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RESUMO

Devido a preocupagdes ambientais, o possivel esgotamento das reservas de petroleo e o
crescimento da demanda por combustiveis em todos os aspectos da vida dos seres humanos,
tém-se incentivado as pesquisas em novas alternativas de fontes energéticas. Dentre essas, 0
biodiesel se enquadra como fonte promissora e sustentavel. Sua producédo €, normalmente,
realizada pela reacdo de transesterificacdo, em que se necessita de um 6leo vegetal, gordura
animal ou 0leo e gordura residual (OGR) para reagir com um alcool de cadeia curta em
presenca de catalisador. No entanto, os OGRs sdo mais eficientemente transformados em
biodiesel através de uma etapa inicial de pré-tratamento com catalisador &cido na chamada
reacdo de esterificacdo, para posteriormente ser empregada a transesterificacdo da carga
tratada. I1sso ocorre porque os OGRs, tais como alguns 0Oleos de fritura usados, apresentam
altos teores de &cidos graxos livres (AGLs). A presenca destes dificulta a busca por altos
rendimentos em biodiesel pelo método usual, devido a ocorréncia das rea¢fes competitivas de
saponificacdo dos AGLs e de hidrolise dos triacilglicer6is (TAGs). Porém, o emprego do
processo convencional aplicado a esses compostos graxos pode encarecer a ideia, visto que
apesar de usar uma matéria-prima mais barata, esse apresenta em compensagdo necessidade
de incorporar mais equipamentos a planta de producdo. Assim, visando superar esses desafios
foi proposto um processo alternativo baseado na aplicacdo do processo de desacidificacdo via
extracdo liquido-liquido a essas matérias-primas graxas. Logo, o objetivo deste trabalho foi
avaliar a viabilidade do processo alternativo de producdo de biodiesel a partir de OGRs frente
ao método convencional com auxilio do software Aspen®. Para a simulacdo dos processos
propriamente dita foi necessario, inicialmente, definir os componentes, avaliar e estimar suas
propriedades termofisicas, definir os modelos cinéticos e termodinamicos. Duas cinéticas de
esterificacdo foram consideradas, sendo uma relativa a reagdo em presenca de TAGS e a outra
em auséncia, pertencentes aos processos convencional e alternativo, respectivamente. Para a
transesterificacdo a mesma cinética foi empregada para ambos os processos. O modelo
termodinamico Non-Random Two-Liquid (NRTL) foi empregado devido a existéncia de
componentes polares. A simulagdo do processo convencional apresentou pequenas diferencas
estruturais em comparacdo aos existentes na literatura. Nesse processo dois casos foram
considerados, sendo véalidos para razdes molares (RMs) metanol/AGLs de 60:1 e 19:8,
conforme a cinética apresentada e a recomendacédo da literatura para o teor de AGLs entre 15
e 25% (em massa), respectivamente. No processo alternativo foi realizada a separacdo dos
AGLs do 6leo com emprego do metanol como solvente para, posteriormente, as cargas
sofrerem as reacOes de esterificacdo e transesterificagdo. Além dessa etapa adicional,
diferentemente do processo convencional ndo foi necessario realizar a lavagem com glicerol,
de modo que o numero dos principais equipamentos foi equalizado entre os processos. Ambos
se apresentaram viaveis tecnicamente mediante a especificacdo de projeto definida (99,65%
em massa) e economicamente a partir do segundo ano de operacdo. Todavia, 0 processo
alternativo mostrou ser mais viavel economicamente baseado na analise econdmica utilizada.

Palavras-chave: Acidos graxos livres (AGLs). Biodiesel. Oleos e gorduras residuais (OGRS).

Simulagao de processos.



ABSTRACT

Due to environmental concerns, the possible depletion of oil reserves and the growing
demand for fuels in all aspects of the life of mankind, it has been encouraged research into
new alternative energy sources. Among these, biodiesel fits as a promising and sustainable
source. Its production is normally carried out by transesterification, where it is required a
vegetable oil, animal fat or residual oil and fat (ROF) to react with a short-chain alcohol in the
presence of a catalyst. However, ROF are more efficiently processed into biodiesel through an
initial step of pre-treatment with an acid catalyst in the so called esterification reaction
followed by transesterification reaction of treated feed. This occurs because ROF, such as
some used waste frying oils (WFQO) have high levels of free fatty acids (FFA). The presence
of these complicates the search for high yields of biodiesel in the usual way due to the
occurrence of competing reactions of FFA saponification and triacylglycerols (TAG)
hydrolysis. However, the use of conventional process applied to these fatty compounds can
endear the idea, since despite using a cheaper raw material, this presents in return need to
incorporate more equipment to the production plant. Thus, aiming to overcome these
challenges, it was proposed an alternative process based on the application of desacidification
process via liquid-liquid extraction of these raw materials greases. Therefore, the main aim of
this study was to evaluate the feasibility of the alternative process of biodiesel production
from ROF compared to the conventional method using the Aspen® software. For the
simulation of the processes it was first necessary to define the components, evaluate and
estimate their thermophysical properties, define the kinetic and thermodynamic models. Two
esterification kinetics were considered, where one occurs in TAGs presence and another in
absence belonging to conventional and alternative processes, respectively. For
transesterification reaction it was considered the same kinetic for both processes. The Non-
Random Two-Liquid (NRTL) thermodynamic model was employed due the existence of polar
components. The simulation of the conventional process showed few structural differences
compared to others existents in the literature. In this process, two cases were considered,
which are valid for molar ratios (MR) methanol/FFA of 60:1 and 19,8:1, according to the
kinetic applied and literature recommendation for the FFA range of 15-25% (weight),
respectively. In the alternative process was carried out the FFA separation from the oil using
methanol as the solvent, where later, the feeds followed for the esterification and
transesterification reactions. In this additional equipment, unlike the conventional process, it
was not necessary to perform glycerol washing, so that the number of main equipment was
equal between the processes. Moreover, both processes were technically feasible considering
a product specification of 99.65 wt%. In addition, they are also economically feasible from
the second year of operation. However, the alternative process showed to be more
economically feasible compared to the conventional one based on the applied economic
analysis.

Keywords: Free fatty acids (FFA). Biodiesel. Residual oil and fat (ROF). Process simulation.
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1 INTRODUCAO

A busca por novas alternativas de fontes energéticas tém sido crescente, principalmente,
devido a preocupacfes ambientais como o aquecimento global causado pelo aumento dos gases
de efeito estufa na atmosfera. Além disso, 0 possivel esgotamento das reservas de petréleo e o
crescimento de sua demanda, em todos os aspectos da vida dos seres humanos, tém contribuido
para o aumento dessa procura (TALEBIAN-KIAKALAIEH et al., 2013).

Contudo, um dos problemas encontrados e que precisam ser solucionados, pelas diversas
areas da ciéncia e tecnologia, € a necessidade da busca continua de novas técnicas e métodos para
produzir energia. Soma-se a isso, a escassa existéncia de materiais ndo renovaveis possiveis de
serem empregados com essa finalidade. Por conseguinte, 0s recursos naturais renovaveis, antes
esquecidos, passam a ser motivo de atencdo da industria, quanto ao seu uso no campo energeético.
Ademais, também sdo incentivados estudos de aproveitamento da imensa riqueza vegetal
encontrada no mundo, motivados ndo apenas por questdes econdmicas, mas também por questdes
ambientais (MA; HANNA, 1999).

Os estudos dos processos quimicos de producdo demonstram que para aperfeicoa-los é
necessario, sobretudo, o emprego de materiais que melhorem o seu desempenho e/ou torne viavel
novas rotas produtivas. Logo, para cada regido do planeta é importante estudar o processamento
da biomassa. Isso visa aumentar as opg¢des de aproveitamento energético disponivel dos diversos
recursos naturais para cada localizacdo analisada. Portanto, o interesse por empregar matérias-
primas alternativas, como o0s Oleos vegetais, tem sido abordado desde os tempos do
desenvolvimento de motores a combustdo interna. Porém, nessa época o petrdleo foi favorecido,

principalmente, devido ao seu baixo custo e a alta oferta disponivel (REZENDE, 2009).

E de conhecimento pelos diversos meios de comunicacdo que novas reservas de petréleo
sdo encontradas a cada dia, principalmente, com a descoberta do Pré-Sal. Ademais, sabe-se que
essa fonte de energia oferece diversas aplicacbes a sociedade, tais como producdo de
combustiveis, lubrificantes, nafta (matéria-prima bésica da industria petroquimica), além de

derivados utilizados em industrias farmacéutica, téxtil, entre outras.
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Portanto, embora a dependéncia do petrdleo esteja longe de chegar ao fim, percebe-se que
€ necesséria a busca de formas alternativas de energia para suprir a alta demanda mundial. Isso
ocorre, pois 0 aumento da populacao é crescente e cada regido € propensa a produzir determinado
combustivel com maior facilidade. Em face disso, o governo brasileiro incentiva a producéo de
biocombustiveis a fim de evitar a total dependéncia das fontes energéticas fdosseis, alem de gerar

emprego e renda para trabalhadores rurais, ajudando assim a diminuir o éxodo rural.

Dos paises da Ameérica Latina, o Brasil € considerado pioneiro com rela¢éo ao emprego de
biocombustiveis e desde 1938 apresenta a obrigatoriedade de adicdo de etanol a gasolina. Com
respeito ao biodiesel, as primeiras tentativas de emprega-lo aconteceram na década de 1970,
motivadas pela busca de autossuficiéncia energética ou estrategicamente para superar crises
econémicas. No entanto, apds outros acontecimentos, a utilizacdo do biodiesel sé se consolidou
apos o lancamento oficial do Programa Nacional de Producéo e Uso de Biodiesel (PNPB) em 06
de dezembro de 2004. Pouco antes, em 24 de novembro de 2004, a Agéncia Nacional do
Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) (2004) divulgou a Resolucdo n° 42, que
especificava que o biodiesel poderia ser adicionado ao Oleo diesel na proporcdo de 2% em
volume (B2) em todo territorio nacional (RAMOS et al., 2011).

A Resolucéo n® 42 culminou na Lei 11.097 de 13 de janeiro de 2005, estabelecendo que
todo o diesel de petréleo comercializado no Brasil, a partir de janeiro de 2008, deveria conter 2%
de biodiesel e que, em 2013, a mesma mistura mudaria para B5. Mas, essa ultima foi antecipada
para o inicio de 2010 pelo Governo Federal motivado por razbes macroeconémicas (RAMOS et
al., 2011). Em 2014 dois aumentos ocorreram, entre eles a mistura B6 imposta em julho e a atual
mistura B7 aplicada em novembro (BIODIESELBR.COM, 2014).

A producdo de biodiesel €, normalmente, realizada pela reacdo de transesterificacéo,
considerada por muitos pesquisadores como o melhor método para a producdo desse
biocombustivel (MEHER; SAGAR; NAIK, 2006). Nessa reacdo, necessita-se de um 6leo vegetal,
gordura animal ou 6leo e gordura residual (OGR) para reagir com um alcool de cadeia curta, em
presenca de catalisador, para formar biodiesel e glicerina (GNANAPRAKASAM et al., 2013).

N&o obstante, os OGRs sdo mais eficientemente transformados no biocombustivel através
de uma etapa inicial de pré-tratamento com catalisador acido. Nesta ocorre a reacdo de

esterificacdo para, posteriormente, ser empregada a transesterificacdo da carga tratada. Isso
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ocorre, pois 0s OGRs, tais como alguns dleos de fritura usados, apresentam altos teores de acidos
graxos livres (AGLs). A presenca destes dificulta a busca por altos rendimentos em biodiesel pelo
método usual, devido a ocorréncia das reacdes competitivas de saponificacdo dos AGLs e de
hidrolise dos triacilglicerdis (TAGs) (GNANAPRAKASAM et al., 2013).

Com o intuito de reduzir os custos de producgédo de biodiesel, ttm-se dado maior atencédo a
aplicacdo de 6leos com alto teor de AGLS nesse processo, ja que 0s custos com matérias-primas
mais nobres normalmente sdo altos. Além disso, outros motivos relacionados aos impactos
ambientais gerados pelo descarte inadequado dos OGRs tém sido levados em consideragéo, visto
que a reciclagem desse material poluente causa grande pressao nos aterros sanitarios e redes de
esgotos. Como resultado, altos custos séo obtidos no seu processo de tratamento e de manutengéo
(MIRANDA, 2007). Dentre os OGRs, particularmente, os 6leos de fritura sdo originados das
mais variadas fontes de oleaginosas, tais como girassol, milho e, principalmente, soja (JORGE et
al., 2005).

No entanto, 0 emprego do processo convencional aplicado a esses compostos graxos pode
encarecer a ideia, pois apesar de usar matéria-prima mais barata, apresenta em compensacao
necessidade de incorporar mais equipamentos a planta de producdo (unidade de pré-tratamento
acido) (ZHANG et al., 2003). Por consequéncia, muitos trabalhos na area foram e tém sidos
realizados por meio de simulagdo computacional, principalmente, com emprego do software
Aspen® (WEST; POSARAC; ELLIS, 2008; ZHANG et al., 2003). Nessas pesquisas, foi
observado ser de suma importancia para o sucesso da simulacdo a escolha dos componentes

representativos, além dos modelos termodindmicos e cinéticos a serem utilizados.

Na literatura sdo encontrados trabalhos, em que pequenas mudangas no processo de
producdo de biodiesel a partir de OGRs sdo realizadas, aplicadas a reacdo de transesterificacao.
Entre essas se encontram a alteracdo dos catalisadores convencionais basicos homogéneos por
outros, tais como os catalisadores heterogéneos basicos, heterogéneos acidos, homogéneos acidos
e enzimas como a lipase, além de algumas vezes ndo utiliza-los mediante a aplicagdo de
condigdes supercriticas (DING; HE; LI, 2011; GNANAPRAKASAM et al., 2013; TALEBIAN-
KIAKALAIEH et al., 2013; WEST; POSARAC; ELLIS, 2008; ZHANG et al., 2003).

Apesar da vantagem de facil separacéo do catalisador heterogéneo basico do produto, que

evita a formacao de sabdo, esse precisa de uma alta razdo molar (RM) alcool/6leo para alcancar a
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mais alta conversdo possivel. J& o catalisador heterogéneo acido, apresenta menor corroséo,
toxicidade e problemas ambientais, assim como o anterior, mas apresenta baixa concentracdo de
acido, alto custo e possui limitacdo da difusdo. O catalisador homogéneo acido é adequado para
matérias-primas de alto teor de AGLs e apresenta alto rendimento, porém a reacdo de
transesterificacdo € lenta, necessita de condi¢des extremas de temperatura e presséo, € dificil de

separar e mais corrosivo que 0s outros.

Ja a enzima possibilita completa conversdo para metil ésteres, regeneracdo e reuso da
mesma imobilizada, além de seu coproduto ser facilmente removido. Todavia, o tempo de reacao
requerido é alto, apresenta perda de atividade e hé& possibilidade de formacdo de aglomeragéo
(GNANAPRAKASAM et al., 2013). O emprego de condigdes supercriticas tem o6timo
rendimento e rapidez, mas a operacdo ocorre a altas pressdes e temperaturas que impossibilitam

por enquanto ter utilizacdo razoavel na industria.

Portanto, observa-se que ainda a op¢do mais viavel é o emprego do método convencional
com os catalisadores classicos, acidos e basicos, nas reacBes de esterificacdo e de
transesterificacdo, respectivamente. Porém, pode-se realizar mudancas utilizando os mesmos
catalisadores a fim de otimizar o processo de producdo. Tendo em vista esse melhoramento, uma
possivel modificacdo consiste em separar os AGLs do 6leo, o que é bastante aplicado na industria
de alimentos com fins de produzir 6leos comestiveis. Dentre as op¢des desse processo, a
principio a que parece melhor se aplicar é a extracdo por solvente ou extracdo liquido-liquido
(ExXLL) com a adicdo de um alcool de cadeia curta. Este sendo polar solubiliza grande parte dos
AGLs, facilitando a separacdo entres as fases ricas no solvente e no 6leo (RODRIGUES et al.,
2006).

Apos essa separacdo, pode-se realizar em reatores separados a reacdo de transesterificagdo
sobre os TAGs e a reacdo de esterificacdo sobre os AGLs. Assim, € possivel comparar esse
método alternativo com o aplicado convencionalmente a partir de OGRs. Para isso é de vital
importancia o entendimento do processo de desacidificacdo, que faz parte deste novo método de
producéo. Adicionalmente ao aplica-lo, deve-se ter atencdo em manter o nivel de AGLs inferior a
0,5% (em massa), antes da carga de TAGs sofrer a reacdo de transesterificacdo, visto que nao é
recomendado o uso catalisador basico homogéneo fora dessas condi¢cbes (CANAKCI; SANLI

2008). Além disso, dominar ferramentas computacionais tal como o Aspen®, possibilitam a
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realizacdo de testes para encontrar as melhores condi¢Ges operacionais e configuragdes de
processo. Logo, pode-se chegar a uma decisdo sobre qual dos dois processos é mais viavel
tecnicamente e/ou economicamente.

1.1 OBJETIVOS

1.1.1 Objetivo geral

Avaliar a viabilidade do processo alternativo de produgdo de biodiesel a partir de

matérias-primas com alto teor de AGLs em comparacdo ao método convencional.

1.1.2 Objetivos especificos

Os objetivos especificos do trabalho s&o:

v Realizar a modelagem e a simulacdo com Aspen® de uma planta de producéo biodiesel,

baseada no processo convencional, empregando matérias-primas com alto teor de AGLsS;

v Realizar a modelagem e a simulacdo com Aspen® de uma planta de produco biodiesel
empregando OGRs, baseado no processo alternativo que incorpora a desacidificacdo
(EXLL ) na separacéo dos AGLs;

v" Comparar a viabilidade técnica e econémica entre 0s processos estudados.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 BIODIESEL

2.1.1 Conceituacao

A Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (2012) define, conforme
a resolucéo n° 14 de 11 de maio de 2012, que biodiesel € um combustivel empregado em motores
a combustdo interna com igni¢cdo por compressao, derivado de biomassa renovavel, de modo que

possa substituir parcialmente ou totalmente o diesel de petrdleo.

Segundo Ramos et al. (2003), o biodiesel € um combustivel renovavel obtido de dleos
vegetais, gorduras animais e 6leo de fritura. Esse combustivel é produzido mais facilmente com
emprego de um catalisador em presenca de um alcool. Ha diversas espécies de oleaginosas no
Brasil que podem ser aplicadas na producdo de biodiesel; dentre elas destacam-se: a mamona,
dendé, canola, girassol, amendoim, soja e algoddo. Matérias-primas de origem animal, como o

sebo bovino e gordura suina, também podem ser utilizadas na fabricacdo do biodiesel.

Gnanaprakasam et al. (2013) comentam que os biocombustiveis sdo na maioria derivados
de 6leos comestiveis, 6leos ndo comestiveis, gorduras, algas e 6leos de fritura residuais. Dentre
esses, 0s Oleos vegetais virgens (comestiveis) sdo vantajosos na producdo de biodiesel por
apresentarem baixos teores de AGLs, diferentemente dos residuais que possuem altas
porcentagens desses acidos.

2.1.2 Situacdo atual

Conforme o boletim oficial do Ministério de Minas e Energia (2015) publicado no més de
janeiro de 2015 (Figura 1), houve aumento na producgéo de biodiesel no pais em 2014 comparado
a outros anos. A Figura 1 também demonstra que ao final do més de dezembro de 2014, um

aumento do acumulado de 17% foi observado em relacdo ao mesmo periodo em 2013. Isso se
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deve a adesdo ao uso da mistura B6 em julho de 2014 e a atual B7 sancionada em novembro do
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Figura 1 — Producdo de biodiesel acumulada no Brasil entre os anos de 2013 e 2014
Fonte: Adaptado do boletim oficial do Ministério de Minas e Energia (2015)

O boletim também mostra (Figura 2) que o emprego do 6leo de soja como principal

matéria-prima se mantém no topo por Vvarios anos, visto que o Brasil € um dos maiores produtores

mundiais dessa oleaginosa. 1sso é demonstrado por estimativas do relatério apresentado no més

de dezembro de 2014 pelo The United States Department of Agriculture (USDA).

Nesse é

apontado que a safra de 2014/2015 consolidard o pais como o segundo maior produtor mundial
do gréo atras apenas dos Estados Unidos (USDA, 2014).
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Figura 2 — Participacdo das matérias primas usadas na producéo do biodiesel no Brasil

Fonte: Adaptado do boletim oficial do Ministério de Minas e Energia (2015)

2.1.3 Emprego de 6leos vegetais

Segundo Knothe et al. (2006), Rudolf Diesel (1858-1913) teve interesse nos 0leos

vegetais com fins energéticos, e na verdade o utilizou na sua invencao, o motor Diesel, devido ao

interesse do Governo Francés, que possuia alta quantidade dessas matérias-primas em colénias

situadas na Africa. Tal maquina formulada para trabalhar com diesel de petr6leo surgiu do sonho

de Diesel, que era obter um invento que aproximasse a etapa isotérmica reversivel do ciclo de

Carnot, ou seja, atingir a completa conversédo de calor em trabalho (RAMOS et al., 2011).

Logo, o motor diesel foi desenvolvido por razdes termodinamicas e para utilizar tal

combustivel, porém mostrou ser capaz de funcionar com 6leos vegetais. Isso demonstrou que

estes tém algumas caracteristicas semelhantes com relacéo ao diesel de origem féssil. No entanto,

0 emprego desses Oleos in natura ndo € recomendado devido aos seguintes problemas
ocasionados pela sua alta viscosidade (RAMOS et al., 2011):

v' Parcial diluicdo do combustivel no lubrificante;

v" Risco ao motor quanto a durabilidade e aumento em seus custos de manutencao;

v" Obstrucéo dos filtros de dleo e bicos injetores;
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v' A combustdo forma acroleina que é uma substancia altamente toxica e cancerigena,

produzida mediante a decomposicao térmica do glicerol;

v" Aparecimento de gomas durante a estocagem dos 6leos e diminuicdo da eficiéncia de
lubrificacdo, devido as reacOes de oxidacdo e polimerizacdo desses, principalmente, no

caso de 6leos insaturados.

2.1.4 Caracteristicas do biodiesel: vantagens

A Tabela 1 resume as caracteristicas vantajosas do emprego do biodiesel com relagdo ao
diesel derivado de petrdleo.

Tabela 1 — Vantagens do biodiesel em relagdo ao petrodiesel

Caracteristicas Propriedades Complementares
Caracteristicas Livre de enxofre e compostos aromaticos, alto nimero de cetano, ponto
quimicas apropriadas de combustao apropriado, excelente lubricidade, ndo toxico e
biodegradavel.
Ambientalmente Nivel de toxicidade compativel ao sal ordinario, com diluic¢éo tao rapida
benéfico quanto a do agUcar (Departamento de Agricultura dos Estados Unidos).
Menos poluente Reduz sensivelmente as emissdes de (a) particulas de carbono (fumaca),

(b) mondxido de carbono, (c) 6xidos sulfaricos e (d) hidrocarbonetos
policiclicos aromaticos.

Economicamente Complementa todas as novas tecnologias do diesel com desempenho
competitivo similar e sem a exigéncia da instalacdo de uma infraestrutura ou politica
de treinamento.
Reduz o aquecimento O gas carbonico liberado é absorvido pelas oleaginosas durante o
global crescimento, o que equilibra o balanco negativo gerado pela emisséo na
atmosfera.
Economicamente Permite a valorizagdo de subprodutos de atividades agroindustriais,
atraente aumento na arrecadacgéo regional de ICMS, aumento da fixacao do
homem no campo e de investimentos complementares em atividades
rurais.
Regionalizacdo Pequenas e médias plantas para producdo de biodiesel podem ser

implantadas em diferentes regies do pais, aproveitando a matéria prima
disponivel em cada local.

Fonte: Adaptado de Costa Neto et al. (2000)
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2.1.5 Principal método de producéo: transesterificacio

Segundo Raimundo (2012), é necessario aumentar a viabilidade do uso dos 6leos vegetais
como combustivel através de manipulagdes para transformé-lo em biodiesel. Entre estas, podem
ser aplicadas: a pirdlise, as microemulsBes, a diluicdo ou a transesterificacdo. Esta Ultima,
conforme Ma e Hanna (1999), € a reacdo entre um 6leo ou uma gordura com um alcool para
formar os ésteres (biodiesel) e o glicerol, como mostrado na Figura 3. Nessa, em geral, é utilizado
um catalisador para melhoramento da taxa e do rendimento da reagdo, além de um excesso de
alcool. Isso se deve a reacdo ser reversivel, logo, o equilibrio é deslocado para a formacao de

mais produtos (principio de Le Chatelier).

HO
—R1

O
OO PR o
T z/\o R + 3 R1-OH Cialisados 3 R_I{ B
o
N

o
HO
o” 'R

Figura 3 — Reacdo de transesterificacdo ou alcodlise de Oleos vegetais, em que R e R; sdo
grupamentos alquila dos TAGs e do alcool utilizado como agente da reacdo, respectivamente
Fonte: Adaptado de Ramos et al. (2011)

Santander (2010) comenta que o emprego dessa reacdo reduz consideravelmente a
viscosidade dos 6leos vegetais sem afetar seu poder calorifico. Assim, é obtido como produto
principal o biodiesel, que possui melhores caracteristicas como combustdo, atomizacao,
viscosidade e emissfes com respeito aos 6leos in natura, mais o coproduto glicerol. Além disso,
tal transformacdo ocorre sob uma pressao ligeiramente maior a atmosférica, proximo ao ponto de

ebulicdo do alcool e com catalisador, a fim de garantir que aconteca em fase liquida.
Segundo Camus e Laborda (2008), os catalisadores empregados nesta reacdo podem ser:
v' Acidos homogéneos (H,SO4,HCI, H3PO,):;
v" Acidos heterogéneos (resinas);

v' Bésicos heterogéneos (MgO, Ca0);
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v’ Bésicos homogéneos (KOH, NaOH);
v Enzimaticos (enzimas lipases: de candida, de pseudomonas).

Camus e Laborda (2008) também afirmam que entre os catalisadores empregados em
escala industrial, normalmente, os catalisadores basicos homogéneos sdo os escolhidos, visto que
possibilitam a operacdo em condi¢cdes moderadas e possuem atuacdo mais rapida em relacdo aos
demais. Freedman, Pryde e Mounts (1984) também comentaram que o catalisador bésico
homogéneo apresenta uma atividade catalitica nessa reacao de até 4.000 vezes maior a dos acidos
minerais. Outros autores como Cetinkaya e Karaosmanoglu (2004), Souza (2011), entre outros,

também confirmam este apontamento.

Conforme a Figura 4 e a Figura 5, Ramos et al. (2011) apresentam a formacdo de
alcdxidos quando do contato entre a hidroxila do catalisador basico e o metanol (alcool), além do
possivel mecanismo da transesterificacdo alcalina de 6leos vegetais. Neste é observado o ataque
nucleofilico no carbono da carbonila do TAG, formando um intermediario tetraédrico que em
seguida elimina uma molécula de éster metilico e produz outro ion alcdxido. Por fim é gerado um
diacilglicerol e um metil éster. Apds mais duas repetices desse ciclo, ocorre a formacéo de mais

duas moléculas de ésteres metilicos e uma molécula de glicerol.

