previamente tracada, e
para este pretende-se determinar a quantidade de catalisador que atende as especificacdes

prévias.

Como abordagem simples, far-se-a uma interpolacdo entre essas simulacdes afim de buscar
uma aproximacao para a quantidade do catalisador que atende a especificacdo previamente
tracada. O resultado da quantidade do catalisador pode ser extraido da equagdo obtida na figura
5.11.3 de 3,1814 kg. Essa quantidade significa que é a minima quantidade em massa de
catalisador aceitavel na coluna que se pode utilizar para obter um rendimento satisfatério na

coluna.

Tabela 5.10.1 - Resultado das convers@es de acordo com a varia¢do quantidade de catalisador. (Fonte: Elaboracéo
prépria).

Experimento Converséao Catalisador

N° % kg
C9 0,000 0
C8 91,198 0,75
C7 97,862 1,5
C6 99,478 3

C5.5 99,720 5
C5 99,736 54
C4 99,808 10,79
C3 99,830 21,58
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C2 99,839 43,17
C1 99,843 86,35
Gl 99,845 143,917

Conversao (%) x Catalisador (kg)
100.00 P PS PY

99.50 Pemcccccccccccccccccc s s s s s s s s ccccccccccccccn.
99.00
98.50
98.00
97.50
97.00
96.50
96.00
95.50
95.00
94.50
94.00
93.50
93.00
92.50
92.00

91.50 l
91.00

90.50

0 20 40 60 80 100 120 140
Quantidade de Catalisador (kg)

Conversao %

Figura 5.10.2 - Grafico da variacdo da conversdo (%) vs Quantidade de catalisador. (Fonte: Elaboracédo prdpria)

5.11 DIAMETRO DA COLUNA

O diametro da coluna foi variado entre 0,2 metros e 1,2 metros, nessa faixa era esperado que
houvesse alteracdo na vazdo e consequentemente na conversdo da coluna, no entanto, a
converséo de manteve constante. Com os dados obtidos conclui-se que o programa ASPEN
PLUS™ n&o considera esse parametro nas simulagdes, assim como tipo de prato e recheio. Esse
resultado era esperado uma vez que os modelos utilizados ndo preveem alteracdo devido ao

didmetro coluna.
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Conversao x Diametro
100

99.95
99.9

99.85 ¢ ®

99.8

Conversdo %

99.75

99.7
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Figura 5.11.1 - Gréafico da variacdo da Conversao vs Diametro da coluna. (Fonte: Elaboragéo propria)
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6. CONCLUSAO

Através da implementacdo do software ASPEN PLUS™ na simulagdo de uma operagdo de
coluna de destilacdo reativa aplicada a um processo de producdo de biodiesel, foi possivel

realizar analises de sensibilidade do processo.

Dessas analises, € possivel concluir, para o caso estudado, acerca dos parametros: carga térmica
do refervedor, vazdo de entrada da coluna, estdgio de alimentacdo das correntes de entrada,
relacdo acido/metanol, relacdo acido/trioleina, temperatura das correntes de entrada, pressao da

coluna, quantidade de catalisador, e diametro da coluna.

Verificou-se para cada um desses, de forma simples e a partir do caso base, um parametro
minimo de operagdo e a tendéncia no aumento da conversdo. Para o calor do refervedor, a
quantidade de 13.735 cal/s é a necesséria, apesar de um aumento substancial na converséo entre
10.000 cal/s e 20.000 cal/s.

Para vazao de entrada, quanto maior a entrada, menor sua conversdo, e sua carga total deve ser
menor do que 4,6 t/h. A razdo Metanol/Oleo mostra que com aumento de entrada de alcool,
tem-se um aumento na conversdo e sua razdo minima de operacao € de 6,458. A razao massica
de 6leo/acido mostra que o &cido puro ndo pode ser tratado no processo. Conforme foi dado o
aumento da razdo, maior a conversdo, sendo o ponto minimo dentro da especificacdo igual a
0,31933:0,6807.

Para temperatura de entrada, quanto maior a mesma, maior a conversdo, porém em toda a
variacao de temperatura a conversao esteve acima da meta, mostrando que a mesma poderia ser

otimizada para 110 °C.

A guantidade de catalisador se mostrou em excesso no caso base, porém, observa-se que quanto
maior a quantidade de catalisador, maior a conversdo e sua quantidade minima foi de 3,1814
kg. Para a pressdo, quanto maior, maior também a conversdo, se mostrando um pardmetro
diretamente proporcional. A altas pressdes precisa-se de quantidade muito baixa de catalisador,

ou com uma quantidade elevada de catalisador, ndo se necessita de uma pressao téo elevada.