H,C—OH + OH === HzC—O0 +H)0

Figura 4 — Producdo de ions alcoxidos
Fonte: Adaptado de Ramos et al. (2011)
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Figura 5 — Mecanismo de transesterificacdo alcalina de 0leos vegetais
Fonte: Adaptado de Ramos et al. (2011)
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2.1.5.1 Parametros que influenciam a reacéo de transesterificacao

Entre os principais parametros que influenciam a reacdo de transesterificacdo, tém-se:

1) Contetido de agua - Em geral é preferivel que o 6leo seja anidro, no entanto concentracGes de
agua abaixo de 0,06% sdo aceitaveis antes de se realizar a rea¢do de transesterificacdo. Isso se
deve a possivel ocorréncia de hidrélise dos TAGs em AGLS e, posterior, consumo de catalisador
basico por estes acidos para a formacéo de sabdo (ATADASHI et al., 2012; MA; CLEMENTS;
HANNA, 1998):

2) Contetido de AGLs — O limite destes componentes € fixado em 0,5%, apesar de outros autores
considerarem 1% e até 3%. Isso vai depender da matéria-prima utilizada, entre outros fatores.
Todavia, por questbes de seguranca sugere-se 0 uso do valor mais conservativo a fim de evitar
formagdes de sables que possam prejudicar o rendimento do processo de produgéo de biodiesel
(GNANAPRAKASAM et al., 2013; MA; HANNA, 1999);

3) Tipo de alcool — Metanol é o alcool mais frequentemente empregado segundo Ma e Hanna
(1999), devido ao seu baixo custo e suas vantagens fisico-quimicas. No entanto, outros alcoois de
cadeia curtas (C2-C8) podem ser utilizados, tal como etanol e isopropanol. Esses apresentam a
desvantagem de formarem um azeotrépo com agua, de modo que torna mais dificil a recuperacéao
do alcool por destilacdo convencional (GNANAPRAKASAM et al., 2013). Além disso, por
possuirem cadeias carb6nicas maiores que o metanol, esses possuem maior solubilidade na fase
éster, 0 que se traduz em maior dificuldade para atingir a pureza necessaria em ésteres de
biodiesel (FOLLEGATTI-ROMERO et al., 2012);

4) Razdo é&lcool/dleo — A RM 4élcool/éleo é fator importante para alcance de elevados
rendimentos em biodiesel. A razdo estequiométrica alcool/6leo é 3/1; todavia, em geral utiliza-se
para o metanol uma RM de 6/1 alcool/6leo a fim de deslocar o equilibrio no sentido dos produtos.
Aumentos adicionais podem ndo aumentar significadamente o rendimento, ou até mesmo reduzi-
lo devido ao excesso de alcool auxiliar a solubilizacdo do glicerol na fase éster. Todavia, ressalta-
se que cada matéria-prima pode apresentar um RM Gtima, que pode ser menor, igual ou maior ao
valor utilizado convencionalmente (GNANAPRAKASAM et al., 2013; PHAN; PHAN, 2008);

5) Tipo do catalisador — Em geral, 0 emprego de catalisadores basicos homogéneos é preferivel

por seu baixo custo, alto rendimento e rapida conversdo de 6leo em biodiesel. Porém, ha
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problemas no momento de recuperar o catalisador e em tratar os residuos gerados a partir da
transesterificacdo alcalina. Soma-se a isso, a sensibilidade desses com relacdo a presenca de agua
e AGLs que podem causar a formacdo de sabdo. Entre eles, NaOH e KOH séo as escolhas mais
comuns. Para suprir essas limitacdes, ha a tendéncia de se buscar novas alternativas como 0s
catalisadores basicos heterogéneos, que apresentam vantagens de facil reuso e menor geracao de
residuos. Todavia, desvantagens como envenenamento do catalisador exposto ao ar, sensibilidade
aos AGLs, lixiviacdo dos sitios ativos do catalisador, entre outras, limitam a sua aplicabilidade.
Outra opcéo € o uso de enzimas e catalisadores acidos; no entanto, ambos apresentam taxa de
reacdo muito lenta e aquelas também possuem alto custo. J& os catalisadores acidos heterogéneos
possuem limitagdes como necessidade de altas temperaturas, elevadas relagbes alcool/6leo e
longos tempos de reacdo, além do seu complicado procedimento de sintese, que é de alto custo
(LAM; LEE; MOHAMED, 2010). Adicionalmente, ainda existe a possibilidade de ndo se
empregar catalisador mediante aplicacdo de altas pressdes e temperaturas (estado de fluido
supercritico). Apesar da rapida conversdo, este processo ainda possui resisténcias de
aplicabilidade, devido seu alto custo de investimento em equipamentos e energético (VYAS;
VERMA; SUBRAHMANYAM, 2010);

6) Concentracdo do catalisador — Ao analisar-se apenas o catalisador basico homogéneo, por ser
mais utilizado, é observado que ao aumentar a sua concentracdo ha tendéncia de maior
rendimento em produtos. No entanto, um aumento excessivo pode ocasionar queda no
rendimento, possivelmente, devido ao crescimento da viscosidade da mistura reacional
(GNANAPRAKASAM et al., 2013);

7) Velocidade de agitacdo — Em reacdes catalisadas por bases alcalinas homogéneas, verifica-se
que existe uma velocidade de agitacdo 6tima de tal modo que estando abaixo dessa, a0 aumenta-
la é obtido uma reducdo no tempo de reacdo e aumento na conversdo. Isso se deve a maior
colisdo entre as particulas e a reducdo da resisténcia a transferéncia de massa por difusdo, visto
que o inicio da reacdo € bifasica. ApOs esse ponto 6timo, ndo ha aumento significativo no
rendimento (GNANAPRAKASAM et al., 2013). Um exemplo desse fato é apresentado no
trabalho de Vicente et al. (2005), que ap6s 600 rpm praticamente ndo se nota aumento de

rendimento em biodiesel.
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8) Temperatura — A elevacdo da temperatura, em geral, diminui o tempo de reacdo e aumenta o
rendimento em biodiesel ao ser empregado catalisadores basicos homogéneos. No entanto, a
mesma nao pode estar acima da temperatura de bolha do alcool a fim de evitar a sua vaporizacéo.
Além disso, aumento adicional apos a temperatura étima pode ocasionar reducao na conversao,
tal como visto por Phan e Phan (2008). Estes autores perceberam que, ao realizar a
transesterificacdo do 6leo de fritura em presenca de 0,75% KOH e RM metanol/6leo de 8:1,
houve uma pequena queda na conversédo ao elevar a temperatura de 60°C para 70°C. Isso pode ter
acontecido devido ao favorecimento ndo somente da reacéo de transesterificacdo, mas também da

reacdo de saponificacdo, além da possivel evaporagdo parcial do metanol a 70°C;

9) Tempo de reacdo — O tempo de reacdo € parametro importante e precisa ser otimizado,
principalmente, com fins de reducdo do custo de producdo (GNANAPRAKASAM et al., 2013).
O emprego de catalisadores basicos homogéneos implica, em geral, em um tempo de reacdo em

torno de uma hora nas condicdes 6timas de operagéo.

2.1.5.2 Modelos cinéticos de transesterificacédo

Modelos cinéticos da reacdo de transesterificagdo foram bastante estudados em trabalhos
existentes na literatura. Dentre esses, 0s mais classicos sdo 0s modelos propostos por Freedman,
Butterfield e Pryde (1986) e Noureddini e Zhu (1997). Os primeiros autores estudaram a cinética
de transesterificacdo alcalina e acida do 6leo de soja em presenca de butanol e de metanol. Dentre
os alcoois empregados na catélise basica, foi observado que apenas o butanol correlacionou bem
a existéncia de uma reacao de segunda ordem. J& o metanol apresentou melhor correlagdo ao se
considerar uma reacdo paralela ou de derivacdo com ataques simultaneos as moléculas de TAGs

a partir de trés ions metdxidos.

Noureddini e Zhu (1997) estudaram a metandlise alcalina do mesmo oéleo e,
diferentemente dos autores anteriores, obtiveram melhores ajustes através de um modelo de
segunda ordem para ambas as reacdes direta e reversa. Assim como considerado por Freedman,
Butterfield e Pryde (1986), as cinéticas foram vélidas também para as formacBes dos
intermediarios diacilglicerdis (DAGs) e monoacilglicerdis (MAGS), no entanto sem a existéncia

da reacdo paralela ou de derivacdo. Alem disso, Noureddini e Zhu (1997) demonstraram que a
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curva de conversdo da reagdo possui uma caracteristica sigmoidal, onde trés regimes diferentes

sdo encontrados.

Devido a essa caracteristica, no inicio da reacdo, ha predominancia da resisténcia a
transferéncia de massa, de modo que mais agitacdo é necessaria ao sistema a fim de solubilizar a
mistura reacional. Noureddini e Zhu (1997) observaram que a partir de certa agitagdo, a
influéncia dessa etapa lenta pode ser desprezivel. J& o segundo segmento correspondeu a etapa
cinética (rapida), pois apés a primeira etapa parte dos ésteres formados auxiliam na solubilizacéo
do 6leo na fase alcool (fase reativa), de modo que a reacao ocorre rapidamente. No fim da reacéo
também foi observada a caracteristica de atingimento do equilibrio, visto que uma mais baixa

taxa de reacéo foi encontrada.

Cinéticas também foram desenvolvidas empregando outros Oleos, tais como 6leo de
palma, de girassol, de colza, entre outros. Darnoko e Cheryan (2000) estudaram a cinética de
transesterificacdo do 6leo de palma com metanol na presenca de KOH. Os autores encontraram
um modelo de pseudo-segunda ordem tal como Noureddini e Zhu (1997), todavia

desconsideraram as reacdes reversas do equilibrio existente.

Outra cinética bem conhecida é a do 6leo de girassol (OG). Essa foi estudada por Vicente
et al. (2005) e por Stamenkovi¢ et al. (2008) em baixas temperaturas (10-30°C). Os primeiros
autores encontraram um mecanismo cinético de segunda ordem com relacdo as reacdes diretas e

reversas, considerando o sistema reacional pseudo-homaogeneo, dado por:

dT , ,
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dt
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d
d—f= (kDITIA] = (e2)[EN[D] + (k3)[DI[A] — (ky)[EIIM] + (kg)[MI[A] — (k)[E][G]  (5)

dA dE
“a_ s (6)
dt dt
ki = k;C,ondei =1,2,...,6. (7

Nessas T, D, M, G, E e A sdo relativos ao 6leo (TAGs), DAG, MAG, glicerol, éster e
alcool (metanol), respectivamente, e os colchetes referem-se a concentracdo. Ja k;’, k3’ e ks’ sdo
as constantes cinéticas das reacdes diretas e ky’, ks’ e kg’ das reaches reversas, sendo todas
considerando o catalisador. J& as constantes cinéticas sem a aspa simples sdo relativas a auséncia
de catalisador e C é a concentracdo de catalisador. Além disso, a constante cinética (ki) é

influenciada pela temperatura conforme a lei de Arrhenius,

Eq

k; = koe ®T (8)

sendo k, o fator pré-exponencial, E, a energia de ativacdo, R a constante universal dos gasese T a
temperatura (FOGLER, 2009).

Vicente et al. (2005) utilizaram o catalisador KOH e estudaram a variacdo de sua
quantidade aplicado ao OG, além do efeito da variacdo da temperatura e da velocidade de
agitacdo. A partir dos seus estudos chegaram a conclusdo que a condicdo Otima de
transesterificacdo seria com RM metanol/6leo de 6:1, temperatura de 65°C, concentracdo de
KOH de 1% m/m (em relacdo ao 6leo) e velocidade de agitacdo de 600 rpm. Esta agitacdo foi
necessaria para, praticamente, eliminar a influéncia da resisténcia a transferéncia de massa (TM)
no inicio da reacdo, visto que a cinética de transesterificacdo do OG é controlada pela TM

inicialmente e depois controlada cineticamente.

Stamenkovi¢ et al. (2008) também estudaram a cinética da metandlise do OG em
temperaturas mais brandas e chegaram num modelo semelhante ao de Vicente et al. (2005). No

entanto, consideraram o modelo composto de duas fases, a fase 1 sendo uma reacdo de segunda
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ordem irreversivel controlada pela transferéncia de massa e a fase 2 sendo uma reacgdo de segunda

ordem reversivel controlada pelo regime cinético.

2.1.6 Esterificacdo: uma alternativa para pré-tratamento e producéo de biodiesel

Segundo Canakci e Van Gerpen (2001a), Mathiyazhagan et al. (2011) e Jalama (2012),
quando as materias-primas possuem alto teor de AGLs é preferivel realizar um pré-tratamento da
carga com catalisador &cido. Este visa formar ésteres de acidos graxos (biodiesel), e
posteriormente enviar os produtos formados com baixa concentracdo de AGLs para o outro
reator. Neste ocorre a transesterificacdo para aumento do rendimento de producdo do
biocombustivel. No entanto, Ma e Hanna (1999) comentaram a importancia de manter esse nivel
de AGLs abaixo de 0,5% em massa. Além disso Freedman, Pryde e Mounts (1984) destacaram

que o desrespeito a esse limite pode reduzir consideravelmente os rendimentos em ésteres.

Essa reacdo de pré-tratamento inicial é chamada de esterificacdo (Figura 6) e ajuda a
reduzir a reacdo de saponificacdo, que gera sabdo quando os AGLs reagem com catalisador
basico homogéneo (Figura 7). Essa reacdo paralela causa aumento nos custos de purificacédo e
queda do rendimento em biodiesel devido a perda de metil ésteres para a fase glicerol (ZADRA,
2006).

Estarificacao
R\H/OH -+ R1—COH Catahsadgnr \n/ \“‘ i H2O
o

Figura 6 — Reacdo de esterificacdo dos acidos graxos para os grupos alquila R e Ry
Fonte: Adaptado de Ramos et al. (2011)

R._OH KOH—...R\H/OK' + Hy0
T :

Figura 7 — Formacéo de sabdo mediante reacdo de AGL com catalisador basico (KOH)
Fonte: Adaptado de Van Gerpen (2005)

Ramos et al. (2011) também apresentaram o0 mecanismo de reacdo da esterificagdo com
catalisador acido homégeneo, conforme apresentado na Figura 8. Nesse é observado o ataque do
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oxigénio ao proton, que leva a formacdo de um carbocation. Em seguida, este sofre um ataque

nucleofilico do alcool gerando um intermediario tetraédrico. Por fim é obtido um éster, além de

ocorrer a eliminacéo de agua e regeneragao do catalisador H.

1)

2)

3)

4)
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R1/+\©R R, QR
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Figura 8 — Mecanismo de esterificacdo de acidos graxos, onde R; e R sdo, respectivamente, as
cadeias carbbnicas hidrofébicas dos AGLs e do alcool.
Fonte: Adaptado de Ramos et al. (2011)

2.1.6.1 Parametros que influenciam a reacgdo de esterificacdo

Entre os principais parametros que influenciam a reacgdo de esterificagdo, tém-se:
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1) Presenca de 6leo e conteudo de AGLs — A presenca ou auséncia de 6leo afeta a reagdo de
esterificacdo, de modo que quando esse esta presente, em geral, necessita-se de RMs
alcool/AGLs maiores a depender da acidez do 6leo. Para 6leos variando a concentracdo de AGLS
entre 15-25% é sugerido o emprego de uma RM metanol/AGLs de 19,8:1, conforme recomenda o
National Renewable Energy Laboratory (NREL). Para concentragfes abaixo de 15% mais
estudos de otimizagdo sdo necessarios; no entanto, sugere-se, em geral, uma RM alcool/AGLs de
40:1 para esses casos, podendo o valor ser maior ou menor que esse a depender da concentracéo
de AGLs e do tipo de 6leo (CHAI et al., 2014). Esses altos valores se devem a formacao de duas
fases no inicio da reacdo, sendo uma polar (metanol, catalisador e AGLS) e outra apolar (6leo e
AGLs). Ao adicionar excesso de metanol mais AGLs séo transportados para a fase alcool rica em
catalisador, onde ocorre a reacdo (fase reativa) e, posterior, migracdo dos esteres de volta para a
fase 6leo. Logo, o metanol nesse caso se comporta como agente esterificante e solvente ao
mesmo tempo (DIAZ-FELIX et al., 2009). Canakci e Van Gerpen (2001b) demonstraram esta
ultima capacidade do metanol mediante um diagrama que mostra a solubilidade de 6leo de soja,
banha, metil éster de graxas amarelas, graxas amarelas e marrons. Nesse estudo conforme
esperado, os ésteres foram os mais soluvéis obtendo-se uma fase Unica em temperaturas acima de
40°C. Além disso graxas marrons apresentaram mais metanol na fase alcool, devido a maior
quantidade de AGLs (33%), seguido das graxas amarelas (9%), 6leo de soja e banha, sendo que
as duas ultimas praticamente apresentaram distribuicdo semelhantes do alcool em suas fases. Por
outro lado, em auséncia de 6leo os AGLs sdo facilmente esterificados com RMs metanol/AGLs
mais suaves variando entre 3:1 e 7:1 (ARANDA et al., 2007; UNNITHAN; TIWARI, 1987);

2) Contetdo de agua - Em geral, é preferivel que a matéria-prima a ser esterificada seja anidra;
no entanto, concentragcdes de agua abaixo de 5% sdo aceitaveis antes de se realizar a reacdo de
esterificacdo com H,SO, e RMs metanol/AGLs acima de 6:1. 1sso se deve ao excesso de metanol
em presenca de H,SO,4 contrabalancear a reacdo reversa, de modo que diminui a inibicdo da agua
na esterificacdo. Ja em presenca de um catalisador heterogéneo como a Ambelyst-15, é observada
maior sensibilidade a hidratacdo mesmo em excesso de metanol devido os sitios ativos dessa

serem envenenados pela agua (PARK et al., 2010);

3) Tipo de alcool — Assim como na transesterificagdo, o metanol é o alcool mais frequentemente
empregado, apesar de outros alcoois de cadeias curtas poderem ser utilizados, tal como etanol.

Este apresenta a desvantagem de formar um azeotropo com agua. Além disso, menor reducéo na
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acidez dos 0leos é obtida com esse alcool, mesmo com sua taxa de reacdo sendo mais rapida que
em presenca de metanol. Isto ocorre devido as maiores temperaturas que podem ser empregadas
(temperatura de ebulicdo maior que a do metanol) e a maior solubilidade na fase apolar composta
de 6leo e éster (CANAKCI; VAN GERPEN, 2001b);

4) RM élcool/6leo — Esta também é fator importante para alcance de elevados rendimentos em
biodiesel. Ao aumentar a RM alcool/6leo, ha a tendéncia de melhoramento na conversdo em
ésteres, principalmente, da metade para o fim da reacdo, tal como demonstrado por Hassan e
Vinjamur (2014). Os autores perceberam por meio de uma abordagem Taguchi que ap6s 75 min
de reacdo até alcangar 180 min, h4d maior influéncia da RM alcool/6leo em comparacéo a outros
fatores tal como temperatura, quantidade de catalisador e tempo de reagdo (varidvel independente
do estudo). Isso pode ser ocasionado pela proximidade do equilibrio da reacao e pela formacéo de
agua, sendo necessario excesso de alcool para compensar o efeito de inibicdo desse coproduto.
Além disso, em geral, maiores valores de RM séo necessarias em presenca de 6leo tal como visto

anteriormente;

5) Tipo do catalisador — Em geral o emprego de catalisadores acidos homogéneos é preferivel. O
H.SO, € o mais empregado devido a obtencdo de alto rendimento em ésteres, baixo tempo de
reacdo e baixo custo. Esse se comparado ao HCI, AICl3;, SnCl,-H,O e FeSO,, apresenta maior
atividade e maior rendimento em ésteres (FARAG; EL-MAGHRABY; TAHA, 2010).

6) Concentracdo do catalisador — Ao aumentar-se a concentracdo de catalisador &cido
homogéneo, ha tendéncia de maior conversdo em produtos (FARAG; EL-MAGHRABY; TAHA,
2010). Hassan e Vinjamur (2014) analisaram a influéncia dessa variavel através de uma
abordagem Taguchi, sendo que essa apresentou maior influéncia nos primeiros 10 min de reacéo.
Ja entre 10 a 75 min e 75 min a 180 min sua influéncia foi reduzida, mas ainda considerada

significante.

7) Velocidade de agitacdo — Farag, EI-Maghraby e Taha (2010) estudaram o efeito da velocidade
de agitacdo na esterificagdo em 0leo com alto teor de AGLs. Os autores observaram que apés 60
min nenhum adicional efeito na taxa de reacdo é observado, todavia maiores conversdes foram

obtidas para 40 min em 300 e 600 rpm.

8) Temperatura — A elevagédo da temperatura, em geral, diminui o tempo de reagdo, aumenta o

rendimento e a conversdo em biodiesel. Essa, normalmente, ndo é empregada acima da
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temperatura de bolha do &lcool a fim de evitar a vaporizacéo deste (FARAG; EL-MAGHRABY;
TAHA, 2010). Apesar disso, alguns casos de temperaturas acima sdo registrados como no
trabalho de Hassan e Vinjamur (2014). Estes analisaram a influéncia dessa variavel através de
uma abordagem Taguchi e observaram que a mesma influencia bastante a reacdo até 75 min.
Apos este tempo a maior influéncia passa a ser da RM metanol/AGLs. Assim, nesse estudo a
ordem de influéncia para os periodos de 20 a 75 min e de 75 a 180 min ficou temperatura > RM >
quantidade de catalisador > tempo de reacdo e RM > temperatura > tempo de reacdo > quantidade

de catalisador, respectivamente.

2.1.6.2 Modelos cinéticos de esterificacao

Assim como para a transesterificacdo, modelos cinéticos da reacéo de esterificacdo foram
bastante estudados e sdo abordados na literatura. Alguns foram desenvolvidos em presenca de
6leo e outros em auséncia. Em presenca de 6leo sdo mais comuns de serem encontrados. Dentre
eles ressaltam-se os trabalhos de Sendzikiene et al. (2004), Berrios et al. (2007),
Thiruvengadaravi et al. (2009), Jansri et al. (2011) e Chai et al. (2014) aplicados aos 6leos de

colza, de girassol, de Pongamia pinnata, de palma e de cozinha, respectivamente.

Sendzikiene et al. (2004) estudaram a cinética de esterificacdo empregando &cido oleico
em presenca de Oleo de colza. A acidez do Oleo variou entre 10-31% e as condigdes
experimentais foram temperatura entre 20-60°C, velocidade de agitacdo de 850 min™ e 1% de
catalisador H,SO,. Nesse estudo chegaram a conclusdo que a taxa de reacdo depende da
quantidade de catalisador e da acidez do 6leo. Também obtiveram 0s parametros cinéticos da
reacdo, como o fator pré-exponecial de Arhenius (ko) e a energia de ativacdo (E,), além de defini-

la como uma reacédo de pseudo-primeira ordem.

Berrios et al. (2007) estudaram a cinética de esterificacdo empregando acido oleico em
presenca de 6leo de girassol. A acidez do 06leo variou entre 5-7 mg KOH/g de 6leo e as condic¢des
experimentais foram temperatura entre 30-60°C, velocidade de agitagcdo entre 200-600 rpm, RM
metanol/AGLs de 10:1-80:1 em intervalos de 10 e também RM 114,6:1. A porcentagem de

catalisador H,SO, empregado variou entre 5% e 10% m/m (em relagéo aos AGLS).
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As condigdes 6timas encontradas foram RM metanol/AGLs 60:1, concentragdo de H,SO4
de 5%, velocidade de agitagdo de 600 rpm e temperatura de 60 °C. Portanto, foi atingido o limite
mais conservativo de 0,5% m/m de AGLs no 6leo em 120 min, que aumenta a eficiéncia de

separacao das fases biodiesel e glicerol resultantes da reacao de esterificacao.

Berrios et al. (2007) obtiveram para esse 6leo uma cinética de primeira e segunda ordem
com relacdo as reacOes direta e reversa, respectivamente, visto que o metanol se encontra em

excesso. As Equacoes (9) a (12) mostram os resultados apos a integracéo,

2kyat = tnf[[45] + EB - D]/|140] - BB + D) ©)
a= \/ (Keg®/4) + Kegdo (10)
f=a/Ke (12)
Keq = ki/k; (12)

sendo [Ag] a concentracdo inicial de AGLs em mg KOH/g 6leo (valor de acidez), E a acidez
removida, Keq a constante de equilibrio da reagéo, k; e k; as constantes de reacéo direta e reversa,

respectivamente.

Thiruvengadaravi et al. (2009) estudaram a cinética de esterificacdo dos AGLs presentes
no 6leo Pongamia pinnata. Nas condi¢fes estudadas, a acidez foi reduzida de 15,96 para 2,42
mg/g 6leo. Além disso, as condi¢Bes otimizadas escolhidas foram RM metanol/alcool de 9:1 e
60°C. Ja a concentracdo do catalisador H,SO, (0,5-2%) ndo afetou significadamente a conversao
segundo os autores. Para estudar a cinética foi empregado o modelo sugerido por Berrios et al.

(2007) considerando os seguintes pressupostos propostos por estes autores:

1. A reagdo de esterificacdo é reversivel e heterogénea, além da taxa de reacdo nas
condicdes de operacdo ser controlada pela reacdo quimica (regime quimico);
2. A quantidade de metanol é considerada constante durante a reacdo devido ao fato de

estar em excesso;
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3. Em auséncia de catalisador a reagcdo ndo ocorre;

4. A reacdo ocorre na fase dleo.

Jansri et al. (2011) estudaram a cinética de esterificacdo dos AGLs presentes no 6leo de
palma bruto, além da transesterificacdo desse 6leo. A porcentagem inicial de AGLs variou entre
8-12% m/m no Gleo e decaiu para em torno de 1%. Para isso as condigdes otimizadas encontradas
foram RM metanol/AGLs de 10:1 e emprego de 10% m/m de H,SO, em AGLs. J& a cinética
encontrada foi de segunda ordem em relacdo a ambas reacdes direta e reversa, sendo que as taxas
de reacdo das primeiras foram maiores comparadas as segundas para o intervalo de temperatura
estudado (55-65°C).

Chai et al. (2014) realizaram um estudo minucioso comparando préaticas de esterificacdo
na industria e em laboratério. Além disso, os autores estudaram a reacdo aplicada ao 6leo de
cozinha contendo 5% de AGLs em presenca de catalisador H,SO,. Como resultados, esses
constataram que a razdo proposta pela NREL ndo satisfaz o conteddo de AGLs da matéria-prima
estudada. Logo, a condigcdo otimizada escolhida foi RM metanol/AGLs de 40:1 a fim de atingir

0,5% de AGLs no 6leo, diferentemente da proposta pelo érgéo, ou seja, 19,8:1.

Por conseguinte, Chai et al. (2014) sugeriram a realizacdo de novos estudos sobre
condicGes otimizadas da reacdo, sendo esses aplicados a matérias-primas com teores inferiores a
15% (graxas amarelas). Todavia, os autores concluiram que o valor aplicado industrialmente
(RM metanol/6leo de 19,8:1) é adequado apenas para contelldos de AGLs variando entre 15-25%
(graxas marrons). Adicionalmente, a concentracdo de catalisador de 5% m/m de H,SO, é vélida
na faixa de 15 a 35% de AGLs no oleo.

Assim como Berrios et al. (2007), Chai et al. (2014) também propuseram uma cinética de
primeira ordem com relagdo a reacéo direta; no entanto, desconsideraram a reagao reversa devido

ao excesso de metanol aplicado (RM metanol/éleo de 40:1).

Trabalhos que apresentam dados cinéticos contendo AGLs de cadeias longas (a partir de
15 carbonos) para reagOes de esterificagdo metilicas com H,SO, em auséncia de 6leo sé&o
escassos. Entre os poucos estudos tém-se os apresentados por Unnithan e Tiwari (1987) e Aranda
et al. (2007). A cinética de esterificacdo desenvolvida pelo primeiro grupo de autores com
catalisador H,SO, foi considerada de segunda ordem com relagdo as reagdes direta e reversa, tal

como mostram as Equagdes (13) e (14).
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dC, 1
Ty = T dr ky (CACB - K_eqCECW) (13)
Keq = [CECW/CACB]eq = Xjeq/[(l - XAeq)(M - XAeq)] (14)

Ao integrar-se a Equacéo (13) obtém-se a Equacao (15),

In[(Xy —A")/ (X4 —B)] =In(A"/B") + k1Cyo(A" — B")t (15)

em que A* e B* sdo dados pelas Equaces (16) e (17), respectivamente.

A* = [(1 + M)+ (M —1)2 + 4k2M]/[2(1 — k)] (16)

B* = [(1 +M)—J(M—1)2 + 4k2M]/[2(1 — k)] (17)

Nessas equacbes Ca, Cg, Ce € Cy sdo as concentracdes de AGLs, metanol, éster e agua,

respectivamente, M ¢ a RM metanol/AGLs e Xaeq € a conversdo de AGLs no equilibrio.

No estudo de Unnithan e Tiwari (1987) foi variada a temperatura entre 373,15 e 403,15K,
a carga de catalisador entre 0,5 e 1% (m/m) baseado nos AGLs e a RM metanol/AGLs entre 3 e
7. Além disso, foram utilizadas em separado como matérias-primas na esterificacdo metilica o
acido oleico e uma mistura de AGLs composta, principalmente, por acido linoleico e oleico.
Assim como observado no trabalho de Aranda et al. (2007), ao aumentar-se a temperatura e a
quantidade de catalisador houve uma maior conversao em biodiesel. Um aumento na converséo

também foi encontrado ao elevar-se a RM.

Aranda et al. (2007) estudaram a cinética de esterificagdo empregando como matéria-
prima uma mistura de AGLs advinda do residuo de extracdo do 0leo de palma. Este era formado,
principalmente, de &cido palmitico e oleico. Nesse estudo os autores utilizaram quatro
catalisadores &cidos e os dois melhores foram os &cidos metanosulfonico e sulfurico, além disso,
0 emprego de metanol em detrimento ao etanol demonstrou um maior rendimento em biodiesel.

Isso ocorreu, pois o etanol apresenta cadeia mais longa e menos polar que o metanol, logo
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apresenta uma menor atividade comparada ao metil-alcool. Adicionalmente, o etanol apresenta
impedimento estérico na reacdo e uma maior inibicdo de &gua, devido a maior miscibilidade de

fase e a formacéo de emulsao.

A cinética desenvolvida por Aranda et al. (2007) apresentou ordem de reacdo de 1 e de 0
com relagdo a mistura de AGLs e metanol, respectivamente, considerando uma RM 3:1,
temperatura entre 130 e 160°C e concentracdo de catalisador variando entre 0 a 1% (m/m). No
entanto, ndo consideraram a reacdo reversa o que pode limitar o uso dessa cinética, visto que a
esterificacdo é uma reacao reversivel, principalmente, para uma quantidade de metanol em pouco

€XCeSSO.

2.1.7 Matérias-primas com alto teor de AGLSs: 0leos e gorduras residuais

Conforme Souza (2011), produzir biodiesel em larga escala é um grande desafio, visto
que os custos de producdo séo altos comparados a viabilidade existente na producédo de diesel de
petréleo. Dentre esses se encontram 0s custos de insumos (matérias-primas e energia elétrica),
que correspondem a maior parte do referido de producdo. Assim, o autor comparou as parcelas
dos insumos e chegou a conclusdo ja existente em outros trabalhos na literatura, ou seja, o custo

de matéria-prima, mais especificamente, o de 6leo vegetal € o mais representativo (Figura 9).

Alcool /Energia
11% ] 4%

Oleo
85%

Figura 9 — Composic¢éo do custo do processo de producéo de biodiesel
Fonte: Adaptado de Souza (2011)

Santana (2008) também constatou no seu trabalho a importancia do prego da matéria-

prima, visto que representou mais de 70% do custo de biodiesel de soja e mais de 80% do custo
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de biodiesel de dendé e de mamona. Barbosa (2012) foi mais além e realizou uma analise de
sensibilidade. Nesta foi comprovada que o preco do biodiesel e do 6leo sdo determinantes para a
viabilidade econémica da producédo, sendo que a aquisicdo deste representou mais de 95% do

custo total.

Ramos et al. (2011) comentaram sobre a busca de novas matérias-primas e tecnologias:

Muitos autores consideram que o ciclo do biodiesel de primeira geracdo, derivado de
matérias-primas nobres como o0leos e gorduras neutras, estd chegando ao fim.
Independentemente da legitimidade ou nao desta hipotese, seu principal argumento
reside na disponibilidade e alto custo da matéria-prima e suas implicacdes em relacdo a
seguranca alimentar. Neste sentido, tecnologias de segunda e terceira geracdes vém
emergindo para a producédo de ésteres graxos a partir de fontes lipidicas ndo alimenticias
como 6leos de descarte e materiais graxos residuais, muitas vezes baseando-se em
processos alternativos aliados a catlise heterogénea, a destilacdo reativa e a
hidroesterificacdo (RAMOS et al. 2011, p. 403).

Van Gerpen (2005) comenta que, para matérias-primas com mais de 5% de AGLs, €
recomendavel o uso de um catalisador acido a fim de esterificar esses acidos. 1sso evita 0 excesso
de formacdo de sabdo na transesterificacdo, que poderia dificultar a separacdo do biodiesel do
glicerol e facilitar a formacdo de emulsGes durante a lavagem com agua, além da possivel perda
de matéria-prima. Baseado nesse principio, trabalhos com aplicacdo de 6leos com alto teor de
AGLs para diminuir o custo de producdo do biodiesel existem largamente na literatura. Esses
normalmente se utilizam de um processo que emprega inicialmente a reacdo de esterificacdo
como forma de pré-tratamento e, posteriormente, a transesterificacdo. Entre eles citam-se 0s
trabalhos de Zhang et al. (2003), Wang et al. (2006), West, Posarac e Ellis (2008),

Gnanaprakasam et al. (2013), entre outros.

Segundo Supple et al. (2002), o emprego de 6leo de fritura residual ao invés de dleo
virgem para a producdo de biodiesel é um modo eficiente de reduzir o custo de matéria-prima,
porque calcula-se que a primeira é metade do preco da segunda. Além disso, Wiltsee (1998)
enfatiza que o uso de Oleo de fritura residual pode ajudar a resolver o problema de disposicéo

inadequada dos residuos desse no meio ambiente.

Outro problema ao se empregar OGRs ¢ a formacdo de 4gua na reacdo de esterificagéo,
que precisa ser separada juntamente com o catalisador acido para o éleo seguir para a unidade de

transesterificacdo. A sua presenca na carga de Oleo, antes da entrada no reator de
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transesterificacdo, pode ocasionar hidrdlise dos metil ésteres formados em AGLs e posterior
formagéo de sabdo (GNANAPRAKASAM et al., 2013). Isto dificulta a separacdo entre as fases
éster e glicerol e a execucdo da etapa de lavagem com agua. Consequentemente, prejudica o
rendimento em biodiesel, pois ocorre maior consumo de catalisador reduzindo assim a sua
eficiéncia (MA e HANNA, 1999). Portanto, para atingir alta conversdo do 6leo em biodiesel é
sugerido manter-se uma concentracdo de agua abaixo de 0,06% (ATADASHI et al., 2012; MA,;
CLEMENTS; HANNA, 1998).

2.1.8 Separacdo de AGLs do 6leo bruto: desacidificacao

Refino de Oleos vegetais sdo métodos bastante aplicados na industria de alimentos,
principalmente, sobre os 6leos comestiveis. No entanto, para a producao de biodiesel com uso de
matérias-primas ricas em AGLS, o emprego de tal processo ainda ndo foi proposto. Isso ocorre,
pois a maioria dos métodos de producdo emprega o pré-tratamento acido (esterificagcdo) seguido
pela reacdo de transesterificacdo. Porém, essa refinacdo pode ser aplicada aos OGRs a fim de
reduzir o teor de acidez e, por conseguinte aumentar o rendimento da reacdo de

transesterificagéo.

O refino visa remover impurezas, tais como AGLs, fosfatideos, pigmentos e tracos de
metais, sendo que a desacidificacdo (remoc¢do dos AGLs do 6leo) é uma das principais etapas do
processo, visto que afeta consideravelmente o seu custo (HAMM, 1983; TRUJILLO-QUIJANO,
1997). Rodrigues et al. (2006) ressaltam que a desacidificacdo ocorre, convencionalmente, na
inddstria por meio dos seguintes metodos: quimico, fisico e miscella. No entanto, conforme
Antoniassi, Esteves e Meirelles (1998), o método quimico é também conhecido como método
caustico, e quando aplicado a 6leos com alta acidez causa perdas elevadas de 6leo neutro, devido

a saponificacdo e a emulsificacao.

O método fisico de desacidificacdo, que envolve destilacdo, € vidvel para matérias-primas
com alto teor de AGLs, porém mais energia é consumida. Além disso, alteragdes indesejaveis na
cor e reducdo da estabilidade a oxidagdo podem ocorrer em alguns casos. Por fim o refino
miscella € empregado na extracdo do 6leo da planta antes do stripping do solvente. Todavia,

devido a diversas desvantagens sua aplicabilidade industrial € limitada, conforme mostra a Tabela
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2, que apresenta as caracteristicas e limitagbes do emprego desses métodos (BHOSLE;
SUBRAMANIAN, 2005).

Rodrigues et al. (2006) citam que outros métodos sdo sugeridos na literatura, tais como
extracdao supercritica, separacdo por membranas e extracdo com solvente. Neste a diferenca de
solubilidade dos AGLs e do 6leo neutro nos solventes propostos (alcoois de cadeia curta) norteia
a viabilidade técnica da separacdo. Ademais, essa ndo gera produtos residuais e pode preservar

compostos nutracéuticos no 6leo refinado.

Tabela 2 — Caracteristicas e limitacdes do emprego dos métodos de separacdo de AGLs de 6leos

Método Caracteristicas LimitacGes
Perda excessiva de 6leo neutro aplicado
Versétil - producéo aceitavel. a Oleos brutos com alta teor de AGLs
(ocluséo).
Quimico  Oleo de qualidade para todos os tipos de  Formagc&o de borra que possui baixo
(Caustico) 6leo bruto. valor comercial.
Varios efeitos - purificacdo,
degomagem, neutralizacdo e obtencdo  Perda de 6leo neutro devido a hidrdlise.
de bleos parcialmente descorantes.
Adequado para 6leos com alta acidez.  Os pré-tratamentos sao muito rigorosos.
Baixos custos de capital e de operagdo ~ Na&o é adequado a 6leos temosensiveis.
(menor consumo de vapor e energia). Ex: dleo de algodéo.

Fisico Maior rendimento em 6leo. Possibilidade de polimerizacéo térmica.
Eliminagao _da formagao de borra, bem Velocidade controlada de remocéo de
como reduzida quantidade de efluentes

AGLs.
gerados.
Alto investimento (equipamento
Uso de solucdo caustica diluida. totalmente fechado e a prova de
explosdo).
Aumento da eficiéncia de separacao. Perd_a de solvente_ (requer operacao
cuidadosa e mais manutencéo).
Minima oclusdo do 6leo em borra. Mais ade:quado para extragdo e refino
Miscella integrados da planta.

Cor superior do produto final.

Eliminacgdo do processo de lavagem
com agua.

Custo intensivo (homogeneizacéao
necessaria para neutralizacéo e
descoloracéo eficazes).

Para uma operacéo eficiente a
concentracdo do 6leo na miscella deve
ser proximo de 50% (remocdo do
solvente em duas fases).

Fonte: Bhosle e Subramanian (2005)
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Bhosle e Subramanian (2005) também citam a existéncia das desacidificagdes bioldgicas
e por re-esterificacdo. Os autores também apresentaram as caracteristicas e limitagcbes do

emprego dos métodos alternativos, conforme a Tabela 3.

Tabela 3 — Caracteristicas e limitacbes do emprego dos métodos alternativos na desacidificacdo

de 6leos

Método Caracteristicas LimitacOes
Emprega microorganismo de célula N&o usa AGLs de cadeia curta
completa que assimila (ndmero de carbonos < 12) e
Bioldgico com seletivamente os AGLs. linoleico, pois inibem o crescimento

microorganismo

microbiano.
Utilizacdo dos AGLs depende da sua
solubilidade em agua.

Bioldgico com
enzima

Re-esterificagdo com enzima.
Aumento do rendimento em 6leo
Baixo consumo de energia.
Condic0es de operacdo suaves.

Alto custo da enzima.

Re-esterificacédo
(modificacao
quimica)

Com ou sem auxilio de catalisador.
Adequado para 6leos com alta
acidez.

Aumento do rendimento em 6leo.

Re-esterificacdo aleatoria.
Possibilidade de polimerizagédo
térmica.

Processo caro.

Extracdo com
solvente

Extracdo a temperatura ambiente e
a pressdo atmosfeérica.
Facil separacdo (grande diferenca
de pontos de ebulicdo entre os
compostos graxos e solventes).

Custo de capital mais elevado.

Operacéo intensiva de energia.

Extracdo com

Adequado para uma ampla gama de
6leos com alto teor de AGLs.

Desacidificagdo incompleta
(solubilidade dos TAGs aumentam

fluido com 0s AGLs na alimentacéo).
supercritico Operacdo livre de poluicéo.

(EFSC) Elevada seletividade. Processo caro.

Perdas minimas de 6leo.
Baixo consumo de energia. Pequena diferenca de massas
moleculares entre TAGs e AGLs
para a separacao.

Membranas Operagao a temperatura ambiente.  Indisponibilidade de uma membrana

Sem adigéo de produtos quimicos.
Retencdo de nutrientes e outros
componentes desejaveis.

adequada com alta seletividade.
Baixo fluxo de permeado.

Fonte: Bhosle e Subramanian (2005)
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2.2 SIMULADORES DE PROCESSOS INDUSTRIAIS: ASPEN PLUS/HYSYS

O uso de simuladores de processos industriais tem possibilitado aos engenheiros projetar
unidades de processamento sem a necessidade de custo adicional com plantas pilotos ou testes
em laboratdrios. Porém, o uso dos simuladores de processos ndo garante 100% do trabalho de
projeto. Por isso, esses sdo usados como ferramentas para auxiliar na decisao final de construcao
de um projeto fazendo sempre um paralelo com os estudos préaticos. Além disso, seu uso tem um
peso tdo importante na elaboracdo de um projeto que, nos dias de hoje, virtualmente nenhum
projeto tem sucesso sem antes passar pela etapa de simulagdo. Por isso softwares como Aspen
Plus e Hysys tém sido bastante utilizados, visto que simular processos faz parte da espinha dorsal
do engenheiro quimico que deseja buscar inovacBes e otimizagdes dos processos quimicos
(SOUZA, 2011).

2.3 MODELOS TERMODINAMICOS

Os modelos termodindmicos de coeficientes de atividade se dividem em moleculares e
contribuicdo de grupos. Os primeiros se baseiam na hipo6tese de que no interior de uma solucéo
liguida, ao invés da composicdo global da mistura, ha composi¢bes locais. Estas sdo
supostamente responsabilizadas pelas interagdes de curto alcance e orientacBes ndo aleatorias,
causadas por diferencas no tamanho molecular e nas forcas intermoleculares (SMITH; VAN
NESS; ABBOTT, 2007). O segundo tipo de modelo se baseia na ideia da molécula ser
considerada como uma colecdo de grupos funcionais, assim através de um namero relativamente
pequeno destes, pode-se representar as propriedades de diversas moléculas diferentes
(SANDLER, 1999).

Os modelos moleculares e de contribuicdo de grupos tém seus pardmetros ajustaveis e
suas interacdes referenciados, respectivamente, as moléculas das espécies na mistura e aos grupos
funcionais com os quais as moléculas sdo construidas (SANTOS, 1999). A seguir séo

apresentados um modelo da primeira abordagem e outros dois da segunda.
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2.3.1 NRTL

O modelo Non-Random Two-Liquid (NRTL) é uma equacdo que representa bem os
equilibrios liquido-vapor (ELV) e liquido-liquido (ELL) de misturas de ndo eletrolitos, através do
ajuste de seus trés parametros Agjj, 4g;i € aij, conforme mostram as Equacdes (18) a (22).
eriGjin < G. { Zxkrijkj

J +Z I Tij __k (18)
Zk:GkiXk j Zk:ijXkL Zk:ijXk

Iny; =

iy = ARg‘lij - (ain_Tajj) (Tij * Tji) (19)
G; = exp(— ;i Tjj ) (O‘ij =i ) (20)
Ty =T + Ty T (21)
oy = o oy T (22)

Os parametros 4gij e 4gji representam parametros caracteristicos de diferencas de energia
das interagGes entre 0os componentes puros i e j, e 0 parametro a; esta relacionado com a néo
aleatoriedade na mistura, sendo que seu valor na pratica varia entre 0,20 e 0,47. Aqueles também
podem ser representados, respectivamente, pelos parametros de interacéo binaria a;j e a;. Assim €
obtido o coeficiente de atividade (yi) para uma mistura multicomponente, onde x; é a fragdo em
mol do componente i. Logo, esse modelo apresenta trés parametros ajustaveis para cada par
binario (a;;,a;; e a;;) (PRAUSNITZ; LICHTENTHALER; AZEVEDO, 1998; RENON;
PRAUSNITZ, 1968).

O modelo NRTL apresenta vantagens ao se trabalhar com sistemas fortemente ndo ideais

em comparacdo aos modelos van Laar e Wilson, principalmente, para aqueles com miscibilidade
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limitada. Esse se aplica tanto a misturas bindrias como multicomponentes (RENON;
PRAUSNITZ, 1968).

2.3.2 UNIFAC

O Universal Functional-Group Activity Coefficient (UNIFAC) é um modelo preditivo
dado pela parte combinatorial do Universal Quasi Chemical (UNIQUAC), com uma corre¢édo do

tipo Staverman-Guggenheim empregada a forma de Flory-Huggins, conforme a Equacéo (23).

Iny{ =In(®;/x;) + 1 — (®;/x;) — (z/2)[In(P;/0;) + 1 — (P;/0,)] (23)

Nessa equacao z é o numero de coordenacdo que € igual a 10. Os pardmetros r; e ¢; Sao

calculados por
1= XRC viiRy (24)

= YR v Q (25)

aplicando os parametros de grupos de volume e de area dados por Hansen et al. (1991) ou
Magnussen, Rasmussen e Fredenslund (1981), em que vk € NG sdo o nimero de grupos do tipo k
na molécula i e na mistura, respectivamente.

As fracOes de area superficial (6;) e de volume molecular (&;) sdo dadas por:

_X
_ /ij X (26)

(27)

_"ZX q,



56

A parte residual é dada pelo conceito de solugdo por grupos,

Inyf = YN vy; [InT — InTy] (28)

em que 7k e 7' sdo os coeficientes de atividade de um grupo k na composicdo da mistura e em

uma mistura de grupos correspondentes ao componente puro i, respectivamente, dados por:

In Fk = Qk [1 —1In 211\1’16 Hmek - Z%G(erkm/zg(; enTmn)] (29)

Ja X, e 6 séo as fragdes em mol e de area do grupo k, respectivamente, dadas por

Xie = (XY vijx;) [ (ZNC ZNE vimjx;) (30)
6 = (X2 Qi) /(BN Xin 2 Q) (31)

considerando NC e NG como o numero de componentes e grupos na mistura. Enquanto zm, € 0

parametro de interacdo energética entre os grupos m e n calculado por

Ty = € Pmn/T (32)

que depende de by, pardmetro de interacdo de grupo entre 0s grupos m e n, e da temperatura (T)
(SANDLER, 1999; SANTOS, 2005).

Assim como para UNIQUAC ao somarem-se essas contribuicbes é obtido o yi do

componente i na mistura.

Iny; = In yic + In yiR (33)
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Apesar de largamente empregado, 0 modelo UNIFAC apresenta algumas limitacGes que
sdo citadas (SE, 2001):

v" Incapacidade de distinguir alguns tipos de ismeros por ser um método de contribuicdo de

grupos;

v" Restri¢des quanto aos valores da pressdo (abaixo da faixa de 10-15 atm) e da temperatura
(na faixa aproximada de 290-420 K);

v' Componentes supercriticos e gases ndo condensaveis ndo sdo descritos;
v Néo sdo levados em conta os efeitos de proximidade;
v Os parametros para o ELL séo diferentes dos parametros para o ELV;

v" Polimeros e eletrolitos ndo sdo descritos.

2.3.3 UNIFAC Dortmund

A fim de superar algumas dessas limitacGes, diversos autores propuseram modificacdes
tanto na parte entrépica quanto residual do método UNIFAC original. Uma das modificacdes foi
mostrada no trabalho de Gmehling e Weidlich (1986), sendo o modelo conhecido como
UNIFAC-Dortmund (UNIFAC-DMD). Esse difere do UNIFAC original na parte combinatoria,

Iny{ =In(®i/x) +1— (®}/x;) — (z/2)q;[In(P;/0;) + 1 — (@;/6,)] (34)
em que &; do método original é substituido por @ ; dado por:

Os parametros b, também sdo substituidos, sendo os novos dependentes da temperatura e
representados por am,, conforme a Equacdo (36). As outras quantidades sdo dadas pelo método

original.
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Amn = Qmpa Tt amn,ZT + amn,3T2 (36)

2.4 EQUILIBRIO DE FASES

Em geral, processos industriais sdo projetados com base nas condi¢Ges de equilibrio.
Entre os principais processos quimicos existentes tém-se a mistura, a conversao e a separacao
envolvendo gases, liquidos e solidos. Para a representacdo robusta destas operagcdes é necessario
um entendimento rigoroso do equilibrio de fases envolvido nestes processos, sejam eles
equilibrio liquido-vapor, liquido-liquido, sélido-liquido, entre outros (WALAS, 1985).

Portanto, o estudo desses equilibrios € importante para uma boa representacdo e obtencao
de resultados mais confiaveis a partir de simulages de processos quimicos. Para isso é necessario
a definicdo do modelo termodindmico empregado para representar o equilibrio de fases
considerado. A seguir € apresentado um pouco sobre ELV e ELL, que sdo 0s mais comuns tipos

de equilibrios de fases existentes nas operacdes da engenharia quimica.

2.4.1 Equilibrio liquido-vapor (ELV)

O ELYV esta relacionado ao equilibrio da quantidade por unidade de tempo das moléculas
que atravessam a interface em ambos os sentidos, liquido-vapor e vapor-liquido. Logo, um
sistema nessas condi¢des ndo mais apresenta variacdes das propriedades macroscopicas com 0

tempo.

Segundo Smith, Van Ness e Abbott (2007), para um sistema fechado a temperatura (T) e a

pressao (P) constantes com N componentes, 0 ELV é representado por

PV = P! (37)

TV =T! (38)

= u (39)
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em que i=1, 2, ...,N e " e ' é o potencial quimico do componente i nas fases vapor e liquida,
respectivamente. No entanto, devido a dificuldade de medicao dos potenciais quimicos, visto que
sdo definidos em relacdo a energia interna e entropia, é preferivel a aplicacdo do conceito de
fugacidade (f)). Esta visa expressar o potencial quimico para qualquer mistura fluida e é
representada pela condicéo de equilibrio dada por

f'=f" i=1,2..N (40)

em que os sobrescritos v e | referem-se as fases vapor e liquido, respectivamente.

As fugacidades ainda sugerem a definicdo de um fator de correcdo entre o fluido
considerado padrdo (gas ideal ou solucdo ideal), sendo expresso pelo coeficiente de fugacidade
(¢;) em relacio a fase vapor. Para pressdes baixas a moderadas, em geral, representam-se 0s
desvios das idealidades de um componente i na fase liquida com relacéo a solucdo ideal mediante

o coeficiente de atividade (y,). Assim, pode-se definir a Equagéo (41),

AV

yi ¢ P=x7,P"g" EXp{M} (41)

RT

conhecida como abordagem gamma-phi. Nessa yi e xi sdo as fracdes molares do componente i na
fase vapor e liquida, respectivamente. Além disso, P**é a pressédo de saturagdo do componente i,

R é a constante universal dos gases e Vi' o volume do componente i puro liquido saturado. Os
sobrescritos ” e sat representam algo relativo a solugédo e ao estado de saturacéo, respectivamente
(SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

Outra forma simplificada é dada por

y,o;P = Xi7/i|:)iSat (42)
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n

v =% exp{— \%} 3)

em que &; define o fator de correcdo de Poynting (termo exponencial), que expressa 0s desvios

da fase liquida relativo ao efeito da pressdo.

Para pressfes baixas a moderadas, o fator de Poynting é prédximo da unidade, de modo
que pode ser considerado igual a um. Além disso, para baixas pressdes &; também é proximo da
unidade e a equacdo se reduz a lei de Raoult modificada, conforme a Equacdo (44) (SMITH;
VAN NESS; ABBOTT, 2007).

yiP=x7P* (44)

Os resultados do ELV, em geral, podem ser gerados para melhor visualizacdo em
diagramas de fases P-T, P-X;-y; e/ou T-x3-y1, em que o subscrito 1 é relativo ao componente mais
volatil. Esses facilitam a andlise da possibilidade de separacdo via contato liquido-vapor
mediante, principalmente, a busca da existéncia ou auséncia de azeotropos em uma determinada
mistura binaria (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

2.4.2 Equilibrio liquido-liquido (ELL)

Para o caso do ELL entre duas fases liquidas, os mesmos critérios de equilibrio
apresentados anteriormente conforme as Equacfes (37) a (40) se aplicam. Contudo, ao invés de
uma fase v vapor e uma | liquida, sdo considerados duas fases liquidas I e Il. Assim, a Equacao
(42) se aplica para o caso do ELL, com a exclusdo do @i em detrimento do ;' e substituicdo de
Psat pela fugacidade do componente puro i na fase liquida (f;), conforme mostra a Equagéo (45)
(SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

vixifi =vi'x'fi" (45)
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Se na temperatura do sistema cada espécie pura puder existir no estado liquido, f; =

' = f;, logo a Equagdo (45) se torna,

ix)' = (yx)", i=12,..,N (46)

em que adicionada as restricdes ¥; x; = 1 e ¥, x!' = 1, constituem o sistema basico de equagdes
para o célculo do ELL (SMITH; VAN NESS; ABBOTT, 2007).

Assim como para o ELV, a analise dos dados do ELL ¢ facilitada mediante o uso de
diagramas de fases. O mais comumente empregado é o diagrama ternario que pode ser do tipo 1,
2 ou 3 dependendo da quantidade de pares parcialmente misciveis. Todavia, em geral, é
preferivel realizar as separa¢fes quando o diagrama do sistema de componentes considerados é
do tipo 1. Nesse caso o0 solvente apresenta grande afinidade com o soluto e é parcialmente
miscivel ou até praticamente imiscivel na matriz. Além disso, devem ser considerados os valores
dos coeficientes de distribuicdo e da seletividade a fim de determinar a capacidade do solvente
em extrair o soluto da matriz (HENLEY; SEADER, 2000).