Dessa forma foi possivel determinar, para cada um dos pardmetros, os valores minimos
necessarios de operacdo da coluna para atingir o objetivo de conversdo do acido oleico de
99,5%, bem como analisar e determinar tendéncias da conversdo da reagdo em relagdo as

variaveis do processo.
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Por fim, 0 uso da coluna de destilacdo reativa foi eficiente para alcangar a especificacdo
desejada. Entretanto, a partir dos resultados, podem ser destacadas sugestdes para trabalhos
futuros. O primeiro é o estudo de viabilidade econémica que se faz necessario para confirmacgéo
da vantagem da otimizacdo dos parametros variados e, além disso, é necessario obter um

modelo cinético que também inclua a reacéo na fase homogénea.
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APENDICE A — Resultados Das Simulacées Feitas Em ASPEN PLUS™

Experimento  Conversao Variagdao em relagdo ao caso base

D4 99.84472 Diametro (m) 1.2

D3 99.84472 Diametro (m) 0.4

D2 99.84472 Diametro (m) 0.4

D1 99.84472 Diametro (m) 0.7

12C 99.9032 Calor Refervedor (cal/sec) 80000

11C 99.8952 Calor Refervedor (cal/sec) 75000

10C 99.86077 Calor Refervedor (cal/sec) 65000

9C 99.81277 Calor Refervedor (cal/sec) 60000

8C 98.87019 Calor Refervedor (cal/sec) 10000

7C 99.71358 Calor Refervedor (cal/sec) 15000

6C 99.82777 Calor Refervedor (cal/sec) 20000

5C 99.85176 Calor Refervedor (cal/sec) 25000

4c 99.85043 Calor Refervedor (cal/sec) 30000

3C 99.85416 Calor Refervedor (cal/sec) 35000

2C 99.85495 Calor Refervedor (cal/sec) 40000

1C 99.85207 Calor Refervedor (cal/sec) 45000

Ti1 99.88837 Temperatura das correntes de entrada na 210
coluna (°C)

T10 99.87693 Temperatura das correntes de entrada na 200
coluna (°C)

T09 99.86235 Temperatura das correntes de entrada na 190
coluna (°C)

T08 99.64191 Temperatura das correntes de entrada na 110
coluna (°C)

T07 99.68019 Temperatura das correntes de entrada na 120
coluna (°C)

T06 99.71502 Temperatura das correntes de entrada na 130
coluna (°C)

TO5 99.74661 Temperatura das correntes de entrada na 140
coluna (°C)

T04 99.77518 Temperatura das correntes de entrada na 150
coluna (°C)

T03 99.80094 Temperatura das correntes de entrada na 160
coluna (°C)

T02 99.82428 Temperatura das correntes de entrada na 170
coluna (°C)

TO01 99.84472 Temperatura das correntes de entrada na 180
coluna (°C)

RO9 99.89838 Razao de refluxo 0.1

RO8 99.89326 Razao de refluxo 0.2

RO7 99.8873 Razao de refluxo 0.3

RO6 99.88053 Razao de refluxo 04
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RO5
RO4
RO3
RO2
RO1
EC09

ECO8

ECO7

ECO6

ECO5

ECO4

ECO3

EC02

ECO1

V05
vo4
Vo3
Vo2
Vo1
PC0O07
PC006
PC005
PC004
PCO03
PC002
PC001
OA10
OA9
OAS8
OA7
OA6
OA5
OA4
OA3
OA2
OA1l

99.87291
99.86443
99.85504
99.82109
99.83341

99.8784

95.94619

98.58366

99.63155

97.18286

88.70398

95.28068

99.21075

64.62176

99.84233
99.48723
99.76481
98.75786
99.84955
99.94746

99.9467
99.94757
99.90665
99.93557
99.94693
99.76682
97.92426
99.62073
99.77643
99.82496
99.85856
99.87906
99.86577
99.89267
99.89343

99.8849

Razao de refluxo

Razao de refluxo

Razao de refluxo

Razao de refluxo

Razao de refluxo

Estagio de alimentagdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentagdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentagdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentagdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentagdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentacdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentacdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentacdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Estagio de alimentacdo da coluna (Oleo /
Metanol)

Vazio dos reagente (kmol/h)

Vazio dos reagente (kmol/h)

Vazio dos reagente (kmol/h)

Vazio dos reagente (kmol/h)

Vazio dos reagente (kmol/h)

Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Pressdo no interior da coluna (bar)
Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

Razdo 6leo/acido

0.5
0.6
0.7

0.9
3/10

4/4
4/5
4/7
6/7
9/9
8/9
6/9
9/4

4.482202
22.41101
16.80826
28.01377
HHHHHHHH
3.5
3
4
15
10
5
1.032
0.:1
0.35:0.65
0.45:0.55
0.5:0.5
0.55:0.45
0.60:0.4
0.65:0.35
0.70:0.3
0.75:0.25
0.8:0.2
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9
C8
Cc7
C6
C5.5
C5
c4
c3
Cc2
C1
Gl
AM1
AM2
AM3
AM4

1.15E-13
91.19835
97.86158
99.4784
99.72003
99.73646
99.80815
99.83027
99.83917
99.84318
99.84472
99.74519
99.43440
98.05267
99.89784

Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Quantidade de catalisador (Kg)
Razdo Metanol/Acido

Razdo Metanol/Acido

Razdo Metanol/Acido

Razdo Metanol/Acido

0.75

1.5

3

5

54

10.79

21.58

43.17

86.35

143.917
7.632
6.458
5.284

10.568
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