2.5 DIMENSIONAMENTO DOS EQUIPAMENTOS

Segundo Perlingeiro (2011), o dimensionamento de um processo quimico é realizado
mediante o célculo das principais dimensfes dos equipamentos existentes e as vazdes das
correntes auxiliares, a fim de atingir as metas ou especificagdes de projeto. Diferentemente do
dimensionamento, a simulacdo é empregada quando o processo ja foi projetado e é suposto que
se encontra instalado e em operacdo. Logo, fixado as dimensdes em seu valor de projeto, obtém-

se resultados baseados em mudancas nas condicGes de entrada.

O dimensionamento de um processo quimico é de grande importancia para estudar a
viabilidade econémica desse relativamente a outro ja existente ou em fase de projeto. Para isso é
necessario um bom entendimento sobre a engenharia de equipamentos, que faz parte do leque da
engenharia de processos, juntamente com as ciéncias bésicas e os fundamentos da engenharia

quimica (PERLINGEIRO, 2011). Portanto, € observada a necessidade de um bom entendimento
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desse conjunto, a fim de obter as dimensdes dos equipamentos presentes em determinado

processo que auxiliam na estimativa do calculo de investimento em equipamentos.

Dentre os principais processos existentes em plantas industriais tém-se os sistemas
reativos, de separacdo, de mudanca de pressdo e de temperatura. Esses sdo largamente estudados
e apresentam equacgdes de dimensionamento facilmente encontradas em livros de engenharia
quimica. Entre os principais autores destacam-se os trabalhos de Levenspiel (1999) e Fogler
(2009), relativo aos sistemas reativos; McCabe, Smith e Harriott (1993), Henley e Seader (2000)
e Seader, Henley e Roper (2011), relativo aos sistemas de separacdo; Kern (1983), Bergman et al.
(2011) e Fox, McDonald e Pritchard (2011), relativo aos sistemas de mudanca de temperatura e
pressdao. Além disso, existem outros que englobam todos esses processos, entre eles destacam-se
0s apresentados por Sinnott (2003) e Seider et al. (2009).

2.6 VIABILIDADE ECONOMICA DE PROCESSOS QUIMICOS

A etapa de dimensionamento é de vital importancia na fase de projeto de um processo,
visto que serve de base para o célculo do custo de investimento em equipamentos. Este Gltimo
reflete fortemente na decisdo da construcdo do processo projetado, pois um alto capital
empregado em equipamentos envolve um risco maior aos stakeholders, que desejam investir em

um dado processo para recuperar, posteriormente, o retorno do investimento aplicado.

Com relagdo aos custos operacionais de um dado processo, esses devem ser 0s minimos
possiveis, uma vez que um processo com alto custo de investimento em equipamentos,
provavelmente, é preferivel ao de outro com custos de operacdo mais altos. Isso ocorre, pois 0
custo de investimento é dado no primeiro ano de funcionamento do processo assim como o de
operacdo, considerando que o processo comeca a funcionar no mesmo ano da construcao.
Todavia, a partir do segundo ano, apenas as despesas operacionais contabilizam os custos do

processo.

Conforme Perlingeiro (2011), apds a etapa de dimensionamento do processo, a partir das
varidveis especificadas que sdo mantidas fixas assim como os parametros fisicos, obtém-se as

incognitas (dimensdes dos equipamentos e correntes auxiliares). A partir disso, segue-se para a
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etapa de avaliagdo econdmica. Esta é realizada mediante o emprego de parametros econdémicos,
com fins de obter o desempenho econémico aplicando alguma funcéo do tipo lucro ou custo.
Posteriormente, esses resultados séo enviados para a etapa de otimizacéo, em que as variaveis de
projeto encontradas alimentam o modelo fisico para novo dimensionamento. Isso gera um ciclo

como mostrado na Figura 10, que visa a busca do melhor desempenho econdmico possivel.

Variaveis Parametros
especificadas economicos
Parametros \L \L
fisicos Incognitas o
. Avaliacdo
Modelo Fisico a

economica

Variaveis Desempenho
de projeto economico

Figura 10 — Etapas do dimensionamento de um determinado processo quimico
Fonte: Adaptado de Perlingeiro (2011)

Neste tdpico apenas € levado em consideracdo o modulo de avaliagcdo econdmica a fim de
obter o desempenho econémico do processo dimensionado. Para isso devem-se escolher os
parametros econdmicos para obter o desempenho econdmico do processo. Dentre 0s varios
parametros econdmicos possiveis de serem utilizados, Perlingeiro (2011) avaliou o uso do célculo
do custo relativo a matéria-prima (MP) e utilidades. Também estimou o custo relativo ao
investimento em equipamentos, representado pelo conhecido conceito Inside Battery Limits
(ISBL), para obter o desempenho econémico do processo através do lucro do empreendimento.
Este demonstra a vantagem de investir em um determinado processo com risco comercial em

detrimento de outro processo que apresenta taxa de retorno garantida.

Contudo, com emprego desses mesmos parametros econémicos, podem-se usar outras
varidveis para representar o desempenho econdmico de um determinado processo.
Particularmente, se é desejado avaliar a viabilidade de um determinado processo, ja existente, em

relacdo a outro a ser dimensionado, pode-se aplicar o conceito do custo anualizado total unitario
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(CATU). Por conseguinte obter a viabilidade econdmica do processo (Viab), conforme mostram
as Equacdes (47) e (48) (DOUGLAS, 1988; HAPPEL; JORDAN, 1958; SANTANA et al., 2010;
SOUZA, 2011; SILVA, 2013).

CATU (US$/ano) = (ISBLegyip + ISBLyper)/Receita em produtos (47)

Viab(%) = (1 — CATU)100 (48)

Nestas equacdes ISBLequip € ISBLoper S80 relativos aos custos de investimentos totais em
equipamentos e operacionais anuais, respectivamente. O I1SBLper pode conter diversas parcelas
incluidas, todavia custos anuais com matérias-primas, utilidades e méo-de-obra, em geral, sdo 0s
mais representativos. Portanto, para fins de simplicidade e de praticidade, a0 se comparar
processos, pode-se considerar a soma dessas parcelas como a estimativa do 1SBLgper (SILVA,
2013).

Com relagéo ao I1SBLequip, Sem a adicéo do capital trabalhado, esse pode ser calculado por

ISBLeguip = 1,05f; X Ig; (49)
em que o fator 1,05 é empregado para levar em conta o transporte do equipamento para o lugar da
planta de producdo. Ja lg é o investimento necessario para o equipamento i e f. € um fator

experimental relacionado a aquisicdo de outros itens necessarios a instalacdo dos equipamentos
(fator de Lang) (PERLINGEIRO, 2011; SEIDER et al., 2009). Este pode ser calculado por

fi= 1+ fA)(l + fB) (50)
fa=Xi-1fi (51)

fs = Zjl'iwfj (52)
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em que f; e fj sdo fatores individuais que acrescentam percentuais referentes, respectivamente, a
itens de natureza fisica e a despesas adicionais relativas a instalacdo dos equipamentos. Ja fa e fg
representam o somatorio das respectivas contribuicdes individuais (PERLINGEIRO, 2011,
SEIDER et al., 2009). Alguns fatores f; e f; sdo apresentados na Tabela 4 e na Tabela 5,

respectivamente.

Tabela 4 — Alguns fatores f; relativos aplicados a fa

Fator Tipo Valor
1 Instalacdo 0,15
f, Isolamento 0,15
fa Tubulacéo 0,75
T4 Fundacbes 0,10
fs EdificacOes 0,07
fe Estruturas 0,06
f; Prevencao de incéndios 0,06
fg InstalacOes elétricas 0,10
fg Pintura e limpeza 0,06

Fonte: Silva (2013) adaptado de Perlingeiro (2011)

Tabela 5 — Alguns fatores fj relativos aplicados a fg

Fator Tipo Valor
f10 “Overhead” e custo de montagem 0,30
f11 Servigos de engenharia 0,13
f1o Eventuais 0,13

Fonte: Silva (2013) adaptado de Perlingeiro (2011)

Equacdes para o calculo de Ig; de diversos equipamentos existentes em plantas industriais
sdo encontrados em trabalhos existentes na literatura. Entre eles destacam-se os trabalhos de
Douglas (1988), Seider et al. (2009) e Perlingeiro (2011). O Apéndice A apresenta as equagdes
empregadas nesses calculos para alguns dos equipamentos existentes nesses trabalhos, além de
apresentar equacdes para o calculo do bare-module cost relativo a estagdo de tratamento de

efluentes (ETE). Este tipo de custo ndo contém somente 0S equipamentos ou maquinas
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necessarios, mas todos os materiais adicionais incluidos na instalagdo. Logo, pode ser incluido no
ISBLequip levando em consideracéo apenas o fator relativo ao transporte para o local da planta.

Para o calculo do custo de investimento em equipamentos é importante incluir também
um fator de atualizacdo de preco para o ano vigente. Logo, o emprego de indices tais como o
Marshall & Swift (M&S) e o The Chemical Engineering (CE) podem ser incluidos nas equacdes
de célculo. Valores para o indice M&S no primeiro trimestre de 2014 foram estimados por Silva
et al. (2014), de modo que M&S=1843,8. Conforme Seider et al. (2009), o valor de CE para o
ano de 2014 pode ser estimado, visto que entre 1980 e 2006 este teve taxa de aumento por ano de

2,53%. Portanto, considerando esta taxa ainda valida é obtido CE=610.
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3 MATERIAIS E METODOS

A metodologia do trabalho foi dividida nas etapas como descritas e apresentadas a seguir.

3.1 DEFINICAO DOS COMPONENTES

Nesta etapa foram definidos os componentes empregados na simulacdo dos processos
convencional e alternativo de producédo de biodiesel a partir de matérias-primas com alto teor de
AGLs. Para isso, critérios como existéncia de cinéticas de esterificacdo e transesterificacéo,
composicdo em AGLs e TAGs, além de dados de ELL de sistemas de 6leo vegetais/AGLs/alcool
foram levados em consideracdo na escolha do TAG e AGL representativo dos OGRS
empregados. Aléem disso, outros critérios como obtengdo de maior rendimento, simplicidade,
formacdo de produtos secundarios com maior valor agregado, entre outros, foram levados em

consideracao.

3.2 AVALIACAO E ESTIMATIVA DAS PROPRIEDADES TERMOFISICAS

Nesta etapa foram avaliadas as propriedades dos componentes escolhidos para a
simulacéo dos processos no software utilizado, de modo a confronta-los com aqueles presentes na

literatura e corrigi-los caso fosse necessario.

Para os componentes ndo existentes no banco de dados do software, tais pesquisas
também foram realizadas e as propriedades ausentes foram adicionadas. Todavia, algumas
propriedades termofisicas referentes ao 6leo empregado, DAGs e MAGs foram preditas pelas
abordagens Constituent Fragments (CF) e Extended Constituent Fragments (ECF) propostas por
Zong, Ramanathan e Chen (2010a, 2010b) e Cruz-Forero, Gonzalez-Ruiz e LoOpez-Giraldo
(2012), respectivamente. Ja as propriedades termofisicas do metil éster ausentes no Aspen foram
estimadas pela metodologia proposta por An et al. (2013).
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3.3 DEFINICAO DOS MODELOS CINETICOS

Nesta etapa foram definidos os modelos cinéticos de esterificacdo e de transesterificacdo a
serem aplicados ao processo convencional e alternativo. O modelo de transesterificacdo foi
aplicado para ambos os processos. Contudo, modelos diferentes em presenca e auséncia de 6leo
foram empregados a reacdo de esterificacdo para 0s processos convencional e alternativo,
respectivamente. Nessa reacdo foram definidos dois casos de estudos para 0 processo
convencional baseado na razdo molar &lcool/AGLs.

Para ambas as reacOes foram escolhidas as condi¢cfes de operacdo baseadas nos pontos
Otimos encontrados pelos autores. Os tempos de reacdo foram aproximados aos tempos de
residéncias considerando 0s reatores do tipo CSTR. Apesar disso, algumas consideracGes
precisaram ser feitas para a aplicacdo das cinéticas escolhidas. Essas foram descritas
detalhadamente nos itens 2.1.5.2 e 2.1.6.2 com suas respectivas consideracdes, a fim de justificar
as suas escolhas como representativas para 0s processos. Para o caso da cinética de esterificacdo
em auséncia de 6leo, os dados dos autores escolhidos foram analisados mediante o software
Matlab a fim de definir as condi¢des aplicadas a reacéo.

3.4 DEFINICAO DO MODELO TERMODINAMICO PARA O EQUILIBRIO DE FASES

Nesta etapa foi definido o0 modelo termodinamico a ser aplicado as simulacdes baseado em
critérios descritos posteriormente. Dois pacotes de pardmetros de interacdo binaria foram
considerados, sendo um representativo do ELV e outro do ELL. Para ambos foram empregados
modelos termodindmicos de contribuicdo de grupos UNIFAC, a fim de estimar os parametros
indisponiveis. No entanto, visando melhor representar os sistemas existentes na fase liquida, foi
realizada uma modelagem termodinamica rigorosa do ELL baseado em dados experimentais,

existentes na literatura, envolvidos em sistemas de biodiesel.

Para realizar a comparacao entre os valores experimentais e calculados pela modelagem foi

empregado o desvio médio quadratico (4w), de acordo com a Equagéo (53).
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2
_ N c Lexp I,cal Il,exp II cal
Aw = 100\/2].=1 [Zi=1(wij —wire) + (w] ]/zzvc (53)

Nesta equacdo os sobrescritos | e Il representam as fases, enquanto cal e exp sdo os valores
calculados e experimentais, respectivamente. N e C sdo os numeros de linhas de amarracéo e de

componentes, respectivamente, e w é a fracdo massica ou em mol.

Os parametros dos modelos foram obtidos seguindo a metodologia proposta por
Stragevitch e d’Avila (1997). Nessa é empregado o método simplex modificado (n&o linear) para

minimizar a funcéo objetivo dada por

F =Ry S [l - wig ™) /o,

L]k

|+ [t —wlte™ o |1 )

em que D representa 0 numero de conjuntos de dados, enquanto o, € Tyll. s80 as incertezas
] ijk

observadas em w para ambas as fases liquidas. O restante dos subscritos e sobrescritos sdo 0s
mesmos da Equacéo (53).

Portanto, também foram analisados os diagramas de fases de temperatura-composicao (T-
Xi-yi) € de composicdo ternaria presente nos ELV e ELL, respectivamente, dos componentes
envolvidos nos principais processos de separagdo existentes nas simulagfes. Estes serviram de
base para guiar as etapas de separacdo presentes nos processos convencional e alternativo. Além
disso, este apresentou como diferencial a presenca de um extrator para a separacdo dos AGLs
presentes no Gleo, a fim de realizar as reacdes de esterificacdo e de transesterificacdo em paralelo.
Logo, fez-se a escolha pela extracdo liquido-liquido (EXLL), em detrimento de outros processos
de separacdo, para aplicacdo desse processo novo.

3.5 SIMULACAO DO PROCESSO CONVENCIONAL DE PRODUCAO DE BIODIESEL

A simulacdo do processo convencional de producdo de biodiesel a partir de OGRs foi
realizada no Aspen com base nos trabalhos de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008).

Esse é basicamente composto por uma etapa de pré-tratamento com catalisador acido e de pés-
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tratamento com catalisador béasico. Nessas ocorrem as reacGes de esterificacdo e
transesterificacédo, respectivamente, conforme apresentado na Figura 11 (GNANAPRAKASAM
et al. 2013).

O processo foi descrito considerando componentes, modelos cinéticos e termodinamicos
escolhidos, de modo que fosse produzido biodiesel com teor em ésteres atendendo aos requisitos
da antiga norma American Society for Testing and Materials (ASTM), tal como as especificacdes
de projeto seguidas por Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008).

Quando necessario foram propostas algumas mudancas ao processo a fim de melhorar seu
rendimento e sua receita em produtos, sendo que além do biodiesel, os coprodutos glicerol e sais,
produzidos a partir dos catalisadores, foram considerados produtos e incluidos a receita. Além
disso, dois casos para 0 processo convencional foram estudados, ou seja, empregando RM

alcool/AGLs descrita na cinética de esterificacdo e baseada em recomendacdes da NREL.

No decorrer das descricdes dos diferentes equipamentos de reacdo e separacdo, 0S
resultados obtidos foram confrontados com os existentes na literatura, tais como os trabalhos de
Zhang et al. (2003), West, Posarac e Ellis (2008), Santana (2008) e Barbosa (2012).

3.6 SIMULACAO DO PROCESSO ALTERNATIVO DE PRODUCAO DE BIODIESEL

A simulacdo do processo alternativo de producdo de biodiesel a partir de OGRs foi
realizada com base, em maior parte, no processo convencional (Figura 11). Todavia, foi
considerada uma nova rota tecnolégica, em que os AGLs sdo separados dos TAGs presentes nos

OGRs, conforme mostra a Figura 12.

Dentre os processos de separacdo possiveis, foi aplicada a EXLL devido a vantagens
como: operagdo a pressdo ambiente e a temperaturas amenas, possibilidade de emprego do
proprio alcool como agente esterificante, transesterificante e de separacédo, entre outros. Portanto,
a representagcdo rigorosa do extrator de separacdo de AGLs foi etapa importante para o
desenvolvimento do restante da simulacdo. Além disso, a configuracdo proposta desse novo
processo apresentou apenas algumas pequenas mudangas comparadas ao processo convencional,

relativo aos equipamentos de separacao necessarios.
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Assim como para o processo convencional, foi tomado como especificagdo de projeto o
teor em ésteres no biodiesel formado conforme requisitos da ASTM (99,65% em massa). Os
resultados obtidos foram confrontados com os apresentados pelos dois casos do processo

convencional, a fim de notar as possiveis diferencas significativas entre esse e 0 novo processo.

3.7 COMPARACAO DOS PROCESSOS PRODUTIVOS QUANTO A VIABILIDADE

Nesta etapa foi realizada a comparacdo entre os dois processos produtivos mediante
avaliacdo técnica e econdmica. A primeira determinou se o processo foi considerado viavel
tecnicamente, caso atingisse a especificacdo definida em teor de ésteres (99,65%), enquanto que a
segunda foi analisada por meio do CATU e da Viab. Esses indicadores econdmicos foram
calculados relativos aos primeiro e segundo anos da possivel operacdo de cada planta
(SANTANA et al., 2010; SOUZA, 2011; SILVA, 2013). Para isso foram necessarios os célculos
dos custos com equipamentos, matérias-primas, mao-de-obra e utilidades, além da receita em

produtos que representa o lado positivo do processo.

Vale ressaltar que foram aplicadas algumas simplificacdes a descricdo econémica dos
processos estudados. Assim, foram levadas em consideracdo as principais parcelas dos custos
(matérias-primas, utilidades, equipamentos e mdo-de-obra) ndo incluindo outras relativas a
depreciacdo, a manutencdo, entre outras. 1sso ocorreu, pois 0 objetivo do trabalho foi comparar a
viabilidade entre os processos convencional e alternativo. Logo, diferencas entre 0s processos

com relacdo a essas parcelas foram desconsideradas.
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Figura 11 — Esquema do processo convencional de producdo de biodiesel (B) e glicerol (G) a partir de OGRs e metanol (M)
Fonte: Adaptado de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008)
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Figura 12 — Esquema do processo alternativo de producdo de biodiesel (B) e glicerol (G) a partir de OGRs e metanol (M)
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 DEFINICAO DOS COMPONENTES

A etapa de definicdo de componentes é a base para a formulacdo de toda simulacdo da
planta de producdo de biodiesel. Para isso é necesséario escolher os TAGs que poderiam
representar as matérias-primas com alto teor de AGLs ou OGRs. Como cinéticas de
transesterificacdo para OGRs ndo foram encontradas, foi admitida a escolha de alguma aplicada a
6leos nobres. Isso ocorreu, pois para ambos 0S processos convencional e alternativo tal etapa

ocorreria com teor de AGLs abaixo de 0,5% m/m.

Para essa definicdo foram levados em conta dois requisitos. O primeiro foi a possibilidade
da existéncia da cinética de esterificacdo dos AGLs em presenca do mesmo 6leo para
representacdo mais fidedigna do processo real. J& o segundo requisito foi aplicado ao processo
alternativo, visto que este possui a unidade de extracdo de AGLs a partir de metanol. Logo, 0s
dados de ELL da mistura 6leo/AGLs/metanol envolvidos deveriam, preferencialmente, serem
relativos ao mesmo 6leo. Assim, 0 OG em presenca de AGLs foi escolhido como representativo
dos OGRs, porque as suas cinéticas de esterificacdo e transesterificacdo estdo disponiveis,
conforme os trabalhos de Berrios et al. (2007), Vicente et al. (2005) e Stamenkovic et al. (2008).

Outro fator levado em consideracdo no segundo requisito foi a existéncia de dados de
ELL de sistemas de OG/acido oleico (AO)/metanol (M), apresentados por Mohsen-Nia e
Khodayari (2008). Os autores que elaboraram as reac6es de transesterificacdo ndo apresentaram a
composicdo de AGLs do OG empregado; no entanto, Berrios et al. (2007) e Mohsen-Nia e

Khodayari (2008) determinaram essas composi¢oes, conforme mostra a Tabela 6.

A Tabela 6 mostra que ambos o0s 6leos empregados possuem 89% de AGLs compostos de
acido linoleico e AO. Logo, é esperado obter-se na corrente de biodiesel maior quantidade de
metil linoleato (ML) e oleato (MO). Assim, estes dois componentes foram adotados como 0s
representantes do biodiesel neste trabalho. Ademais, a partir dos sistemas de ELL estudados por

Mohsen-Nia e Khodayari (2008), foi considerado apenas o AO como representante dos AGLS.



74

Tabela 6 — Composicdo em &cidos graxos do OG que resultam em metil ésteres

AGL Cx:y?* Fracdo em massa (%)" Fracdo em massa (%)°
Palmitico C16:0° 6,0 7,2
Estearico C18:0 3,0 3,0

Oleico C18:1 17,0 23,0
Linoleico C18:2 72,0 66,0
Linolénico C18:3 - 0,5

Araquidonico C20:4 - 0,3
Demais - 2,0 -

* Em x:y, X = nimero de carbonos e y = nimero de liga¢Ges duplas.
Fonte: Adaptado de Berrios et al. (2007)° e Mohsen-Nia e Khodayari (2008)°

Como a maior parte de biodiesel é composto por ML, decidiu-se empregar a trilinoleina
(LLL) para representar o OG, visto que € um dos TAGs principais representantes do OG de
Mohsen-Nia e Khodayari (2008). Isso € mostrado na Tabela 7 a partir da predi¢do da provavel

composicdo de TAGs do OG aplicando a metodologia de Antoniosi Filho et al. (1995).

Tabela 7 — Provavel composicdo de TAGs do OG de Mohsen-Nia e Khodayari (2008)

Grupo TAG principal Massa molar (g.mol™)  Frac&o em massa (%) de OG
50:2° PLP 831,35 1,05
52:2 POO 859,40 2,03
52:3 PLO 857,39 6,68
52:4 PLL 857,39 9,63
54:2 SO0 855,38 0,75
54:3 SLO 885,44 4,02
54:4 OoLO 883,43 14,68
54:5 OLL 881,41 30,75
54:6 LLL 879,40 29,74
54:7 LLnL 877,38 0,67

Total 100

#x:y, x = nimero de carbonos (exceto carbonos do glicerol) e y = nlimero de liga¢des duplas.
Fonte: Adaptado de Mohsen-Nia e Khodayari (2008)
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A escolha foi baseada em dois critérios. O primeiro foi devido ao AO ser o AGL
representativo e ao escolher-se a LLL como TAG haveria producgéo nas reacoes de esterificagéo e
de transesterificacdo do metil oleato e linoleato, respectivamente. Assim, estes estariam em
concentracdes proximas as apresentadas pelos autores da Tabela 6, visto que foi utilizado 20%
m/m de AO (AGLs) e 80% m/m de LLL como carga de entrada de 6leo. O segundo principio foi
devido a reagdo de transesterificacdo incluir em sua cinética a producdo de DAGs e MAGs, de
modo que, se fosse empregado mais de um TAG ou apenas OLL, haveria varios possiveis DAGs
e MAGs diferentes. Logo, a fim de facilitar a simulacdo, foi considerado a LLL como

representativo do OG.

A Tabela 8 apresenta os componentes considerados na simulagdo com suas respectivas

massas molares e estado fisico nas condi¢cdes ambientes.

Tabela 8 — Componentes disponiveis no software considerados nas simulagdes com seus
respectivos estados fisicos e massas molares nas condi¢Ges ambientes

Componentes Estado fisico a 25°C e 1 bar Massa molar (g/mol)
LLL (OG) Liquido 879,38
Dilinoleina (DGLLL) Liquido 616,95
Monolinoleina (MGLLL) Liquido 354,52
Acido oleico (AO) Liquido 282,47
Metanol (M) Liquido 32,04
Metil oleato (MO) Liquido 296,49
Metil linoleato (ML) Liquido 294,47
H,SO, Liquido 98,08

NaOH Sélido 40,00

CaO Sélido 56,08

H3PO, Liquido 98,00

CaSO, Sélido 136,14
NazPO, Sélido 163,94

Agua (H,0) Liquido 18,02

Glicerol Liquido 92,09




76

Nas cinéticas de esterificacdo e transesterificacdo, Berrios et al. (2007) e Vicente et al.
(2005) empregaram H,SO,4 e KOH, respectivamente. No entanto, tal como realizaram Zhang et
al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), partiu-se do principio de se tentar produzir algum
produto com valor agregado razoavel com esses catalisadores, visto que o desenvolvimento de
processos de separacdo para reutilizd-los encareceria bastante o processo. Todavia, nas
simulacgdes foi empregado o catalisador NaOH, pois o sal formado a partir da sua neutralizacdo
com H3zPO, forma o sal NagPOy, resultando nos mesmos compostos utilizados pelos autores
anteriores. Apesar disso, pequenas diferencas existem na atividade desses catalisadores e até
mesmo melhores atividades sdo encontradas para a soda caustica, tal como maior rapidez na
conversdo em ésteres (VICENTE; MARTINEZ; ARACIL, 2004).

Portanto, duas reacGes adicionais, que visam a producdo de CaSQO,; e NagPO,4, foram
consideradas nos processos convencional e alternativo a fim de neutralizar os catalisadores.
Segundo Zhang et al. (2003) o primeiro sal € produto importante para fabricacdo de giz e possui
absorcdo lenta de &gua, de modo que esse foi considerado anidro nas simulagdes. No entanto, o
CaS0,.2H,0 que pode ser formado € importante para a industria de gesso. J& o NagPO4 € um

produto valioso ao ser usado como fertilizante.

4.2 AVALIACAO E ESTIMATIVA DAS PROPRIEDADES TERMOFISICAS

O banco de dados do Aspen possui a grande maioria das propriedades dos compostos
empregados. Apesar disso, alguns autores tal como Zhang et al. (2003) e Barbosa (2012),
reportaram a necessidade de rever as propriedades do banco de dados do software. Tais acdes
foram realizadas a fim de verificar a existéncia de possiveis inconsisténcias nas propriedades que
poderiam comprometer os resultados das simulagdes. Assim, as propriedades dos componentes
puros foram comparadas com os apresentados pelos principais sites de componentes quimicos

existentes.

No entanto, para a versdo Aspen plus 7.3 utilizada, ndo existia no banco de dados os
componentes LLL, DGLLL, MGLLL e ML. Portanto, estes componentes foram manipulados
mediante a ferramenta User Defined existente no software. Consequentemente, a grande maioria

das propriedades necessarias foi adicionada ao invés de estimadas pelo Aspen, devido a maioria
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dos métodos de propriedades existentes no Properties estimation ndo serem adequados para esses
compostos (CRUZ-FORERO; GONZALEZ-RUIZ; LOPEZ-GIRALDO, 2012). Logo, algumas
propriedades termofisicas precisaram ser estimadas mediante a abordagem CF proposta por
Zong, Ramanathan e Chen (2010a, 2010b), assim como pela abordagem ECF proposta por Cruz-
Forero, Gonzalez-Ruiz e Lopez-Giraldo (2012).

A Tabela 9 mostra as propriedades termofisicas estimadas para 0 OG que foram aplicadas

ao TAG LLL a fim de melhor representar esse 6leo no software.

Tabela 9 — Propriedades termofisicas estimadas do OG

Propriedade do OG Simbolo Valor ou expressdo de calculo
Temperatura de ebulicédo (K) Ty 658
Pressdo de vapor (Pa) Psat log(Psq:) = 15,693 —8697,3/T
Capacidade calorifica (J-kmol-K™) Cp- Cp = 1822,2T + 10°
Volume molar (m%kmol) Vi V, = 0,0009T + 0,7174
Viscosidade (Pa-s) n n = —38,035 + 4477,021/T + 3,595In(T)
Entalpia de formagdo (kJ/mol) AHg ¢ -1956
Entalpia de vaporizacgéo (kJ/mol) AHg vap 167

Cruz-Forero, Gonzalez-Ruiz e Lépez-Giraldo (2012) compararam valores experimentais
com os calculados pelos métodos contidos no Hysys e pelas metodologias ECF e CF aplicados ao
6leo de soja. De longe os métodos CF e ECF foram mais acurados em representar os dados
experimentais do 6leo em comparacdo aos métodos de estimativas do software. 1sso se deve a
alguns desses métodos se basearem em contribuicdo de grupos e/ou serem aplicados a compostos
mais simples (indUstria de hidrocarbonetos).

As propriedades termofisicas do DGLLL e do MGLLL foram estimadas pela abordagem
CF aplicada a DAGs e MAGs proposta por Zong, Ramanathan e Chen (2010b). Os resultados sdo
mostrados na Tabela 10 e na Tabela 11 para esses componentes. Todavia, segundo 0s autores as
suas viscosidades ndo puderam ser estimadas por essa abordagem devido a auséncia de dados

experimentais dessa variavel.
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Tabela 10 — Propriedades termofisicas estimadas do DGLLL

Propriedade do DGLLL Simbolo Valor ou expressdo de célculo
Presséo de vapor (Pa) Psat log(Psq:) = 14,804 — 7263,9/T
Capacidade calorifica (J-kmol K™ Cp- CL =12383T + 10°
Volume molar (m%kmol) Vi V, = 0,0004T + 0,5237
Entalpia de formagéo (kJ/mol) AHg ¢ -1845
Entalpia de vaporizagéo (kJ/mol) AHg vap 139

Tabela 11 — Propriedades termofisicas estimadas do MGLLL

Propriedade do MGLLL Simbolo Valor ou expressdo de célculo
Pressao de vapor (Pa) Psat log(Ps,:) = 13,774 — 5711,6/T
Capacidade calorifica (J-kmol™-K™) Cp- CL = 696,55T + 759743
Volume molar (m*kmol) Vi V, = 0,0002T + 0,2908
Entalpia de formagéo (kJ/mol) AHg ¢ -1263
Entalpia de vaporizagéo (kJ/mol) AHg vap 109

As propriedades termofisicas do ML foram estimadas baseado na metodologia proposta
por An et al. (2013) (Tabela 12). Os coeficientes da equagdo da pressdo de vapor e densidade
molar foram dados pelos autores. J& a entalpia de vaporizagdo foi calculada mediante as suas

recomendagdes em usar 0 método de Chen, presente em Poling, Prausnitz e O’Connell (2001).

Tabela 12 — Propriedades termofisicas estimadas do ML

Propriedade do ML Simbolo Valor ou expressdo de célculo

19100
In(Psqe) = 176,5 — ——— — 21,13In(7)

Pressao de vapor (Pa) Psat
+ 5,628x107°T?
] 3 " 1_L o,29>
Densidade molar (mol/cm®) pL py = 1,5x10‘4/0,2026< ( 795)
Entalpia de vaporizacao (kJ/mol) AHg yap 52,9

An et al. (2013) também recomendaram o uso do metodo de contribui¢do de grupos de

Orrick e Erbar para a estimativa da viscosidade dos ésteres. Por este método estar contido no
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Aspen, a predi¢do foi realizada internamente. Além disso, foram considerados 0s mesmos
pardmetros dessa variavel para 0 MGLLL, devido a sua semelhanga com ML. J4 a viscosidade do

DGLLL foi estimada com 0 mesmo método aplicado ao ML.

4.3 DEFINICAO DOS MODELOS CINETICOS

4.3.1 Transesterificacao

O modelo escolhido para representar a reacdo de transesterificacdo da LLL (OG) foi o
apresentado por Vicente et al. (2005), pois estes empregaram temperaturas mais altas que as
apresentadas por Stamenkovi¢ et al. (2008). Como comentado no item 2.1.5.2, 0 aumento da
temperatura proporciona que a conversao da reacdo seja mais rapida. 1sso ocorre, pois a constante
cinética (k) é dependente da temperatura e 0 aumento desta eleva aquela, além de reduzir o tempo
de reacdo. Assim, foram empregados as condi¢Bes otimizadas e os dados cinéticos apresentados

por Vicente et al. (2005), conforme mostra a Tabela 13 e a Tabela 14, respectivamente.

De acordo com a Tabela 13, foi necessario aplicar uma pressdo acima de 1 bar para
garantir que o metanol se encontrasse completamente na fase liquida durante a reacdo. A Figura
13 mostra o comportamento da pressdo de saturacdo do metanol em relacdo a temperatura, sendo
que a 1,05 bar é garantido a ndo formacéo de vapor. Além disso, foram desconsiderados os dados
cinéticos da reacdo reversa a partir de glicerol produzindo MGLLL, visto que o valor de Kk,
apresentado pelos autores é de ordem muito menor que os outros apresentados na Tabela 14. Os
autores também recomendaram a ndo necessidade de inclui-lo na cinética. Portanto, esse valor foi

desconsiderado, de modo que a ultima reacdo reversa foi desprezada.

Tabela 13 — CondigOes otimizadas da reacdo de transesterificacdo do OG

. RM? Temperatura Press&o Ceat’
Condic¢0es otimizadas

6:1 65°C 1,05bar 1% kg NaOH/kg OG

* RM ¢é razdo molar metanol/OG empregada.
® C.at é @ concentracéo de catalisador empregada em relagdo ao OG.
Fonte: Adaptado de Vicente et al. (2005)
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Tabela 14 — Dados cineticos da reacdo de transesterificacdo do OG

Parametros 0G—DG  DG—OG DG—MG MG—DG MG—G
Ea (kd/mol) 31,66 31,01 41,56 41,11 5,96
ko (L/mol.min)  3,4x10% 9,8x10" 2,1x10" 1,2x10" 537,9
R? 0,9889 0,9817 0,9556 0,9053 0,9608

Fonte: Adaptado de Vicente et al. (2005)

Psat metanol

Psat (bar)
02 03040506070809 101112 1;

_——

P

2950 2975 300,0 3025 3050 3075 3100 3125 3150 3175 3200 3225 3250 3275 3300 3325 3350 3375 340,0 3425 345(
Temperatura (K)

Figura 13 — Pressdo de vapor do metanol em funcéo da temperatura

4.3.2 Esterificacao

4.3.2.1 Em presenca de 6leo

Para o processo convencional, a reacdo de esterificacdo do AO procede em presenca de
OG; logo, a cinética de Berrios et al. (2007) foi aplicada. No entanto, esta foi desenvolvida para
contetddos de AO na faixa de 2,5 a 3,5% no OG. Logo, conforme o estudo de Chai et al. (2014),
para concentracdes entre 15-25% de AGLs em OGleo seria necessario empregar uma RM
metanol/AGLs préxima de 20, que é bem abaixo da proposta otimizada da cinética original.
Assim, foi decidido aplicar a mesma cinética as duas condic@es, ou seja, uma com a RM 60:1
proposta originalmente e outra com RM 19,8 de acordo com a NREL. Tais condigdes otimizadas

e dados cinéticos sdo apresentados na Tabela 15 e na Tabela 16, respectivamente.
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Tabela 15 — Condic¢des otimizadas da reacdo de esterificacdo do AO (AGL) presente no OG

Condicéo otimizada RM? Temperatura Pressao Ceat’
1 60:1 60°C 1 bar 5% kg H,SO4/kg AO
2 19,8:1 60°C 1 bar 5% kg H,SO4/kg AO

* RM é razdo molar metanol/AO empregada.
® C.at é @ concentracéo de catalisador empregada em relagdo ao AO.
Fonte: Adaptado de Berrios et al. (2007)

Tabela 16 — Dados cinéticos da reacdo de esterificacdo do AO (AGL) presente no OG

Reacdo ko (Min™) E. (kJ/mol) R°
Direta 2,87x10° 50,75 0,999
Reversa 37 31,01 0,932

Fonte: Adaptado de Berrios et al. (2007)

4.3.2.2 Em auséncia de 6leo

Para a esterificacdo em auséncia de dleo foram considerados os dados cinéticos
apresentados por Unnithan e Tiwari (1987), visto que apenas o0 AGL AO foi considerado nas
simulacBes. Além disso, os autores consideraram no trabalho também a reacéo reversa existente,
diferentemente da cinética de Aranda et al. (2007) aplicada aos AGLs compostos

majoritariamente de acido palmitico e de AO extraidos do éleo de palma.

No estudo de Unnithan e Tiwari (1987) variou-se a RM apenas até 7, sendo necessaria
uma simplificacéo para aplicar ao caso de RM > 7. Isso se deve ao excesso de alcool necessario
no extrator de separacdo de AGLs que resultou em RMs altas na entrada do reator de
esterificacdo. Para isso, foi desenvolvida uma rotina em Matlab empregando a cinética dos
autores para determinar o perfil da conversao (Xa) com o tempo. Foi observado que os valores de
Xa no equilibrio (Xaeq) Nd0 eram reais, visto que no equilibrio a reagdo tende a atingir Xaeq
préximo de 100%, conforme mostra a Figura 14 e a Figura 15. Logo € provavel que os autores
pararam a reacdo antes de atingir o tempo de equilibrio, de modo que Xaeq menores foram

reportadas.
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Figura 14 — Perfil de Xa a T = 373K, %Cc = 0,5% (m/m) e RM = 2,914
Fonte: Adaptado de Unnithan e Tiwari (1987)
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Figura 15 — Perfil de Xa a T = 383K, %Cc = 1,0% (m/m) e RM = 4,915
Fonte: Adaptado de Unnithan e Tiwari (1987)

Os perfis de Xa foram obtidos para os seguintes casos apresentados na Tabela 17, ja que

apenas esses tiveram ambos 0s dados de k e Xaeq Simultaneamente reportados.
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Tabela 17 — Dados cinéticos e conversdes do equilibrio para esterificacdo metilica do AO com
catalisador H,SO,4

T (K) RM Ceat X 10% (mol/L)? Ceat (% m/m) k (L*mol*min™) X aeq
373 2,916 1,86 0,5 0,4234 0,90
383 4915 3,12 1,0 0,839 0,96

# C.at € a concentracdo de catalisador H,SO,.
Fonte: Adaptado de Unnithan e Tiwari (1987)

Para o caso do processo alternativo empregando o extrator € necessario uma RM muito
alta, de modo que os parametros cinéticos ndo podem ser extrapolados para esse caso. Isso
ocorreu por ndo haver o conhecimento se o seu perfil segue um comportamento linear. Todavia,
como a reacéo tende a obter Xaeq proximo a 1, como mostrado na Figura 14 e na Figura 15, esse
valor ¢ atingido para valores menores de tempo de reacdo ao aumentar a T, a porcentagem de Ccy
e a RM. Logo, pode-se utilizar um reator de conversdo considerando Xaeq proximo de 1, T =
383K, Ccat = 1% (m/m) e RM > 7, visto que para valores mais altos de RM é esperado que Xaeq
seja alcancado mais rapidamente. Isso é confirmado mediante analise do perfil de variacdo das
constantes de velocidade com a RM, conforme a Figura 16 do trabalho de Berrios et al. (2007).
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Figura 16 — Variacdo da taxa de reacdo com RM metanol/AO
Fonte: Adaptado de Berrios et al. (2007)
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Nesse perfil observa-se que ao empregar-se 10% de H,SO4, a constante de velocidade da
reacdo direta aumenta até um valor de RM = 80 e sO ap0s este valor comeca a diminuir. Logo,
para 5 < RM < 80 é garantido que a velocidade da reacdo é mais alta que com RM = 4,915 nas
mesmas condicdes. Para a reacdo reversa, o perfil mostra que a constante de velocidade

praticamente n&o se altera com o aumento de RM.

Outra simplificacdo considerada foi que o tempo de reacdo para o reator CSTR €,
aproximadamente, igual ao tempo de residéncia (t) para todas as cinéticas consideradas nas
simulacdes. Ademais, para a cinética de esterificacdo em auséncia de 6leo, o t do segundo caso
da Tabela 17, ou seja, em torno de 30 min, foi considerado o mesmo t para o caso estudado. Essa
aproximacao foi necessaria a fim de encontrar o T para 0 caso do processo alternativo, j& que este
auxilia no calculo do volume do reator e, por conseguinte no calculo do custo. Além disso, a ndo
existéncia de dados para tracar o perfil de X com o tempo para esse caso dificulta encontrar o

valor de t real.

4.4 DEFINICAO DO MODELO TERMODINAMICO E EQUILIBRIO DE FASES

O modelo termodinamico escolhido para as simulacdes foi o NRTL devido a existéncia de
componentes polares tais como metanol, glicerol e dgua e ao processo ser realizado a baixas
pressdes. Portanto, foram utilizados dois pacotes de parametros de interacdo binaria, um para o
ELV e outro para o ELL. Para o primeiro conjunto de parametros, apenas as interacbes metanol-
agua, metanol-glicerol e agua-glicerol estavam disponiveis, de modo que o restante precisou ser
estimado com o modelo UNIFAC Dortmund (UNIF-DMD) presente no software (Properties
Estimation). Ja o segundo conjunto de parametros foi em parte adicionado mediante regressdo de
dados de ELL e o restante estimado com o método UNIFAC ELL (UNIF-LL).

Ao se analisarem os diagramas de fases do ELV no software, foram confirmados a
existéncia de azeotropos apenas nas separagdes por ELV entre glicerol/MO e glicerol/ML. Logo,
isso justifica a usual separacdo das fases biodiesel e glicerol via EXLL com &gua, conforme

mostrado nos diagramas de fases do ELL apresentados no Apéndice B.
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Os diagramas do Apéndice B foram construidos mediante a modelagem dos dados de
ELL envolvendo sistemas de metil oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G), MO/M/égua (A), metil
linoleato (ML)/M/G, 6leo de soja (OS)/M/G, biodiesel de soja (BS)/OS/G e OG/AO/M
reportados na literatura por Andreatta et al. (2008), Lee, Lo e Lin (2010), Casas et al. (2014) e
Mohsen-Nia e Khodayari (2008). Além disso, foi necessario fazer algumas simplificaces, como
considerar os parametros de interacdo entre OS com outros componentes cOmo 0S Mesmos
relativos ao OG, visto que a composicdo de AGLs do OS empregado por Casas et al. (2014) é
semelhante a do OG apresentada na Tabela 6. Ademais, o BS foi considerado como composto,
preferencialmente, de ML e de MO, assim o sistema pseudoternario BS/OS/G foi aproximado
pelo quaternario ML/MO/OS/G.

Ao se analisarem as Figuras B1 a B5 e as Figuras B6 e B7 do Apéndice B é observado
qgue o metanol tende a se distribuir preferencialmente na fase glicerol, visto que ambos sdo
polares. Também nota-se para o sistema contendo MO que para temperaturas mais baixas (333
K), essa distribuicdo foi ainda mais favorecida. Para o sistema contendo ML nédo foi observado
essa mesma tendéncia explicitamente, pois a variacdo da temperatura foi pequena entre os

diagramas apresentados.

As Figuras B8 a B10 mostram o comportamento do sistema MO/M/A, onde o M tende a
se distribuir mais na fase aquosa por ser polar. O outro sistema (ML/M/A) estudado por Lee, Lo e
Lin (2010) ndo se adequou a modelagem, de modo que seus parametros foram estimados pelo
método UNIF-LL. Apés andlise desses sistemas, percebeu-se a importancia das unidades de
extracdo existentes nos processos convencional e alternativo, isto é, a lavagem com glicerol e

com agua.

Nas Figuras B11 a B13 é observado, apesar das poucas linhas de amarracao usadas, que o
metanol se distribui preferencialmente na fase glicerol devido as caracteristicas polares desses
componentes. Ja as Figuras B14 a B16 mostram que o biodiesel composto de ML e de MO tende
a distribuir-se quase que praticamente na fase OS, visto que ambos possuem cadeias apolares
extensas. Esses sistemas sdo de grande importancia, principalmente, na lavagem com glicerol

devido a presenca do OG (TAGS) que ainda ndo foi convertido no reator de transesterificagao.
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Nas Figuras B17 e B18 é observado que o AO se distribui quase semelhantemente em
ambas as fases. Logo, para o extrator presente no processo alternativo € necessario um

quantidade de metanol em excesso para a separacdo do AO do OG.

Por fim, os desvios médios quadraticos da comparacdo entre os valores experimentais e

calculados pelo modelo NRTL s&o apresentados na Tabela C1 do Apéndice C.

4.5 SIMULACAO DO PROCESSO CONVENCIONAL DE PRODUCAO DE BIODIESEL

A simulacdo do processo convencional de producdo de biodiesel a partir de OGRs foi
realizada com base nos trabalhos de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008). O
fluxograma proposto é apresentado na Figura 17. Nesse as iniciais A, B, C, CS, D, E, F, H, M, R
e S representam aquecedor, bomba, resfriador (cooler), condensador, coluna de destilacéo,
extrator, tanque flash, hidrociclone, misturador, reator e separador, respectivamente. Além disso,
esse fluxograma ja demonstra, visualmente, algumas mudangas comparadas aos trabalhos dos

autores anteriores, tais como:

v" Emprego de um tanque flash (F-C1) ao invés de uma coluna de destilacdo apds o reator
de transesterificacdo (R-C3);

v' Adicdo da corrente rica em glicerol (UHC1-MC7) advinda do residuo do pré-tratamento
a purificacdo do glicerol (D-C2) a fim de recuperar o maximo possivel do glicerol a 98%;

v' Emprego de um reator de neutralizacdo (R-C2) a fim de neutralizar o catalisador H,SOy,
tal como no fluxograma proposto por Zhang et al. (2003) aplicado a producdo de
biodiesel por catalise acida e com extracdo por hexano;

v" Néao emprego de trocadores de integracdo, ou seja, apenas foram utilizados aquecedores e
resfriadores;

v Outras pequenas mudancas estruturais como bombas e misturadores adicionais, além da

presenca de um condensador (CS-C1) néo interligado a uma coluna de destilacéo.

Outras mudancas ndo perceptiveis sdo mostradas no decorrer do texto, tais como

diferentes pressdes e temperaturas dos equipamentos, além da inclusdo de dois casos do processo
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convencional empregando RM metanol/AO de 60:1 e de 19,8:1. Assim, os valores descritos de

outras variaveis podem aparecer duas vezes, sendo relacionados ao caso 1 e 2, respectivamente.

4.5.1 Pré-tratamento

4.5.1.1 Reator de esterificacao

Inicialmente a carga de OGRs (OGR-BC1) de 1050 kg/h, a mesma empregada por Zhang
et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), composta de 80% de LLL e 20% de AO foi
bombeada e aquecida a 60°C antes de entrar no reator de esterificacdo (R-C1). Tal corrente sofre
a reacao conforme a cinética de Berrios et al. (2007) em contato com o catalisador acido (10,5
kg/h), o metanol fresco (37,63 e 36,01 kg/h) e reciclado (1391,68 e 435,66 kg/h). A reacdo ocorre
a 1 bar, 333,15K e com RM 60:1 e 19,8, para os casos 1 e 2, respectivamente. As condic¢des das
correntes sdo mostradas para ambos 0s casos na Tabela 18 e na Tabela 19.

O tempo de residéncia (z) do reator foi aproximado pelo tempo de reacdo que é 2 horas. A
conversdo obtida no reator foi alta sendo proxima de 99%. Apds a reacdo o produto formado

segue para a torre de lavagem com glicerol.

Tabela 18 — Condic¢es das correntes envolvidas na reacdo de esterificacdo (R-C1) para o caso 1

Variaveis das correntes OGR-BC1 MET-MC1 H2S04MC1 BC5-MC2 RC1-CC1

Vazao molar (kmol/h) 1,7 1,17 0,11 43,89 46,87

Vazao massica (kg/h) 1050 37,63 10,5 1400 2498,13

Temperatura (K) 298,15 298,15 298,15 341,17 333,15

Pressao (bar) 1 1 1 2 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,2 0 0 0 0,0008

Metanol 0 1 0 0,9941 0,5627

Agua 0 0 0 0,0059 0,0086

Metil oleato 0 0 0 0 0,0874

LLL 0,8 0 0 0 0,3363

H,SO, 0 0 1 0 0,0042
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Tabela 19 — Condic¢es das correntes envolvidas na reacdo de esterificacdo (R-C1) para o caso 2

Varidveis das correntes OGR-BC1 MET-MC1 H2S04MC1 BC5-MC2 RC1-CC1

Vazao molar (kmol/h) 1,7 1,12 0,11 13,84 16,77

Vazdo massica (kg/h) 1050 36,01 10,5 440 1536,51

Temperatura (K) 298,15 298,15 298,15 343,19 333,15

Presséo (bar) 1 1 1 2 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,2 0 0 0 0,0015

Metanol 0 1 0 0,9901 0,2916

Agua 0 0 0 0,0099 0,0114

Metil oleato 0 0 0 0 0,1419

LLL 0,8 0 0 0 0,5467

H,SO4 0 0 1 0 0,0068

4.5.1.2 Lavagem com glicerol

Nesta etapa é adicionado glicerol (430 e 170 kg/h) para extrair o metanol, catalisador e
agua existentes na corrente de produto. O extrator (E-C1) opera a 298,15K, 1 bar e com 3
estagios de equilibrio. Esse tem papel importante para evitar que uma quantidade de agua acima
do permitido (0,06% no 6leo) seja enviada para a unidade de transesterificacdo, assim como
auxiliar para que haja a maior quantidade de MO possivel saindo pela corrente de topo (UEC1-
SC1) (ATADASHI et al., 2012).

Para os casos 1 e 2 foram realizadas analises de sensibilidade a fim de obter pureza de
ésteres acima de 99,65% e 99% calculados em base livre de LLL, pois esta posteriormente se
transforma em éster na transesterificacdo. Esta escolha se baseou nos requisitos da ASTM em
obter teor de éster acima de 99,65%. No entanto, para o caso 2 haveria maior dificuldade para a
purificacdo do glicerol, logo se optou por um valor acima de 99%. As condigcOes das correntes
sdo mostradas para ambos os casos na Tabela 20 e na Tabela 21.

Vale ressaltar que foi necesséria a adicdo de um separador do tipo SEP (S-C1) para
conduzir o restante do catalisador para a corrente de base. Operagdo semelhante foi realizada por
Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), porque o modelo NRTL empregado nao
contabiliza as interagdes com eletrdlitos. No entanto, € de conhecimento que o catalisador H,SO4
é quase que completamente arrastado pela adicdo de glicerol, de modo que foi considerada a
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corrente rica em MO e LLL (USC1-BC7) isenta desse. A corrente (MC3-DC1) advinda da base
da torre segue para a coluna de destilagéo (D-C1) para recuperacéo e reciclo do metanol.

Tabela 20 — Condig0es das correntes envolvidas na lavagem com glicerol (E-C1) para o caso 1

Varidveis das correntes BC3-EC1 GLIC-BC4 USC1-BC7 MC3-DC1

Vazéo molar (kmol/h) 46,87 4,67 1,62 49,92

Vazao massica (kg/h) 2498,13 430 1035,05 1893,07

Temperatura (K) 298,24 298,15 299,75 298,51

Pressao (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0008 0 0,0006 0,0007

Metanol 0,5627 0 0 0,7425

Agua 0,0086 0 0 0,0114

Metil oleato 0,0874 0 0,1916 0,0106

LLL 0,3363 0 0,8077 0,0021

Glicerol 0 1 0 0,2271

H.SO, 0,0042 0 0 0,0055

Tabela 21 — Condigbes das correntes envolvidas na lavagem com glicerol (E-C1) para o caso 2

Variaveis das correntes BC3-EC1 GLIC-BC4 USC1-BC7 MC3-DC1

Vazao molar (kmol/h) 16,77 1,85 1,68 16,93

Vaz&o massica (kg/h) 1536,51 170 1052,13 654,38

Temperatura (K) 298,23 298,15 303,34 301,9

Pressao (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0015 0 0,0017 0,0006

Metanol 0,2916 0 0,0002 0,6844

Agua 0,0114 0 0 0,0269

Metil oleato 0,1419 0 0,2017 0,0089

LLL 0,5467 0 0,7963 0,0034

Glicerol 0 1 0 0,2597

H,SO, 0,0068 0 0 0,016

4.5.1.3 Recuperagéo e reciclo do metanol apos a esterificacio

Nesta etapa, a corrente rica em glicerol, metanol, 4gua e H,SO, (MC3-DC1) passa por
uma coluna de destilacdo por estagios (D-C1) para recuperacdo do alcool a ser retornado para o
reator de esterificacdo. Diferentemente dos trabalhos de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e

Ellis (2008), ndo foi necessario aplicar pressdes abaixo de 1 bar. Dois motivos podem ter
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contribuido, entre os quais a RM metanol/AO que foi aproximadamente 10 e 6 vezes maior para
0s casos 1 e 2, comparado ao aplicado por Zhang et al. (2003). Além disso, 0 emprego da
modelagem termodinamica rigorosa para representar algumas interacGes do ELL que resultou em

menor quantidade de glicerol no extrator (E-C1).

A coluna D-C1 necessitou de 5 estagios de equilibrio para recuperar, aproximadamente,
99% e 97% do metanol para os casos 1 e 2, respectivamente. Foi aplicada para ambos 0s casos
uma andlise de sensibilidade, no qual se variou a pressdao na coluna, o nimero de estagios, o
estagio de alimentacdo e razdo de refluxo (RR) molar. A partir dessa obteve-se além dos estagios
citados, que a condicdo 6tima da coluna possui pressdo de 1 bar, corrente de alimentacdo
entrando acima do estagio 2 e RR = 2. Os critérios para essa escolha foram, principalmente,
devido a preferéncia de operacdo a pressdao ambiente, maior recuperacdo de metanol e quantidade
de agua na corrente de reciclo menor que 5% (kg agua/kg AO) antes de seguir para o reator R-
C1. Além disso, menor carga térmica no refervedor e temperatura na corrente de base (DC1-
CC2), a fim de que esta ndo ultrapasse a temperatura de degradagdo do glicerol que é acima de
423,15 K (DOU et al., 2009; PARK et al., 2009).

Para o caso 1, a coluna D-C1 foi de pratos e a queda de pressdo entre esses foi
considerada 0,01 bar. Esta foi escolhida um pouco acima da considerada por Luyben (2013) (0,01
psi) a fim de ser mais conservativo. Para o caso 2 foi usado recheio aleatdrio pall ring de metal
de 1 polegada, o que resultou em uma queda de pressdo calculada no moédulo Pack Sizing de
aproximadamente 0,003 bar por estagio. A escolha entre pratos e recheios foi baseada nas
heuristicas apresentadas no trabalho de Sinnott (2003). Logo, para diametros calculados menores
que 0,6 m consideram-se recheios, caso contrario pratos. Além disso, para operacfes a vacuo é
preferivel o uso de recheios.

Apds a separacdo, a corrente de topo da D-C1 rica em metanol (1391,69 e 435,66 kg/h)
foi reciclada para ser misturada ao H,SO, e metanol fresco. Essa foi limitada a apresentar uma
concentracdo abaixo de 5% (kg agua/kg) AO antes de seguir para o reator R-C1, tal como
mostrado por Park et al. (2009) que foi cuidadosamente seguido na corrente MC2-RC1 (3,96 e
2,06% kg agua/kg AO) conforme a quantidade de AO advinda da BC2-MC2. A corrente de base
(DC1-CC2) rica em glicerol e catalisador segue para o reator de neutralizagdo (R-C2). As

condigdes das correntes sdo mostradas para ambos 0s casos na Tabela 22 e na Tabela 23.
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Tabela 22 — Condigdes das correntes envolvidas na recuperacdo do metanol (D-C1) apés a

esterificagdo para o caso 1

Varidveis das correntes MC3-DC1 UDC1-BC5 DC1-CC2 MC2-RC1
Vazao molar (kmol/h) 49,92 43,89 6,03 45,18
Vazdo massica (kg/h) 1893,07 1400 493,07 1448,13

Temperatura (K) 298,51 337,51 404 340,07
Presséo (bar) 1 1 1,04 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0007 0 0,0026 0
Metanol 0,7425 0,9941 0,0284 0,9870
Agua 0,0114 0,0059 0,0269 0,0057
Metil oleato 0,0106 0 0,0406 0
LLL 0,0021 0 0,0082 0
Glicerol 0,2271 0 0,8720 0
H.SO, 0,0055 0 0,0213 0,0073

Tabela 23 — Condigdes das correntes envolvidas na recuperacdo do metanol (D-C1) apés a

esterificagdo para 0 caso 2

Variaveis das correntes MC3-DC1 UDC1-BC5 DC1-CC2 MC2-RC1
Vazao molar (kmol/h) 16,93 13,84 3,09 15,07
Vazdo massica (kg/h) 654,38 440 214,38 486,51

Temperatura (K) 301,9 337,62 381,03 339,94
Presséao (bar) 1 1 1,01 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0006 0 0,0019 0
Metanol 0,6844 0,9901 0,0569 0,9695
Agua 0,0269 0,0099 0,0618 0,0089
Metil oleato 0,0089 0 0,0271 0
LLL 0,0034 0 0,0104 0
Glicerol 0,2597 0 0,7928 0
H,SO, 0,0160 0 0,0490 0,0216

4.5.1.4 Reator de neutralizacdo do catalisador acido

Ap0s a recuperacdo do metanol na coluna D-C1, a corrente de base rica em glicerol (DC1-
CC2) foi colocada em contato com CaO (CAO-RC2) a fim de neutralizar o catalisador H,SO4. A

neutralizacdo resultou na formagdo de agua e CaSO,4, que conforme Zhang et al. (2002) este

absorve lentamente a 4gua e logo pode ser separado como um solido. Para isso € aplicado o

hidrociclone H-C1 que separa mais rapidamente o sal (HC1CASO4), o que levaria mais tempo
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para decantar com uso de um separador por gravidade. A corrente liquida resultante (UHC1-
MC7) rica em glicerol (429,98 e 169,97 kg/h) e isenta de H,SO, seguiu para a purificagcdo do
glicerol a fim de obté-lo com pureza acima de 98%. As condi¢Oes das correntes sdo mostradas

para ambos 0s casos na Tabela 24 e na Tabela 25.

Tabela 24 — Condic¢es das correntes envolvidas na neutraliza¢do do H,SO, (R-C2) para o caso 1

Variaveis das correntes BC6-RC2 CAO-RC2 RC2-HC1 UHC1-MC7 HCI1CASO4

Vazédo molar (kmol/h) 6,03 0,11 6,13 6,03 0,11

Vazao massica (kg/h) 493,07 6 499,08 484.5 14,57

Temperatura (K) 318,27 298,15 318,15 318,15 318,15

Pressao (bar) 2 1 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0026 0 0,0026 0,0026 0

Metanol 0,0284 0 0,0280 0,0289 0

Agua 0,0269 0 0,0305 0,0314 0

Metil oleato 0,0406 0 0,0401 0,0413 0

LLL 0,0082 0 0,0081 0,0083 0

Glicerol 0,8720 0 0,8616 0,8875 0

H,SO4 0,0213 0 0 0 0

CaO 0 1 0 0 0

CaSO, 0 0 0,0292 0 1

Tabela 25 — Condi¢6es das correntes envolvidas na neutraliza¢do do H,SO, (R-C2) para 0 caso 2

Variaveis das correntes BC6-RC2 CAO-RC2 RC2-HC1 UHC1-MC7 HCI1CASO4

Vazao molar (kmol/h) 3,09 0,11 3,2 3,09 0,11

Vaz8o massica (kg/h) 214,38 6 220,38 205,81 14,57

Temperatura (K) 318,26 298,15 318,15 318,15 318,15

Pressdo (bar) 2 1 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0019 0 0,0019 0,0020 0

Metanol 0,0569 0 0,0554 0,0593 0

Agua 0,0618 0 0,0689 0,0737 0

Metil oleato 0,0271 0 0,0264 0,0283 0

LLL 0,0104 0 0,0101 0,0109 0

Glicerol 0,7928 0 0,7712 0,8259 0

H,SO, 0,0490 0 0 0 0

Ca0 0 1 0 0 0

CaSOq 0 0 0,0661 0 1
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4.5.2 Pés-tratamento

4.5.2.1 Reator de transesterificacdo

A corrente de topo (USC1-BC7) rica em LLL e MO advinda da lavagem com glicerol (E-
C1), posteriormente, seguiu para o reator de transesterificacdo (R-C3) ap0s aquecimento no
aquecedor (A-C2). A reacdo ocorreu a 65°C e com RM metanol/LLL de 6:1, conforme a cinética
proposta por Vicente et al. (2005). Como dito anteriormente, foi utilizado catalisador NaOH ao
invés de KOH.

O catalisador na porcentagem em massa de 1% em relacdo ao LLL (8,36 e 8,38 kg/h) é
misturado ao metanol fresco (100,69 e 100,83), sequido por uma nova mistura com o metanol
reciclado (82,07 e 82,32 kg/h) advindo da recuperacédo realizada no tanque flash (F-C1) apos o
reator R-C3. Assim, essa mistura é adicionada ao reator CSTR e posta em contato com a corrente
ricaem LLL aquecida (AC2-RC3). A reacdo é realizada a uma pressao de 1,05 bar a fim de evitar
a perda de metanol por evaporacdo, o que poderia comprometer a conversdo obtida, conforme

mostrado na Figura 13.

Apos a reacao, a LLL é transformada em ML que se soma ao MO para formar o biodiesel.
O tempo de residéncia do reator é aproximado pelo tempo de reacdo que é 1 hora e a conversdo
obtida no reator é praticamente completa em ambos 0s casos. No entanto, também é formado
glicerol que precisa ser separado juntamente com o metanol ndo reagido e o catalisador. As

condicdes das correntes sdo mostradas para ambos 0s casos na Tabela 26 e na Tabela 27.
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Tabela 26 — Condicdes das correntes envolvidas na reacdo de transesterificacdo (R-C3) para o

caso 1

Varidveis das correntes AC2-RC3 MET-MC4 NAOH-MC4 BC10-MC5 RC3-BC9
Vazao molar (kmol/h) 1,62 3,14 0,21 2,58 7,56
Vazdo massica (kg/h) 1035,05 100,69 8,36 84,69 1228,79
Temperatura (K) 338,15 298,15 298,15 337,25 338,15
Pressédo (bar) 2 1 1 2 1,05

Fracdo em massa
Acido oleico 0,0006 0 0 0 0,0005
Metanol 0 1 0 0,9691 0,0744
Metil oleato 0,1916 0 0 0,0012 0,1615
LLL 0,8077 0 0 0 0
Glicerol 0 0 0 0,0187 0,0726
Metil linoleato 0 0 0 0,0110 0,6842
DGLLL 0 0 0 0 0
MGLLL 0 0 0 0 0
NaOH 0 0 1 0 0,0068

Tabela 27 — Condic¢bes das correntes envolvidas na reacao de transesterificacdo para o caso 2

Variaveis das correntes AC2-RC3 MET-MC4 NAOH-MC4 BC10-MC5 RC3-BC9

Vazé&o molar (kmol/h) 1,68
Vazao massica (kg/h) 1052,13
Temperatura (K) 338,15
Pressao (bar) 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0017
Metanol 0,0002
Metil oleato 0,2017
LLL 0,7963
Glicerol 0
Metil linoleato 0
DGLLL 0
MGLLL 0
NaOH 0

3,15
100,83
298,15

1

OO O OO0 oOoO o

0,21
8,38
298,15
1

P O O OO OOoOOoOOo

2,59
84,94
337,24
2

0,9692
0,0013

0,0187
0,0108

7,63
1246,28
338,15
1,05

0,0015
0,0737
0,1704
0
0,0717
0,6760
0
0
0,0067

4.5.2.2 Recuperacdo e reciclo do metanol ap0s a transesterificacao

Ap0s a reacdo, a corrente de produto RC3-BC9 seguiu para o tanque flash (F-C1), para

recuperacdo e reciclo do metanol a ser empregado no reator R-C3. Esta separac¢ao ocorreu a 1 bar

e 421,15 K a fim de reciclar o maximo de metanol possivel e ndo ultrapassar a temperatura de
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degradacéo do glicerol (DOU et al., 2009). Diferentemente dos trabalhos de Zhang et al. (2003) e
de West, Posarac e Ellis (2008), ndo foi necessario uma destilacdo por estagios, visto que a
recuperacdo de metanol foi considerada alta, sendo em torno de 89,77 e 89,66% para 0s casos 1 e
2, respectivamente. Todavia, ao ser comparado com as unidades de transesterificacdo propostas
por Santana (2008) e Barbosa (2012), nota-se a concordéancia com esses trabalhos sobre a ndo

necessidade de aplicacdo de destilacdo por estagios.

Ao ser empregado um tanque flash, é esperado que a corrente de topo (FC1-CC3) da
unidade F-C1 saia no estado vapor. Logo, foi necessario adi¢cdo de um resfriador (C-C3) seguido
de um condensador (CS-C1) e uma bomba (B-C10) para posterior reciclo da corrente rica em
metanol (BC9-MC5). Isso ocorreu, pois é preferivel resfriar, condensar e bombear um liquido em
detrimento ao uso de um compressor, visto que o custo de aplicacdo deste é mais alto que o
conjunto anterior (SEIDER et al., 2009). As condicGes das correntes sao mostradas para ambos

0S casos na Tabela 28 e na Tabela 29.

Tabela 28 — Condigdes das correntes envolvidas na recuperacdo do metanol (F-C1) apds a
transesterificacdo para o caso 1

Variaveis das correntes BC9-FC1 FC1-CC4 FC1-CC3 BC10-MC5
Vazéo molar (kmol/h) 7,56 4,97 2,58 2,58
Vazao massica (kg/h) 1228,79 11441 84,69 84,69

Temperatura (K) 338,33 421,15 421,15 337,25
Pressao (bar) 2,05 1 1 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0005 0,0006 0 0
Metanol 0,0744 0,0082 0,9691 0,9691
Metil oleato 0,1615 0,1734 0,0012 0,0012
Glicerol 0,0726 0,0765 0,0187 0,0187
Metil linoleato 0,6842 0,7340 0,0110 0,0110

NaOH 0,0068 0,0073 0 0




97

Tabela 29 — Condicbes das correntes envolvidas na recuperacdo do metanol (F-C1) apds a
transesterificagdo para o caso 2

Varidveis das correntes BC9-FC1 FC1-CC4 FC1-CC3 BC10-MC5
Vazao molar (kmol/h) 7,63 5,04 2,59 2,59
Vazdo massica (kg/h) 1246,28 1161,33 84,94 84,94

Temperatura (K) 338,33 421,15 421,15 337,24
Presséo (bar) 2,05 1 1 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0015 0,0016 0 0
Metanol 0,0737 0,0082 0,9692 0,9692
Metil oleato 0,1704 0,1828 0,0013 0,0013
Glicerol 0,0717 0,0756 0,0187 0,0187
Metil linoleato 0,6760 0,7247 0,0108 0,0108
NaOH 0,0067 0,0072 0 0

4.5.2.3 Lavagem com agua

Assim como observado por Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), o emprego
de um decantador ou de um conjunto misturador-decantador, aplicado a separacdo de fases
biodiesel e glicerol, ndo foi satisfatério. Logo, foi necessério o uso de uma coluna de extragdo, tal
como a empregada pelos autores anteriores. Todavia, diferentemente dos 4 estagios empregados
por Zhang et al. (2003), foram necessarios apenas 2 estagios, provavelmente, devido a

modelagem rigorosa do ELL utilizada para representar alguns parametros de interacao.

A &gua (H20-BC11) foi injetada no processo a 30°C com vazdes massicas de 60 e 130
kg/h, respectivamente, para os casos 1 e 2. Essa corrente arrasta grande parte do glicerol e
metanol por serem polares, além do catalisador NaOH, o que resulta na corrente BEC2-MCG6 rica
nesses componentes. O maior valor necessario para o caso 2 foi devido a menor quantidade de
MO ter seguido para unidade de transesterificacdo a fim de evitar pressdes mais baixas que o

caso 1 na purificagéo do glicerol.

Assim como para 0 caso da lavagem com glicerol, foi necessaria a adigdo de um
separador apds o extrator para direcionar o restante de catalisador da corrente de topo (UEC2-
SC2) de volta para a corrente de base, visto que o modelo utilizado ndo é de eletrolito, mas pela

pratica é conhecido que a maior parte do NaOH segue com a fase extrato.
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Apo6s a lavagem com &gua foi obtido biodiesel atendendo as especificacbes da ASTM
(99,65% m/m) sem a necessidade de posterior purificacdo. Esse resultado foi diferente dos
apresentados por Zhang et al. (2003), West, Posarac e Ellis (2008), Santana (2008) e Barbosa
(2012), que necessitaram de uma posterior purificagdo do biodiesel empregando um tanque flash
ou coluna de destilacdo a baixa pressdo. Como citado anteriormente, a modelagem proposta pode
ter contribuido para essa melhor separacdo na lavagem com &gua, visto que foram empregados
dados experimentais de sistemas metil oleato (MO)/metanol (M)/agua (A) propostos por Lee, Lo
e Lin (2010). Ja o restante dos parametros envolvidos com a dgua foram estimados com o modelo
UNIFAC, tal como fizeram os autores anteriores, o que demonstra que a diferenca principal pode
ter ocorrido nesses parametros de interacdo modelados.

A corrente resultante da base do extrator (BEC2-MC6) se mistura a corrente BSC2-MC6,
sendo que na pratica estas duas sdo apenas uma corrente (MC6-BC12), como explicado
anteriormente. Esta contém, principalmente, glicerol, 4gua, metanol e catalisador e segue entéo
para a neutralizacdo do NaOH. As condicdes das correntes s&o mostradas para ambos 0s casos na
Tabela 30 e na Tabela 31.

Tabela 30 — Condigdes das correntes envolvidas na lavagem com agua (E-C2) para o caso 1

Variaveis das correntes BC11-EC2 H20-BC12 SC2-FAME MC6-BC13

Vazao molar (kmol/h) 4,97 3,33 3,66 4,65

Vazdo massica (kg/h) 1144,1 60 1041,29 162,81

Temperatura (K) 318,33 303,15 318,79 318,68

Pressédo (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0006 0 0,0005 0,0006

Metanol 0,0082 0 0,0013 0,0494

Agua 0 1 0,0016 0,3582

Metil oleato 0,1734 0 0,1905 0

Glicerol 0,0765 0 0 0,5378

Metil linoleato 0,7340 0 0,8061 0,0026

NaOH 0,0073 0 0 0,0513
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Tabela 31 — Condic¢bes das correntes envolvidas na lavagem com agua (E-C2) para o caso 2

Variaveis das correntes BC11-EC2 H20-BC12 SC2-FAME MC6-BC13
Vazdo molar (kmol/h) 5,04 7,22 3,68 8,57
Vazao massica (kg/h) 1161,33 130 1056,87 234,46
Temperatura (K) 318,33 303,15 318,83 318,82
Pressao (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa 0 0 0 0
Acido oleico 0,0016 0 0,0014 0,0013
Metanol 0,0082 0 0,0004 0,0385

agua 0 1 0,0016 0,5473

Metil oleato 0,1828 0 0,2008 0
Glicerol 0,0756 0 0 0,3743

Metil linoleato 0,7247 0 0,7957 0,0028
NaOH 0,0072 0 0 0,0357

4.5.2.4 Reator de neutralizacao do catalisador basico

Ap0s a lavagem com &gua na coluna de extracdo E-C2, a corrente de base (MC6-BC13)
rica em agua, metanol, glicerol e catalisador seguiu para a neutralizagdo do NaOH. Essa corrente
foi colocada em contato com H3PO, (HPO4BC14) a fim de neutralizar o catalisador basico. A
neutralizacdo resulta na formacdo de agua e NasPO,4 que conforme Zhang et al. (2002) pode ser
separado como um s6lido e comercializado como fertilizante. Para isso é aplicado o hidrociclone
H-C2 que separa mais rapidamente o sal (HC2NAPO4), o que levaria mais tempo para decantar

com uso de um separador por gravidade.

A corrente liquida resultante do H-C2 (UHC2-MCY7) rica em glicerol (87,56 e 87,77 kg/h),
agua e metanol e isenta de NaOH seguiu para a purificacdo do glicerol a fim de obté-lo com
pureza acima de 98%. Essa corrente se somou a UHC1-MC7 advinda do pré-tratamento que
também é rica em glicerol e resultou na MC7-DC2. A corrente MC7-DC2 seguiu para a coluna
D-C2, onde ocorreu a purificacdo do glicerol a baixa pressdo. As condi¢Ges das correntes séo

mostradas para ambos 0s casos na Tabela 32 e na Tabela 33.
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Tabela 32 — Condic¢es das correntes envolvidas na neutralizacdo do NaOH (R-C4) para o caso 1

o UHC2- MC7-
Variaveis das correntes BC13-RC4 HPO4BC14 MC7 HC2NAPO4 DC2
Vazao molar (kmol/h) 4,65 0,14 4,72 0,07 10,74
Vazdo massica (kg/h) 162,81 8,03 159,42 11,42 643,92

Temperatura (K) 318,77 298,15 318,15 318,15 319,9

Presséo (bar) 2 1 1 1 1
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0006 0 0,0007 0 0,0021
Metanol 0,0494 0 0,0504 0 0,0342
Agua 0,3582 0,15 0,3970 0 0,1219
Metil oleato 0 0 0 0 0,0311
Glicerol 0,5378 0 0,5493 0 0,8037
LLL 0 0 0 0 0,0063
Metil linoleato 0,0026 0 0,0027 0 0,0007
HsPO, 0 0,85 0 0 0
NaOH 0,0513 0 0 0 0
NazPOy4 0 0 0 1 0

Tabela 33 — Condigbes das correntes envolvidas na neutralizagdo do NaOH (R-C4) para o caso 2

o UHC2- MC7-
Variaveis das correntes BC13-RC4 HPO4BC14 MC7 HC2NAPO4 DC2
Vazao molar (kmol/h) 8,57 0,14 8,64 0,07 11,73
Vazéo massica (kg/h) 234,46 8,05 231,06 11,45 436,87

Temperatura (K) 318,91 298,15 318,15 318,15 319,64

Pressao (bar) 2 1 1 1 1
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0013 0 0,0014 0 0,0017
Metanol 0,0385 0 0,0391 0 0,0486
Agua 0,5473 0,15 0,5769 0 0,3399
Metil oleato 0 0 0 0 0,0133
LLL 0 0 0 0 0,0051
Glicerol 0,3743 0 0,3798 0 0,5900
Metil linoleato 0,0028 0 0,0028 0 0,0015
H3PO, 0 0,85 0 0 0
NaOH 0,0357 0 0 0 0
NazPO, 0 0 0 1 0
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4.5.2.5 Purificacdo do glicerol

A corrente MC7-DC2 rica em glicerol seguiu para a sua purificacdo na coluna D-C2.
Assim como os trabalhos de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), a separacao foi
realizada a baixa presséo a fim de obter glicerol com 98% de pureza. No entanto, as pressdes
aplicadas para os casos 1 e 2 foram 0,005 e 0,006 bar, respectivamente, que estdo bem abaixo da
faixa de valores 0,4-0,5 e 0,2-0,3 bar empregados por Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis
(2008), respectivamente. Contudo, Zhang et al. (2003) produziram glicerina bruta a 85%, logo

apenas pode-se comparar ao glicerol produzido por West, Posarac e Ellis (2008).

A possivel explicacdo para essa brusca queda de pressdo foi devido a incluséo da corrente
rica em glicerol advinda do pré-tratamento (UHC1-MC7). Essa possui quase 5 vezes mais
glicerol do que a corrente MC6-BC13 para 0 caso 1 e quase 2 vezes mais para 0 caso 2
comparada a empregada por West, Posarac e Ellis (2008). Com esse adicional de glicerol, poder-
se-ia esperar uma separacao mais facil e com pressdes mais proximas da ambiente. Todavia, ao se
analisar a Tabela 34 e a Tabela 35, que mostram as condi¢des das correntes para ambos 0s casos
comparados aos da corrente de entrada (305) da purificacdo do glicerol do trabalho de West,

Posarac e Ellis (2008), pode-se perceber o motivo de tais baixas pressoes.

Tabela 34 — Condic¢bes das correntes envolvidas na purificacdo do glicerol (D-C2) para o caso 1

Variaveis das correntes 305 MC7-DC2 DC2-GLIC uDC2
Vaz&o molar (kmol/h) N? 10,74 5,5 5,25
Vazao massica (kg/h) 118,91 643,92 510 133,92

Temperatura (K) N 319,9 421,26 260,8
Pressao (bar) N 1 0,00885 0,005
Fracdo em massa
Acido oleico 0 0,0021 0,0021  0,0021
Metanol 0,0399 0,0342 0 0,1644
Agua 0,0867 0,1219 0,0004  0,5845
Metil oleato 0,0002 0,0311 0,0007  0,1467
LLL 0 0,0063 0,0079 0
Glicerol 0,8721 0,8037 0,9888 00,0990
Metil linoleato 0 0,0007 0 0,0032
NaOH 0,0012 0 0 0

® N significa ndo encontrado, visto que o autores West, Posarac e Ellis (2008) ndo apresentaram as
condi¢des da corrente 305 e esta foi calculada mediante balango de massa com as correntes de saida.
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Tabela 35 — Condic¢es das correntes envolvidas na purificacdo do glicerol (D-C2) para o caso 2

Variaveis das correntes 305 MC7-DC2 DC2-GLIC UDC2
Vazdo molar (kmol/h) N® 11,73 2,69 9,04
Vazao massica (kg/h) 118,91 436,87 250 186,87

Temperatura (K) N 319,64 421,27 266,75
Pressdo (bar) N 1 0,00973 0,006
Fracdo em massa
Acido oleico 0 0,0017 0,0019 0,0014
Metanol 0,0399 0,0486 0 01136
Agua 0,0867 0,3399 0,0005  0,7939
Metil oleato 0,0002 0,0133 0,0002  0,0309
LLL 0 0,0051 0,0089 0
Glicerol 0,8721 0,5900 0,9885  0,0568
Metil linoleato 0 0,0015 0 0,0034
NaOH 0,0012 0 0 0

* N significa ndo encontrado, visto que o autores West, Posarac e Ellis (2008) ndo apresentaram as
condiges da corrente 305 e esta foi calculada mediante balango de massa com as correntes de saida.

Para os casos 1 e 2 foram usados recheios na coluna D-C2 e a queda de pressao entre
esses foi estimada no modulo Pack sizing do médulo RADFRAC. A escolha por recheios foi

norteada pelas heuristicas apresentadas por Sinnott (2003).

E observado que ambos os casos estudados apresentam corrente de alimentagdo com
menor fracdo em massa de glicerol (80% e 59%) comparado a corrente 305 (87%). Além disso, a
carga a ser tratada nos casos estudados apresentaram maiores vaz6es massicas com a inclusao da
corrente UHC1-MC7. Logo, é esperado que menor pressdo fosse necessaria para 0S €asos
estudados em comparacdo ao apresentado pelos autores para obter glicerol com pureza acima de

98%; todavia, sem atingir a temperatura de degradacéo do glicerol (DOU et al., 2009).

Para o caso 1 percebe-se maior presenca de glicerol em fracdo massica na alimentacédo
comparado ao caso 2, 0 que poderia resultar em uma menor pressao para este. Porém, na corrente
de topo da coluna D-C2 (UDC2) do caso 1 observa-se a presenca de uma quantidade razoavel de
MO. Como este apresenta ponto ebulicdo proximo ao glicerol, isso pode ter dificultado a

separagdo com a necessidade de reduzir ainda mais a pressdo comparada a aplicada ao caso 2.

As outras condicdes Otimas escolhidas de operacdo foram 3 estagios de equilibrio, entrada
da alimentagdo acima do estagio 3 e RR = 2. Os motivos dessas escolhas foram encontrados

mediante uma analise de sensibilidade, tal como a realizada para a coluna D-C1 do item 4.5.1.3
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considerando 0os mesmos critérios, com exce¢do da méxima recuperacao de metanol e inclusdo da

pureza de glicerol acima de 98%.

4.6 SIMULACAO DO PROCESSO ALTERNATIVO DE PRODUCAO DE BIODIESEL

A simulacdo do processo alternativo de producéo de biodiesel a partir de OGRs também
foi realizada com base nos trabalhos de Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008),
conforme mostra a Figura 18. A sua obtencdo visa a comparagdo com 0 processo convencional
mostrado anteriormente no item 4.5 (Figura 17). Com relacdo ao fluxograma apresentado na

Figura 17, podem-se citar as seguintes diferencas:

v" Emprego de uma coluna de extracdo (E-A1l) para separacdo dos AGLs dos OGRs;

v Nao necessidade de emprego da coluna de extracdo para lavagem com glicerol ap6s o
reator de esterificacdo (R-Al);

v Necessidade de mais resfriadores e condensadores, além de apresentar um misturador e

um separador (SEP) a menos;

Outras mudancas ndo perceptiveis sao mostradas no decorrer do texto, tais como
diferentes pressdes e temperaturas dos equipamentos. Também vale ressaltar que as mesmas

iniciais apresentadas no item 4.5 foram utilizadas para representar o fluxograma da Figura 18.

4.6.1 Pré-tratamento

4.6.1.1 Extracdo dos acidos graxos livres

Inicialmente a carga de OGRs (OGR-BAL1) de 1050 kg/h composta de 80% de LLL e 20%
de AO foi bombeada e aquecida a 30°C antes de entrar no extrator (E-Al). Essa sofreu a acdo do
metanol para a separacdo dos AGLs (AQO) presente. Assim, foi obtida uma corrente de topo
(UEA1-BA3) rica em metanol e AO e uma corrente de base rica em metanol e LLL. I1sso ocorreu,
pois esse alcool é parcialmente soluvel em ambos componentes e apresenta distribuicdo quase
semelhante entre fases. O metanol fresco a 298,15 K (114,14 kg/h) e reciclado a 342,13 K
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(1220,50 kg/h) foram misturados e resfriados a 303,15 K, antes de entrar pela base da coluna E-

Al, visto que esse é menos denso que 0 OG.

A extracdo ocorreu com 5 estagios de equilibrios, RM metanol/AGLs de 51,23,a 1 bare a
303,15K. Ademais, foi observado que a RM é bem préxima a apresentada para o caso 1 do
processo convencional, ou seja, RM de 60:1. As condi¢des Otimas foram baseadas em uma
analise de sensibilidade variando a vazdo massica de entrada de metanol, a fim de atingir a
recomendacdo de 0,5% de fracdo em massa de AGLs no 6leo (GNANAPRAKASAM et al.,
2013; MA; HANNA, 1999). Todavia, foi observada a necessidade de manter-se bem abaixo
desse valor para atender mais facilmente os requisitos da ASTM (99,65%), sendo a fracdo em
massa de AO com relagdo ao LLL igual a 0,2034% na corrente de base (BEA1-BA7).

Outras preocupac@es na aplicacdo da unidade E-A1 surgiram com relacdo a quantidade de
agua a entrar no extrator e a possivel perda de LLL pela corrente de topo (UEA1-BA3). O
surgimento daquela ocorreu devido ao reciclo realizado do metanol advindo da coluna de
destilacdo (D-Al), ap0s o reator de esterificacdo (R-Al).

Com relacéo a esse primeiro problema, Gongalves, Batista e Meirelles (2002), Goncalves
e Meirelles (2004), Rodrigues et al. (2005) e Rodrigues, Filipini e Meirelles (2005) estudaram
sistemas do tipo Oleos vegetais/AGLs/etanol+agua. Todos esses chegaram a conclusdo que a
adicdo de agua em certas propor¢des ao etanol seria apropriado para a aplicacdo da ExLL na
desacidificacdo. Isso ocorreu, pois tal adicdo resulta em coeficientes de distribuicdo (K;)
préximos da unidade, maiores valores da seletividade comparados ao emprego do etanol anidro e
menor perda de 6leo neutro.

Gongalves, Batista e Meirelles (2002) estimaram que a gua entre 4 a 6% (em massa) no
etanol poderia ocasionar essas vantagens. Todavia, 0 caso estudado envolve metanol, que néo foi
relatado na literatura em presenca de agua, provavelmente, devido a sua toxicidade e o menor
valor de K; serem limitacbes para sua aplicacdo na inddstria de alimentos. Apesar disso, foi
considerado que o mesmo efeito se aplica ao metanol e para ser mais conservativo foi adotado o
limite de 2,4% de agua, conforme apresentado no trabalho de Rodrigues, Antoniassi e Meirelles
(2003). Assim, a quantidade de agua presente (metanol com teor relativo a 99,29%) foi pequena e
considerada ndo ter tanta influéncia para atrapalhar a separacdo dos AGLs, j& que o metanol

estava em bastante excesso.
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Com relacdo a perda de 0leo, esta apresentou valor muito baixo, sendo em torno de 0,06%
(em massa). Este resultado foi considerado muito bom, j& que no estudo de Pina e Meirelles
(2000) aplicado a desacidificacdo do 6leo de milho com etanol 96% em uma coluna de discos
rotativos (RDC), foi obtida uma perda de 6leo méxima de 5%. Além disso, nesse estudo um
minimo de AGLs no dleo de 2% (em massa) foi obtido para alimenta¢cGes com ndo mais de 3,5%
de AGLs. O que pode ter contribuido para isso, foi a alta seletividade (S;) do metanol em extrair
AO em relacdo a mesma do etanol, tal como mostrado por Moshen-Nia e Khodayari (2008) para
0s sistemas estudados de OG/AO/M e OG/AOQ/etanol.

Moshen-Nia e Khodayari (2008) também mostraram que o AO possui maior K; em
presenca de etanol do que de metanol. Consequentemente, para a obtencdo de um valor mais alto
de S; por parte do metanol é necessario que o valor do K; do OG seja muito pequeno, de modo
que durante a extracdo este tenha maior preferéncia em permanecer na fase 0leo, sendo esse
resultado ainda mais consideravel para o caso do alcool metilico. Logo, as condi¢des de operacdo
do extrator foram consideradas Otimas e as respectivas correntes de produtos seguiram para
realizar as reacOes de esterificacdo e transesterificacdo em unidades paralelas. As condi¢bes das

correntes sdo apresentadas na Tabela 36.

Tabela 36 — Condicbes das correntes envolvidas na extracdo dos AGLs (E-Al) do processo
alternativo

Variaveis das correntes OGR-BA1 MET-BA2 MA1-CA1 UEA1-BA3 BEAl1-MAZ2

Vazao molar (kmol/h) 1,7 3,56 42,18 41,12 2,76
Vazdo massica (kg/h) 1050 114,14 1344,14 1495,21 898,93
Temperatura (K) 298,15 298,15 338,77 302,01 303,33
Pressdo (bar) 1 1 2 1 1
Fracdo em massa 0 0 0 0 0
Acido oleico 0,2 0 0 0,1393 0,0019
Metanol 0 1 0,9929 0,8540 0,0642

Agua 0 0 0,0071 0,0063 0

LLL 0,8 0 0 0,0003 0,9339

4.6.1.2 Reator de esterificacao

Ap0s a extracdo dos AGLs, a corrente de topo (UEA1-BA3) foi bombeada e aquecida a
383 K antes de entrar no reator de esterificacdo (R-Al). Essa carga sofreu a reacdo em um reator
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de conversdo (R-Al), conforme a concluséo obtida no item 4.3.2.2 sobre a cinética proposta por
Unnithan e Tiwari (1987) para o AO em presenca de H,SO,. Portanto, foi considerada completa a
conversdo do AO no reator em contato com o catalisador &cido (2,07 kg/h) advindo da corrente
H2SO4BA4. Devido ao excesso de metanol, foi considerado que no reator de conversdo (na
pratica um CSTR) ocorreu uma mistura rapida com o H,SOy; logo, este pode ser considerado

como se tivesse sido misturado com o metanol antes de entrar no reator.

A reacdo ocorreu a 4,8 bar, com RM metanol/AGLs de 54,04 e a 383 K. Além disso, foi
necessario ter atencdo relativo a quantidade de &gua antes da corrente AA2-RAL alimentar o
reator R-Al. Isso ocorreu, pois esta precisa apresentar concentracdo abaixo de 5% kg agua/kg
AO antes da reacdo ocorrer, tal como mostrado por Park et al. (2009), a fim de evitar queda na

conversdo em ésteres. As condi¢des das correntes sao mostradas na Tabela 37.

Tabela 37 — Condicdes das correntes envolvidas na reacdo de esterificacdo (R-Al) do processo
alternativo

Variaveis das correntes AA2-RAl H2SO4BA4 RA1-CA2
Vazao molar (kmol/h) 41,12 0,02 41,14
Vazdo massica (kg/h) 1495,21 2,07 1497,28

Temperatura (K) 383 298,15 383
Pressao (bar) 5,8 1 4.8
Fracdo em massa
Acido oleico 0,1393 0 0
Metanol 0,8540 0 0,8371
Agua 0,0063 0 0,0152
Metil oleato 0 0 0,1460
LLL 0,0003 0 0,0003
H,SO, 0 1 0,0014

4.6.1.3 Recuperacao e reciclo do metanol apés a esterificacédo

Nesta etapa, a corrente rica em metanol, 4gua e H,SO, (MC3-DC1) passou por uma
coluna de destilacdo por estagios (D-Al) para recuperacdo do alcool a ser retornado para o
extrator E-A1. Assim como no caso do processo convencional (D-C1) néo foi necessario aplicar
pressdes abaixo de 1 bar. Logo, os mesmos motivos apresentados para a coluna D-C1 no item

4.5.1.3 se aplicam para o emprego da presséo 1 bar.
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A coluna D-Al necessitou de 5 estagios de equilibrio para recuperar aproximadamente
97,38% do metanol. Nessa foi aplicada uma analise de sensibilidade semelhante a aplicada a
coluna D-C1. A partir dessa obteve-se, além dos numeros de estagios citados, que a condicéao
Otima da coluna possui pressdo de 1 bar, corrente de alimentagdo entrando acima do estagio 2 e
RR=2 (iguais ao da coluna D-C1 da Figura 17). Os critérios para essa escolha foram 0s mesmos
aplicados a coluna D-C1 com excec¢do da temperatura na corrente de base, visto que ndo foi
necessaria a adicdo de glicerol por meio da torre de lavagem. Além disso, a quantidade de agua
presente na corrente de reciclo (UDAL-BADS) precisou ser mais restrita, de modo que a corrente
MAZ1-CA1 apresentou valor menor que 2,4% dessa no metanol (RODRIGUES; ANTONIASSI,
MEIRELLES, 2003).

A coluna D-Al foi dimensionada com pratos e a queda de pressao entre estes foi
considerada 0,01 bar, como para o caso da D-C1 do caso 1. Apds a separacdo, a corrente de topo
da D-Al (UDA1-BA5) rica em metanol (1220,50 kg/h) foi reciclada para ser misturada ao
metanol fresco (MET-BAZ2). A corrente misturada MA1-CALl apresentou metanol a 99,29%, ou
seja, 0,71% de agua (em massa) conforme dito anteriormente. A corrente de base (BDA1-CA3)
rica em MO e com um pouco de metanol, 4gua e catalisador seguiu para o reator de neutralizacdo

(R-A2). As condicdes das correntes sdo mostradas na Tabela 38.

Tabela 38 — Condigdes das correntes envolvidas na recuperacdo do metanol (D-Al) apos a
esterificacdo do processo alternativo

Variaveis das correntes CA2-DA1 UDA1-BA5 MA1-CA1 BDAL-CA3

Vazao molar (kmol/h) 41,14 38,62 42,18 2,52

Vazdo massica (kg/h) 1497,28 1230 1344,14 267,28

Temperatura (K) 337,15 337,56 338,77 344,26

Pressao (bar) 2 1 2 1,04
Fracdo em massa

Metanol 0,8371 0,9923 0,9929 0,1228

Agua 0,0152 0,0077 0,0071 0,0497

Metil oleato 0,1460 0 0 0,8180

LLL 0,0003 0 0 0,0018

H,SO, 0,0014 0 0 0,0078

Vale ressaltar que apos esses resultados ndo houve necessidade da torre de lavagem com

glicerol, ja que a agua presente na corrente rica em MO (BDA1-CA3) seria um componente
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limitante apenas se seguisse para o reator de transesterificacdo (R-A3). Porém, na verdade essa
passa pelo reator de neutralizacdo do catalisador acido (R-A2), para depois se juntar a corrente
advinda do tanque flash (BFA1-MAD), posterior, ao reator R-A3. Logo, a adi¢do do extrator E-
Al foi contrabalanceado pela ndo necessidade da torre de lavagem com glicerol, o que implicou

na igualdade de equipamentos destinados a separagdo nos processos convencional e alternativo.

4.6.1.4 Reator de neutralizacdo do catalisador acido

Ap0s a recuperacdao do metanol na coluna D-Al, a corrente de base rica em MO (BDA1-
CA3) foi colocada em contato com CaO (CAO-RAZ2) a fim de neutralizar o catalisador H,SO,4. A
neutralizacdo resultou na formacdo de agua e CaSQ,, sendo que o sal pdde ser separado mais
rapidamente como um sélido mediante o hidrociclone (H-Al). A corrente liquida resultante
(UHA1-MAD5) rica em MO (218,64 kg/h) e isenta de H,SO,4 seguiu para a torre de lavagem com
agua (E-A2) juntamente com a corrente BFA1-MA5 da unidade de transesterificagdo. As

condicdes das correntes sao mostradas na Tabela 39.

Tabela 39 — Condicdes das correntes envolvidas na neutralizacdo do H,SO, (R-A2) do processo
alternativo

Variaveis das correntes ~ BA6-RA2 CAO-RA2 RA2-HA1 HAL1CASO4 UHAI1-MAS5

Vazao molar (kmol/h) 2,52 0,02 2,54 0,02 2,52

Vaz8o massica (kg/h) 267,28 1,18 268,47 2,88 265,59

Temperatura (K) 318,33 298,15 318,15 318,15 318,15

Pressdo (bar) 2 1 1 1 1
Fracdo em massa

Metanol 0,1228 0 0,1222 0 0,1235

Agua 0,0497 0 0,0509 0 0,0514

Metil oleato 0,8180 0 0,8144 0 0,8232

LLL 0,0018 0 0,0018 0 0,0018

H2SO4 0,0078 0 0 0 0

Ca0 0 1 0 0 0

CaSOq4 0 0 0,0107 1 0
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4.6.2 Pés-tratamento

4.6.2.1 Reator de transesterificacdo

A corrente de base do extrator E-Al (BEA1-BA7) rica em LLL e metanol,
posteriormente, seguiu para o reator de transesterificagdo (R-A3). O catalisador na porcentagem
em massa de 1% em relacdo ao LLL (8,34 kg/h) foi misturado ao metanol fresco (42,11 kg/h).
Em seguida, uma nova mistura foi realizada com o metanol reciclado (83,69 kg/h), advindo da

recuperacdo no tanque flash (F-Al) apds o R-A3, e com a corrente contendo a LLL (BA7-MA3).

Posteriormente, a corrente passou pelo aquecedor (A-A3) e a reacdo ocorreu a 65°C e
com RM metanol/LLL de 6:1, conforme a cinética proposta por Vicente et al. (2005), tal como
aplicado ao R-C3 do item 4.5.2.1 para as mesmas condicdes de reacdo. Apos a reacdo, a LLL foi
transformada em ML e resultados semelhantes ao do processo convencional foram encontrados.
Finalmente, a corrente de produto (RA3-BA9) seguiu para o tanque flash (F-Al) para

recuperacdo e reciclo do metanol. As condic¢des das correntes sdo mostradas na Tabela 40.

Tabela 40 — CondicBes das correntes envolvidas na reacdo de transesterificacdo (R-A3) do
processo alternativo

Variaveis das correntes  NAOH-MA3 MET-MA3 MA4-BA10 AA3-RA3 RA3-BA9

Vazao molar (kmol/h) 0,21 1,31 2,63 6,92 6,92

Vazdo massica (kg/h) 8,34 42,11 86,44 1035,82 1035,82

Temperatura (K) 298,15 298,15 337,37 338,15 338,15

Pressdo (bar) 1 1 2 2 1,05
Fracdo em massa

Acido oleico 0 0 0 0,0016 0,0016

Metanol 0 1 0,9682 0,1772 0,0886

Agua 0 0 0,0001 0 0

LLL 0 0 0 0,8105 0

Glicerol 0 0 0,0181 0,0015 0,0864

Metil linoleato 0 0 0,0136 0,0011 0,8153

NaOH 1 0 0 0,0081 0,0081
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4.6.2.2 Recuperacdo e reciclo do metanol ap6s a transesterificagao

Ap0s a reacdo, a corrente de produto RA3-BA9 seguiu para o tanque flash (F-Al), para
recuperacdo e reciclo do metanol a ser empregado no R-A3. A separa¢do ocorreu nas mesmas
condigdes do processo convencional e resultados semelhantes foram encontrados ao do flash F-
Cldoitem 4.5.2.2. Isso se deve as pequenas diferencas nas vazdes das correntes, para as mesmas
condicdes operacionais no reator de transesterificacdo e tanque flash (F-C1 e F-Al), dos

processos convencional e alternativo. As condi¢des das correntes sao mostradas na Tabela 41.

Tabela 41 — CondicGes das correntes envolvidas na recuperagdo do metanol (F-Al) apés a
transesterificacdo do processo alternativo

Variaveis das correntes BA9-FA1 UFA1l-CA4 BFA1-MA5 BA10- MA4
Vazao molar (kmol/h) 6,92 2,63 4,28 2,63
Vazdo massica (kg/h) 1035,82 86,44 949,38 86,44
Temperatura (K) 338,33 421,15 421,15 337,37
Pressao (bar) 2,05 1 1 2
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0016 0 0,0018 0
Metanol 0,0886 0,9682 0,0085 0,9682
Agua 0 0,0001 0 0,0001
Glicerol 0,0864 0,0181 0,0926 0,0181
Metil linoleato 0,8153 0,0136 0,8883 0,0136
NaOH 0,0081 0 0,0088 0

4.6.2.3 Lavagem com agua

Assim como para 0 processo convencional, o emprego de um decantador ou de um
conjunto misturador-decantador, aplicado a separacdo das fases biodiesel e glicerol, ndo foi
satisfatorio, sendo necessario uma coluna de extracdo (E-A2) com 3 estagios e mesmas condigdes

da E-C2. A agua (H20-BA12) foi injetada no processo a 30°C com vazdo massica de 100 kg/h.

Percebeu-se que um estagio a mais foi necessario comparado ao processo convencional,
além de maior adicdo de agua com relacdo ao caso 1 (60 kg/h) desse. Uma possivel explicacéo
para isso € a maior quantidade de metanol presente na corrente BA11l-EA2 (40,85 kg/h)
comparada a BC11-EC2 (9,35 kg/h) do caso 1, ja que a corrente UHA1-MADS advinda da unidade
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de esterificacdo se soma a BFA1-MA5 do pos-tratamento. O aparecimento dessa maior
quantidade de alcool pode ser explicado ao analisar-se a recupera¢do do metanol na coluna D-C1
do caso 1 que foi proxima de 99%, enquanto que a coluna D-Al apresentou 97,38% de

recuperacao.

Assim como para o caso da E-C2 foi necessario a adi¢do de um separador apds o extrator,
a fim de direcionar o restante de catalisador da corrente de topo (UEA2-SA1) de volta para a
corrente de base. Apos a lavagem com agua foi obtido biodiesel com 99,65% m/m de ésteres sem

a necessidade de posterior purificacdo, tal como o processo convencional.

A corrente resultante da base do extrator E-A2 (BEA2-MAG) se misturou a corrente
BSA1-MAG6 que na pratica representam apenas uma corrente (MA6-BA13), tal como o processo

convencional. As condicBes das correntes sdo mostradas na Tabela 42.

Tabela 42 — Condigdes das correntes envolvidas na lavagem com agua (E-A2) do processo
alternativo

Variaveis das correntes BA11-EA2 H20-BAl12 SAl-FAME MAG6-BA13

Vazao molar (kmol/h) 6,8 5,55 3,72 8,63

Vaz&o massica (kg/h) 1214,97 100 1065,16 249,82

Temperatura (K) 318,32 303,15 320,5 320,43

Pressdo (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa

Acido oleico 0,0014 0 0,0006 0,0043

Metanol 0,0336 0 0,0008 0,1602

Agua 0,0112 1 0,0016 0,4481

Metil oleato 0,1800 0 0,2053 0

LLL 0,0004 0 0,0005 0

Glicerol 0,0724 0 0 0,3519

Metil linoleato 0,6941 0 0,7913 0,0020

NaOH 0,0069 0 0 0,0334

4.6.2.4 Reator de neutralizacdo do catalisador basico

Ap0s a lavagem com agua na coluna de extracdo E-A2, a corrente de base (MA6-BA13)
rica em agua, metanol, glicerol e catalisador seguiu para a neutralizacdo do NaOH. Essa corrente
foi colocada em contato com H3PO, (HPO4BA14) a fim de neutralizar o catalisador basico. A

neutralizacdo resultou na formacg&o de 4gua e NazPOy, sendo este Ultimo separado com auxilio do
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hidrociclone H-A2. A corrente liquida resultante (UHA2-FA2) rica em &gua, glicerol (87,92
kg/h) e metanol e isenta de NaOH seguiu para a purificacdo do glicerol, a fim de obté-lo com
pureza de 98%. Posteriormente, essa corrente seguiu para o tanque flash F-A2, no qual ocorreu a

purificacdo do glicerol a baixa pressdo. As condi¢des das correntes sdo mostradas na Tabela 43.

Tabela 43 — Condicdes das correntes envolvidas na neutralizacdo do NaOH (R-A4) do processo
alternativo

Variaveis das correntes BA13-RA4 HPO4BAl1l4 UHA2-FA2 HA2NAPO4
Vazao molar (kmol/h) 8,63 0,14 8,7 0,07
Vazdo massica (kg/h) 249,82 8,02 246,43 11,4

Temperatura (K) 320,51 298,15 318,15 318,15
Presséao (bar) 2 1 1 1
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0043 0 0,0044 0
Metanol 0,1602 0 0,1624 0
Agua 0,4481 0,15 0,4744 0
Glicerol 0,3519 0 0,3568 0
Metil linoleato 0,0020 0 0,0021 0
H3PO, 0 0,85 0 0
NaOH 0,0334 0 0 0
NazPO4 0 0 0 1

4.6.2.5 Purificacao do glicerol

A corrente UHA2-FAZ2 rica em agua, metanol e glicerol seguiu para a purificacdo deste no
tanque flash F-A2. Diferentemente do processo convencional, ndo foi necessario o emprego de
destilacdo por estagios. Isso pode ser explicado devido a vazdo de glicerol da corrente UHA2-
FA2 (87,92 kg/h) ser bem menor que a presente na MC6-DC2 (517,54 e 257,73 kg/h) do
processo convencional, assim como a apresentada por West, Posarac e Ellis (2008) (103,70 kg/h).

A separacdo ocorreu a 0,115 bar e 421,15 K, a fim de ndo ultrapassar a temperatura de
degradacéo do glicerol (DOU et al., 2009). Logo, foi observado que além da ndo necessidade de
estagios, a pressdo empregada foi mais branda comparada ao processo convencional (0,005 e
0,006 bar). Essa é justificada pelo mesmo motivo do paragrafo anterior.

Com relacdo a faixa entre 0,2 a 0,3 bar empregada por West, Posarac e Ellis (2008) é

provavel que, se os autores optassem por reduzir mais a pressdo aplicando um tanque flash, esses
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poderiam obter resultados semelhantes aos apresentados no processo alternativo na busca de
obter glicerol a 98%. A Tabela 44 mostra as condigdes das correntes envolvidas.

Tabela 44 — Condig0es das correntes envolvidas na purificagédo do glicerol (F-A2) do processo
alternativo

Variaveis das correntes MC7-DC2* MC7-DC2° UHA2-FA2 UFA2 BFA2GLIC
Vazao molar (kmol/h) 10,74 11,73 8,7 8,04 0,65
Vazdo massica (kg/h) 643,92 436,87 246,43 188,49 57,94

Temperatura (K) 319,9 319,64 318,15 421,15 421,15
Presséao (bar) 1 1 1 0,115 0,115
Fracdo em massa
Acido oleico 0,0021 0,0017 0,0044 0,0031 0,0085
Metanol 0,0342 0,0486 0,1624 10,2122 0,0004
Agua 0,1219 0,3399 0,4744 0,6170 0,0105
Metil oleato 0,0311 0,0133 0 0 0
LLL 0,0063 0,0051 0 0 0,0001
Glicerol 0,8037 0,5900 0,3568 0,1650 0,9805
Metil linoleato 0,0007 0,0015 0,0021 0,0027 0

% Relativo ao caso 1 do processo convencional.
® Relativo ao caso 2 do processo convencional.

4.7 COMPARACAO DOS PROCESSOS PRODUTIVOS QUANTO A VIABILIDADE

4.7.1 Viabilidade técnica dos processos estudados

Para determinar se um processo de producdo é viavel segundo uma rota tecnoldgica, é
necessario a analise sobre o alcance de certos requisitos especificados anteriormente a fase de
projeto. O processo convencional de producdo de biodiesel a partir de OGRs j& havia sido
demonstrado por Zhang et al. (2003) ser vidvel tecnicamente, visto que o pardmetro principal
analisado foi atingido, ou seja, a pureza em ésteres de 99,65%. Logo, tomando o mesmo
parametro como base conclui-se que ambos 0S processos sdo viaveis tecnicamente, dado que

tanto o processo convencional quanto o alternativo cumpriram esse requisito.
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4.7.2 Dimensionamento e viabilidade econémica dos processos estudados

Apols a etapa de simulacdo dos processos convencional e alternativo foi realizado o
dimensionamento dos equipamentos, a fim de obter 0s seus custos de investimento, ou seja, 0
ISBLequip- Além disso, 0s custos de operagdo, ISBLgper, € a receita em produtos também foram
calculados e, por conseguinte, 0 CATU e a Viab dos processos, conforme as Equacdes (47) e (48)
presentes no item 2.6 (DOUGLAS, 1988; HAPPEL; JORDAN, 1958;SANTANA et al., 2010;
SOUZA, 2011; SILVA, 2013).

Com auxilio do Microsoft Excel e do Matlab foram calculados as dimensdes e 0s custos
dos processos convencional e alternativo. A Tabela 45 e a Tabela 46 mostram algumas variaveis,

materiais e dimensdes dos principais equipamentos empregados em ambos 0S processos.

E observado que aco carbono foi utilizado na maioria dos equipamentos devido ao seu
menor custo. No entanto, para operagcdes com presenca de correntes com maior acidez o ago
inoxidavel foi empregado. Segundo Norden (1973), para sistemas catalisados por &cido em
concentracdes abaixo de 5% (em massa) e acima de 85%, é recomendado o uso de aco
inoxidavel. No caso do H,SO, concentrado empregado, Davis (2000) afirma que para
temperaturas entre 323,15 e 373,15 K e concentra¢fes menores que 60% (em massa) e maiores

que 80%, o0 aco inoxidavel apresenta boa resisténcia a corroséo.

Com relacdo ao uso de NaOH, Davis (2000) constatou que o aco inoxidavel pode ser
usado para concentracbes menores que 50% (em massa) entre a temperatura ambiente e 368,15
K. Todavia, para esse catalisador (puro) o material foi considerado aco carbono, visto que esse
esta presente em baixa concentracdo (0,01% em relacdo aos TAGS) e a presenca de dgua durante
a reacdo ndo é perceptivel para quatro casas decimais na fracdo em massa. Zhang et al. (2003)
empregou aco inoxidavel no reator de transesterificacdo, porém fez uma ressalva que poder-se-ia

usar aco carbono. Logo, aco carbono foi preferido para os equipamentos do pos-tratamento.

Ao se analisar as dimensdes dos equipamentos e comparando-as com 0s resultados de
Zhang et al. (2003) e West, Posarac e Ellis (2008), sdo observadas algumas diferencas
significativas nos reatores, destiladores e extratores, para a mesma base de éleo empregada pelos

autores (1050 kg/h). Para o pré-tratamento dos casos estudados do processo convencional ja era
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esperado maiores diametros dos equipamentos. Isso se deve as maiores RMs metanol/AGLs

empregadas para ambos os casos.

Tabela 45 — Varidveis, materiais e dimensfes dos principais equipamentos empregados na
unidade de pré-tratamento dos processos convencional e alternativo

Equipamento Variavel Caso 1 Caso 2 Alternativo
E-Al T(K) N N 303,15
P (bar) N N 1
DxH (m) N N 0,66x3,83
Tipo de ago N N Inoxidavel
R-C1/R-Al T(K) 333,15 333,15 383,15
P (bar) 1 1 4,8
DxH (m) 1,5x4,49 1,27x3,81 0,82x2,46
T (min) 120 120 30
Tipo de aco Inoxidavel Inoxidavel Inoxidavel
E-C1 w (kg/h) 430 170 N
T(K) 298,15 298,15 N
P (bar) 1 1 N
DxH (m) 0,76x3,03 0,59x3,03 N
Tipo de ago Inoxidavel Inoxidavel N
D-C1/D-Al T(K) 337,51/381,03 337,62/404 337,56/344,26
P (bar) 1/1,04 1/1,01 1/1,04
Qr 1386,73 441,04 1140,91
Qc 1291,8 407,92 1136,36
DxH (m) 0,83x4,39 0,5x3,6 0,76x4,39
Tipo de ago Inoxidavel Inoxidavel Inoxidavel
R-C2/R-A2 T(K) 318,15 318,15 318,15
P (bar) 1 1 1
DxH (m) 0,28x0,83 0,23x0,68 0,24x0,73
T (min) 5 5 3)
Tipo de aco Inoxidavel Inoxidavel Inoxidavel

Para o reator R-C1 foram encontrados dimensdes com valores proximos ao dobro dos

apresentados por West, Posarac e Ellis (2008). Contudo, a maior carga de metanol pode ter

contribuido, assim como o t empregado pelos autores que foi de uma hora comparada as duas

horas aplicadas neste estudo. J& o reator R-C2 apresentou dimensdes mais proximas ao desses

autores devido as pequenas diferencas de vazbes e tempos de residéncia considerados.

Diferentemente do RC1, as dimensdes dos reatores R-C3 foram bem menores que 0s respectivos

autores. Isso pode ter ocorrido devido a menor vazado de TAGs (80%) comparado aos dos autores
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(95%), além do menor tempo de residéncia. O R-C4 ndo foi aplicado pelos autores nas suas

plantas de producéo de biodiesel convencional.

Ao compararem-se 0s casos do processo convencional com o alternativo € observado que
todos os reatores apresentam dimens@es proximas com excecdo do R-Al devido, principalmente,

ao menor tempo de residéncia.

Tabela 46 — Variaveis, materiais e dimensdes dos principais equipamentos empregados na
unidade de pos-tratamento dos processos convencional e alternativo

Equipamento Variavel Caso 1 Caso 2 Alternativo
R-C3/R-A3 T(K) 338,15 338,15 338,15
P (bar) 1,05 1,05 1,05
DxH (m) 0,93x2,78 0,93x2,8 0,95x2,85
T (min) 60 60 60
Tipo de ago Carbono Carbono Carbono
F-C1/F-Al T(K) 421,15 421,15 421,15
P (bar) 1 1 1
DxH (m) 1,07x2,44 1,07x2,44 1,07x2,44
Tipo de ago Carbono Carbono Carbono
E-C2/E-A2 w (kg/h) 60 130 100
T(K) 318,15 318,15 318,15
P (bar) 1 1 1
DxH (m) 0,42x2,63 0,43x2,63 0,45x3,03
Tipo de aco Carbono Carbono Carbono
R-C4/R-A4 T(K) 318,15 318,15 318,15
P (bar) 1 1 1
DxH (m) 0,19x0,56 0,21x0,64 0,22x0,66
T (min) 5 5 5
Tipo de ago Carbono Carbono Carbono
D-C2/F-A2 T(K) 266,75/421,27 260,8/421,26 421,15
P (mbar) 5/8,86 6/9,73 115
Qr 252,49 375,97 N
Qc 225,02 368,34 N
DxH (m) 0,62x1,2 0,77x1,2 1,07x2,44
Tipo de aco Carbono Carbono Carbono

Para os extratores E-C1 e E-C2 percebeu-se que as dimensbes foram bem menores em
comparacédo as apresentadas por West, Posarac e Ellis (2008). Isso se deve, provavelmente, por

estes terem empregado uma correlagdo para destilagdo, além de considerar extratores de pratos
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perfurados, que apresentam maiores diametros e alturas devido aos seus maiores valores de
HETP (SEADER; HENLEY; ROPER, 2011; SINNOTT, 2003). Diferentemente desse trabalho,
0s extratores foram considerados do tipo RDC, visto que apenas foi encontrada uma correlagédo
para o custo de investimento desses em detrimento dos outros tipos. Além disso, o extrator RDC
apresenta maiores valores de eficiéncia e HETP, logo resulta em didmetros e alturas menores

comparados ao de pratos perfurados (SEIDER et al., 2009).

As colunas de destilacdo foram consideradas do tipo pratos se o diametro fosse maior que
0,6 m, caso contrario os internos da coluna seriam do tipo recheio. No entanto, uma excecao a
essa regra foi aplicada quando a pressédo de operagdo fosse muito baixa, de modo que recheio
estruturado foi preferido (SINNOTT, 2003). O prato do tipo valvula livre flutuante foi o
escolhido para a simulacdo no médulo tray sizing devido, principalmente, ao seu menor diametro,

moderada perda de carga e custo comparado aos pratos campanulas e perfurados (SILVA, 2013).

Para as colunas de recheio foi considerado sheet pack (estruturado) para operagOes a
vacuo e pall rings 1 in de metal a pressdo ambiente, sendo que ambos estdo presentes no médulo
Pack sizing. Além disso, tanto para prato quanto para recheio foi considerado aco inoxidavel. 1sso
se deve as colunas de destilacdo do pré-tratamento possuirem correntes com acidez consideravel
(AO e H,S0O,) e no poés-tratamento, que opera a baixa pressdo, apenas ter sido encontrado na
literatura o custo de sheet pack composto daquele material (SEIDER et al., 2009). Logo, essas
consideragbes justificam as menores dimensGes encontradas nas colunas de destilagdo

comparadas as dos autores anteriores.

Apds o dimensionamento, foi realizado o calculo dos custos de investimentos conforme as
equacdes descritas no Apéndice A. Também foram calculados os custos relativos a operagédo
incluindo méo-de obra, matérias-primas e utilidades. Para isso os pregos das matérias-primas e
das utilidades considerados se encontram na Tabela 47 e na Tabela 48. Na Tabela 49 sdo
apresentados os resultados desses calculos, além do CATU e da Viab no primeiro e segundo anos.

No primeiro ano é incluido ISBLequip € @ partir do segundo esse ndo mais € incluido.



119

Tabela 47 — Custo de matérias-primas e produtos empregados nas simulacdes

Matéria-prima  Preco (US$/kg) Matéria-prima  Preco (US$/kg)  Produto (upsrg(/;fg)

Oleo de fritura 0,318 CaO 0,14¢ Biodiesel 0,96°
Metanol 0,92° NaOH 0,51° Glicerol 0,79°
H,SO4 0,20¢ H3POq 0,83° CaS0Oq, 0,95¢
Glicerol 0,79° Agua 5x107f NasPO, 1,77

Fonte: Lisboa et al. (2014)%, Aboissa Oleos Vegetais (2014)°, Young (2015)¢, Alibaba (2014)°, Icis (2014)°
e Perlingeiro (2011)f

Tabela 48 — Custo de utilidades empregadas nas simulagdes

- Preco - Preco . Preco
Utilidade (US$/kg) Utilidade (US$/kg) Utilidade (US$/kg)
Agua 5,0x10™®  Energia (US$/kWh)  1,4x10™®  NH3al17°F 9,0x10™
Vapor 1,5x107% NH3 a 34°F 5,0x10 NH3 a 0°F 1,2x10°%

Fonte: Perlingeiro (2011)* e Young (2015)"

Tabela 49 — Resultados dos custos de producdo de biodiesel a partir de OGRs dos processos
convencional e alternativo

Custo ou receita Caso 1 Caso 2 Alternativo
Produtos (US$/ano) 12.343.512,38 10.716.958,01 9.390.463,55
Matérias primas (US$/ano) 6.992.468,85 5.206.262,90 4.179.840,07
Utilidades (US$/ano) 866.468,55 1.200.512,99 553.515,74
Méo-de-obra (US$/ano) 888.000,00 888.000,00 888.000,00
ISBLoper (US$/ano) 8.746.937,40 7.294.775,89 5.621.355,81
ISBLequip (US$) 5.183.354,33 4.610.354,71 3.710.362,87
CATU1 1,13 1,11 0,99
Viab1l (%) -12,86 -11,09 0,63
CATU2 0,71 0,68 0,6
Viab2 (%) 29,14 31,93 40,14

Conforme os resultados da Tabela 49 foram observados para ambos 0s casos do processo
convencional, que no primeiro ano CATU1>1 reflete numa Viab1<0. Diferentemente o processo
alternativo apresentou CATU1<1 que reflete numa Viab1>0. Porém estes valores foram bem
proximos de 1 e 0, respectivamente, 0 que sugere que para uma avaliacdo econdmica mais

detalhada esse processo também ndo seria viavel economicamente no primeiro ano de operagéo.

A partir do segundo ano, o investimento em equipamentos ndo mais seria considerado,
assim 0s trés processos mostraram-se vidveis economicamente para o calculo econdmico

empregado. No entanto, percebe-se que o valor de Viab2 do processo alternativo foi o maior



120

dentre os processos estudados. Logo, esse processo € mais viavel economicamente em relagdo ao
processo convencional para ambos os casos estudados. Além disso, ao comparar-se 0s dois casos
do processo convencional foi observado que o caso 2 apresentou maior Viab2, ou seja, mostrou-

se mais viavel economicamente que o caso 1.

Ao se analisar os resultados da Tabela 49, foi observado que a ordem de receita dos
produtos se comportou contrariamente a ordem de viabilidade econémica (alternativo>caso
2>casol), ou seja, caso 1>caso 2>alternativo. 1sso se deve a quantidade de glicerol produzida, ja
que a producgéo deste segue a ordem casol>caso2>alternativo. Contudo, resultados semelhantes
foram observados para o custo de matérias-primas, dado que mais glicerol foi usado no caso 1
(430 kg/h) comparado ao caso 2 (170 kg/h) e ndo foi necessario para o processo alternativo.

Para o melhor entendimento desses resultados foram construidos graficos dos custos
relativos ao ISBL dos processos estudados, conforme mostrado da Figura 19 a Figura 21. Nestas
é observado que mais de 60% do custo é relativo a operacdo no primeiro ano. Ja a Figura 22
compara esses valores entre 0s processos, assim como 0 ISBLquip dos mesmos. Conforme visto o

ISBLper SEgUE a ordem caso 1>caso 2>alternativo, sendo que o mesmo vale para 0 ISBLeguip.
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Figura 19 — Diagrama que compara as contribui¢fes dos tipos de ISBL para o0 caso 1 do processo
convencional
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Figura 21 — Diagrama que compara as contribui¢fes dos tipos de ISBL do processo alternativo
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Figura 22 — Comparacéo entre os tipos de ISBL dos processos

Com intuito de analisar mais profundamente o ISBLgper foram construidos diagramas que
comparam as trés parcelas do custo operacional consideradas para 0s processos estudados,
conforme mostrado da Figura 23 a Figura 25. Nestas € observado que mais de 70% do ISBLgper €
relativo ao custo com matérias-primas (MP). J& a Tabela 50 mostra a porcentagem relativa dos

custos pertencentes ao ISBLgper € 1SBLeguip.
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Figura 23 — Diagrama que compara as contribui¢des dos tipos de ISBL de operagéo para o caso 1
do processo convencional
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Figura 24 — Diagrama que compara as contribuicdes dos tipos de ISBL de operagdo para 0 caso 2
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Figura 25 — Diagrama que compara as contribuicdes dos tipos de ISBL de operacdo para o

processo alternativo

Tabela 50 — Porcentagem relativa dos custos pertencentes ao ISBLgper € 1SBLequip

Custo Caso 1 (%) Caso 2 (%)  Alternativo (%)
Matérias-primas 50,20 43,73 44,79
Utilidades 6,22 10,08 5,93
Mao-de-obra 6,37 7,46 9,52
ISBLequip 37,21 38,73 39,76
Total 100,00 100,00 100,00
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Conforme observado os custos relativos a MPs variaram entre 43,73 a 50,20% do total.
Logo, apesar da reducdo esperada pela utilizacdo de uma MP ndo nobre, ainda sim essa
representa o principal custo envolvido no processo. Santana (2008) estudou a transesterificacao
dos 6leos de soja, dendé e mamona, em que o custo de MPs representou entre 77,2 e 85,8% do
custo total. Portanto, reducédo significativa foi obtida, porém uma anélise estratificada das MPs
pode ser realizada, tal como mostrado da Figura 26 a Figura 28.
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Figura 26 — Contribui¢des dos diferentes componentes para o custo de MPs do caso 1
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Figura 27 — Contribui¢des dos diferentes componentes para o custo de MPs do caso 2
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Figura 28 — Contribuicbes dos diferentes componentes para o custo de MPs do processo
alternativo

Como observado da Figura 26 a Figura 28, com excecao do caso 1, o 6leo de fritura é o
principal componente responsavel pelo maior custo das MPs. Ja o glicerol se apresentou como
principal no caso 1 e no caso 2 com sua reducdo na entrada se mostrou como segundo
componente em importancia. O metanol veio logo em seguida para todos 0s casos, mas sendo o
segundo mais importante no processo alternativo por este ndo necessitar de adicdo de glicerol.
Logo, a remocdo da unidade de lavagem com glicerol é promissora em substituicdo pela extracao
dos AGLs com metanol, visto que o processo alternativo se mostrou mais viavel economicamente

em relacdo ao convencional.



126

5 CONCLUSOES E SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Neste trabalho foi proposto e dimensionado um processo alternativo de producdo de
biodiesel a partir de OGRs com auxilio do Aspen Plus, além da anélise de sua viabilidade técnica
e econdmica frente ao processo convencional. O processo alternativo se baseou na ideia de
separar 0s AGLs dos TAGs presentes em OGRs através da ExLL com metanol para,
posteriormente, realizar as reacOes de esterificacdo e de transesterificacdo em paralelo. Esse foi
dimensionado assim como o processo convencional referente aos dois casos estudados (RM 60:1
e 19,8:1).

Ao final do dimensionamento, ambos 0s processos se mostraram Vviadveis tecnicamente,
visto que atenderam a especificacdo de projeto (teor em ésteres de 99,65% m/m). Diferengas
foram encontradas entre as dimensdes dos equipamentos estudados no processo convencional e
0s apresentados em trabalhos da literatura. Essas apareceram nos reatores, nas colunas de
extracdo e de destilacdo, principalmente, ocasionado por diferencas relativas aos tempos de
residéncias, as vazbes, as correlacBes aproximadas para 0s extratores e ao uso de pratos
perfurados que sdo menos eficientes. Além disso, poucas diferencas nas dimensbes foram
encontradas entre esse processo e 0 alternativo, com exce¢do dos equipamentos pertencentes ao

pré-tratamento.

A fim de avaliar e comparar a viabilidade econdmica dos processos foram calculados o
CATU e a Viab para o primeiro e segundo anos de operacao, equivalente a inclusdo e a auséncia
do ISBLequip, respectivamente. Os resultados demostraram que os valores do CATUL foram
maiores que a unidade para o processo convencional e proximo deste valor para o alternativo, o
que implicaram em Viabl negativo e pouco acima de zero, respectivamente. Isso demonstra que
para uma avaliacdo econdmica mais detalhada esses ndo seriam viaveis economicamente no

primeiro ano de operacao.

No entanto, a partir do segundo ano de operacdo todos apresentaram viabilidade
econémica de acordo com os critérios aplicados. No caso seguiram a ordem de viabilidade
alternativo>caso 2>casol. Logo, 0 processo alternativo mostrou ser mais viavel economicamente

que o convencional.
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Ao final do estudo sugerem-se trabalhos futuros, entre os quais se destacam: o estudo da
cinética de esterificacdo de AGLs em auséncia de 6leo variando-se o teor de AGLs entre 10-20%,
0 estudo na determinacdo de dados experimentais de ELV e ELL dos componentes empregados
no processo e a modelagem desses dados com um modelo de eletrdlito. Além disso, otimizar o
processo estudado, realizar uma avaliagdo econdémica mais detalhada e estudar a possibilidade de
combinar outros solventes ao metanol, de modo a aumentar a distribuicdo de AGLs na fase

alcool.
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Apéndice A — Equacgdes empregadas para o calculo de ISBLequip

A seguir sdo apresentadas as equacdes que compdem o lg; da Equacao (49), com excegédo
do bare-module cost da ETE que € incluido separadamente, conforme apresentado no item 2.6.

Neste item também se encontram os valores dos indices M&S e CE considerados nos célculos.

O custo de projeto para os reatores, casco das colunas de destilacdo, tanques flash e de

refluxo séo dados por
ISBL(US$) = [(M&S)/280]101,9D1 06608022 18 + F,) (A-1)
F, = FpFp, (A-2)

em que D e H sdo o diametro e a altura do equipamento em ft (pés), Fn, e Fp sdo fatores de
correcdo relativos ao tipo de material e pressdo de projeto do casco do equipamento,
respectivamente. Tabelas com valores destes fatores sdo apresentadas em Douglas (1988) e
Perlingeiro (2011).

O custo de projeto para aquecedores, resfriadores e condensadores com temperatura de

ebulicdo do fluido condensavel, Th<100°F sdo dados por
ISBL(US$) = [(M&S)/280]101,34%55(2,29 + E,) (A-3)
F. = (Fp + Fp)Ey (A-4)
em que A é area do trocador de calor (TC) em ft* (pés?), Fm e Fp tem 0s mesmos significados da

Equacdo (A-2), Fp é um fator relativo ao tipo de TC. Tabelas com valores destes fatores séo

apresentadas em Douglas (1988) e Perlingeiro (2011).

O custo de projeto para refervedores € dado por

ISBL(US$) = [(M&S)/280]328[(2,29 + F.)/3,29](Q,/11250)%65 (A-5)
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em que Q € a carga térmica do refervedor em BTU/Ib (DOUGLAS, 1988).

O custo de projeto para condensadores com Tb>100°F ¢é dado por
ISBL(US$) = [(M&S)/280]328[(2,29 + F,)/3,29] A%65 (A-6)

em que A é rea do condensador (TC) em ft? (pés?) (DOUGLAS, 1988).

O custo de projeto dos pratos das colunas de destilacdo é dado por
ISBL(US$) = [(M&S)/280]4,7D*>H,,,F, (A-7)
F.=F+F, +E, (A-8)

em que D e Hy, é 0 didmetro e a altura da pilha de bandejas de pratos em ft, Fs, F; e Fr, sdo fatores
relativos ao espacamento entre pratos considerados, tipo de prato e material deste,
respectivamente. Tabelas com valores destes fatores séo apresentadas em Douglas (1988). Assim,
o0 custo total da coluna de destilagdo com pratos é a soma dos resultados das Equacdes (A-1)

aplicada ao casco e ao tanque de refluxo, (A-3) ou (A-6), (A-5) e (A-7).

O custo de projeto total das colunas de destilacdo contendo recheios é dado pela Equacao
(A-9) que foi adaptada dos trabalhos de Douglas (1988) e Seider et al. (2009),

CPDrech = ISBLcasco+tanque + ISBLref + ISBLcond + VPCPK + CDR (A-9)

em gue Cpprech € 0 purchase cost da coluna de destilagdo com recheios, ISBLcasco+refluxo, 1SBLref €
ISBLcong S80 0s resultados obtidos das EquacBes (A-1) aplicado para o casco e o tanque de
refluxo, (A-5) e (A-3) ou (A-6), respectivamente, Vp é 0 volume do recheio em ft*, Cpx é 0 custo
instalado do recheio em US$/ft® e Cpr é 0 custo instalado de distribuidores e redistribuidores de
alta performance empregados para obter maior eficiéncia com os recheios. Tabelas com valores
de Cpk para alguns recheios aleatorios sdo apresentadas em Seider et al. (2009), além de que na
auséncia de dados de fornecedores os autores sugerem Cpx=US$ 250/ft> para 0 recheio
estruturado sheet pack e (Cpr/A)=US$ 125/ft?>, onde A é a rea da secéo transversal da coluna.
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O custo de projeto de bombas é dado por

S = QHO,S (A'lO)
Cy = exp{9,7171 — 0,6019[In(S)] + 0,0519[In(S)]?} (A-11)
Cpp = (CE/500)FpFyCp (A-12)

em que Q é a vazao volumétrica em gal/min, H é o pump head (aumento de pressdo/densidade do
liquido) em ft, S é o fator de dimensionamento em gpm.(ft)>, Cg e Cpg é 0 custo base e o
purchase cost da bomba para 400<S<100.000 dados em USS$, Fr e Fy sdo fatores relativos a
varios parametros da bomba e ao tipo de material de construcdo desta, respectivamente. Tabelas

com valores destes fatores sdo apresentadas em Seider et al. (2009).

O custo de projeto do hidrociclone é dado por
Cpy = 240(CE /500)F,, Q% (A-13)
em que Cpy € 0 purchase cost do hidrociclone dado em US$, Fy, é um fator relativo ao material

(Fm=1 para aco carbono e Fy=2 para aco inoxidavel) e Q é a taxa volumétrica do liquido
alimentado em gal/min (SEIDER et al., 2009).

O custo de projeto do extrator RDC é dado por

S = HD'S (A-14)

Cprpc = 320(CE /500)F,,S%8* (A-15)
em que S é o fator de dimensionamento em ft>°, Cprpoc € 0 purchase cost do RDC dado em US$

para 3<S<2000, Fy, ¢ 0 mesmo apresentado para o hidrociclone, H e D séo a altura e didmetro do
RDC em ft, respectivamente (SEIDER et al., 2009).
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O custo de projeto do sistema de vacuo dos tipos bomba de anel liquido de aco inoxidavel
com selante de recirculacdo e compressor a vacuo seco (compressor parafuso) com controles de
protecdo sdo dados pelas Equactes (A-18) e (A-19), respectivamente, além das Equacdes (A-16)
e (A-17),

W, = 5+ {0,0298 + 0,03088[In(P)] — 0,0005733[In(P)]2}V > (A-16)
S = War/Par (A-17)
Cppa, = 8250(CE/500)5035 (A-18)
Cocp = 9590(CE /500)S5°38 (A-19)

em que Wy € a taxa de escapamento de ar em Ib/h, P € a pressao absoluta em Torr, V € o0 volume
do vaso em ft®, S é o fator de dimensionamento em ft/min, CpgaL € 0 purchase cost da bomba de
anel liquido em US$ para P>50 Torr e 3<S<18.000, Cpcp & 0 purchase cost do compressor
parafuso para P>0,1 Torr e 50<S<350 (SEIDER et al., 2009).

O custo de projeto dos tanques de armazenamento dos tipos telhado cone e flutuante sdo

dados pelas Equac@es (A-20) e (A-21), respectivamente,

Cprc = 265(CE /500)F,, V%51 (A-20)

CPTF = 475(CE/500)FMV0'51 (A'21)

em que V=Q./t é o volume armazenado em gal devido a vazdo de entrada Q, € 0 tempo de
residéncia 1, Fy € 0 mesmo apresentado para o hidrociclone, Cprc € 0 purchase cost em US$
relativo ao tanque tipo telhado cone para pressdo de saturagdo (Psx)>3,9 e V<40.000 ou
Psat>0,75 e V>40.000 e Cprr € 0 purchase cost em US$ relativo ao tanque tipo telhado flutuante

caso ndo sejam satisfeitas as condi¢Ges anteriores do telhado cone (SEIDER et al., 2009).

O custo de projeto da ETE composta de tratamento secundario e terciario é dado por
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Cemere = (88.000 — 14800)(CE /500)Q%%* (A-22)

em que Q é a vazao volumétrica do efluente liquido em gal/min, Cete é 0 bare-module cost em
US$ (SEIDER et al., 2009).
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Apéndice B — Diagramas de fases do equilibrio liquido-liquido (ELL)
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Figura B1 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G) a 313K: (m)
experimental (Andreatta et al., 2008); (-e-) NRTL
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Figura B2 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G) a 333K: (m)
experimental (Andreatta et al., 2008); (-e-) NRTL
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Figura B3 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G) a 353K: (m)
experimental (Andreatta et al., 2008); (-e-) NRTL
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Figura B4 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G) a 373K: (m)
experimental (Andreatta et al., 2008); (-e-) NRTL

145



0,8 0,2
0,7 0,3

0,6 0,4

0,5 0,5

0,4 06

0,7

0 0,8

03
AN

0.1 L= —/AQA 0,9

0 j : \ 1

G 1 0,9 0,8 0,7 0,6 0,5 0,4 0,3 0,2 0,1 oMo

Figura B5 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/glicerol (G) a 393K: (m)
experimental (Andreatta et al., 2008); (-e-) NRTL
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Figura B6 — Diagrama de fases para o sistema metil
linoleato (ML)/metanol (M)/glicerol (G) a 308,2K: (m)
experimental (Lee, Lo e Lin, 2010); (-e-) NRTL
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Figura B7 — Diagrama de fases para o sistema metil
linoleato (ML)/metanol (M)/glicerol (G) a 318,2K: (m)
experimental (Lee, Lo e Lin, 2010); (-e-) NRTL
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Figura B8 — Diagrama de fases para o sistema metil

oleato (MO)/metanol (M)/dgua (A) a 298,2K: (m)
experimental (Lee, Lo e Lin, 2010); (-e-) NRTL
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Figura B9 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/dgua (A) a 308,2K: (m)
experimental (Lee, Lo e Lin, 2010); (-e-) NRTL
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Figura B10 — Diagrama de fases para o sistema metil
oleato (MO)/metanol (M)/agua (A) a 318,2K: (m)
experimental (Lee, Lo e Lin, 2010); (-e-) NRTL
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Figura B11 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/metanol (M)/glicerol (G) a 300,15K: (m)
experimental (Casas et al., 2014); (-e-) NRTL
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Figura B12 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/metanol (M)/glicerol (G) a 319,35K: (m)
experimental (Casas et al., 2014); (-e-) NRTL
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Figura B13 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/metanol (M)/glicerol (G) a 341,85K: (m)
experimental (Casas et al., 2014); (-e-) NRTL
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Figura B14 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/biodiesel de soja (BS)/glicerol (G) a
299,15K: (m) experimental (Casas et al., 2014); (-e-)

NRTL
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Figura B15 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/biodiesel de soja (BS)/glicerol (G) a
319,35K: (m) experimental (Casas et al., 2014); (-e-)

NRTL
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Figura B16 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de soja (OS)/biodiesel de soja (B)/glicerol (G) a
341,85K: (m) experimental (Casas et al., 2014); (-e-)

NRTL
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Figura B17 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de girassol (OG)/acido oleico (AO)/metanol (M) a
303,15K: (m) experimental (Mohsen-Nia e Khodayari,

2008); (-e-) NRTL
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Figura B18 — Diagrama de fases para o sistema 6leo
de girassol (OG)/acido oleico (AO)/metanol (M) a
313,15K: (m) experimental (Mohsen-Nia e Khodayari,

2008): (-e-) NRTL
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Apéndice C — Desvios médios quadraticos da comparacdo entre os valores experimentais e

calculados pelo modelo NRTL

Tabela C1 — Desvios medios quadraticos das composicdes das fases

Sistema Aw (%) Sistema Aw (%)
MO/M/G a 313K 0,67 MO/M/A a 318,2K 0,18
MO/M/G a 333K 0,67 OS/M/G a 300,15K 0,37
MO/M/G a 353K 0,54 OS/M/G a 319,35K 0,51
MO/M/G a 373K 0,27 OS/M/G a 341,85K 0,17
MO/M/G a 393K 0,44 OS/(ML+MO)/G a 299,15K 0,62

ML/M/G a 308,2K 0,55 OS/(ML+MO)/G a 319,35K 0,28
ML/M/G a 318,2K 0,59 OS/(ML+MO)/G a 341,85K 0,18
MO/M/A a 298,2K 0,21 OG/AO/M a 303,15K 0,88
MO/M/A a 308,2K 0,22 OG/AO/M a 313,15K 0,95




