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RESUMO — Um reator em leito fixo em escala industrial para producdo continua
biodiesel com carga 8000 kg/h de dleo de dendé e metanol, usando a rota de
transesterificacdo heterogénea e dados cinéticos disponiveis, foi modelado e
simulado com o uso de software numérico. O modelo matematico do reator foi
desenvolvido segundo as hipoteses de regime permanente, velocidade intersticial
e porosidade constantes, forca motriz linear para a transferéncia de massa, e
operacao isotérmica sem dispersao axial. Trés casos de estudos foram simulados
com a variacao dos seguintes parametros: temperatura, velocidade espacial horaria
de liquido (LHSV) e razéo &lcool/ 6leo. Para cada caso, os perfis de conversdo do
6leo ao longo do reator foram construidos. Deste perfis, foi possivel concluir que
as melhores de condicGes de operacdo foram a seguinte: temperatura de 338 K,
LHSV igual 0,25 e razdo molar alcool/6leo igual a 13,7. Tais condi¢cdes poderdo
ser utilizadas para obtencdo de dados técnicos-econémicos de uma unidade
industrial completa.

1. INTRODUCAO

Por motivos econémicos, ambientais e geopoliticos, diversos paises tém concentrado
suas atencbes em termos de pesquisa cientifica no intuito de alterarem suas matrizes
energéticas, que em nivel global é fortemente dependente dos combustiveis fosseis: petréleo,
gas natural e carvdo mineral. Tal atencdo tem-se voltado principalmente para as fontes
renovaveis de energia, que diferentemente dos combustiveis fosseis, ndo estdo atreladas a
prazos de esgotamento. O biodiesel, produzido a partir da transesterificacdo de dleos vegetais
ou gorduras animais com um alcool de cadeia curta, em geral metanol ou etanol, apresenta-se
como uma destas fontes (XIAO et al., 2012).

O processo convencional de producdo de biodiesel, responsavel pela maior parte da
producdo atualmente, é a transesterificacdo de 6leos vegetais refinados usando metanol como
alcool de cadeia curta e um catalisador alcalino homogéneo, principalmente o0 NaOH (Di
Serio et al., 2008). Tal processo é conhecido como rota homogénea basica, ou simplesmente
rota homogénea.

Embora a transesterificacdo pela rota homogénea basica conduza a altas conversdes do
oleo vegetal em mono-alquil ésteres, esta apresenta uma séria de desvantagens: € energo-
intensiva; o catalisador tem que ser removido do efluente do reator, 0 que implica o uso de
processos de purificacdo complexos, com a producdo de considerdveis volumes de &gua
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residual; &cidos graxos livres presentes Oleo interferem no processo, em virtude da ocorréncia
de reagcdes competitivas de saponificacdo (Atadashi et al., 2011).

Outro problema comum referente a transesterificacdo homogénea esta na utilizacdo de
6leo vegetal refinado, sendo que o custo da matéria prima graxa representa cerca 75% dos
custos totais de producdo (Morais, 2010). No cenario brasileiro, a maioria das plantas operam
com Oleo de soja, 0 que causa um déficit econdmico, sendo este é suprido somente por
subsidios governamentais. No entanto, a diversificacdo das matérias primas pode ser uma
saida para o impasse, aja visto que algumas fontes de matéria prima, como o 6leo de dendé,
apresentam grandes disponibilidades de 6leo. A palmeira de dendé pode chegar a niveis de
producdo de até 6 toneladas/hectare. No entanto, o principal problema referente ao 6leo de
dendé refere-se a sua acidez, que em geral é elevada, fato que pode inviabilizar o uso deste
6leo pela rota homogénea (Santana, 2008).

Neste contexto, a transesterificacdo usando catalisadores heterogéneos, ou rota
heterogénea, apresenta vantagens sobre a rota homogénea. A mais importante delas refere-se
a exclusdo de seguidas etapas de purificacdo, que envolvem a neutralizacdo do meio
reacional, lavagem e secagem do biodiesel e destilacdo, que na catalise homogénea sao etapas
fundamentais. Como consequéncia, hd uma reducdo no numero de equipamentos de processo,
reducdo na quantidade de agua requerida, reducdo na quantidade de efluentes com custos
ambientais reduzidos, e corrosdo em equipamentos (XIAO et al., 2012). Outra importante
vantagem da rota heterogénea diz respeito a sua insensibilidade em relacdo a acidez do 6leo, o
gue torna esta rota ideal para a transesterificacdo do 6leo de dendé em biodiesel. Além disso o
processo também produz uma glicerina com elevada pureza, com pelo menos 98% m/m,
sendo que esta possui um maior valor agregado (Di Serio et al., 2008).

Atualmente existem poucos trabalhos publicados com a modelagem e a simulacdo de
processos de producédo de biodiesel com catélise heterogénea. Existe na verdade uma profusdo
de trabalhos cientificos propondo novos catalisadores heterogéneos para o0 processo, mas
destes trabalhos, poucos apresentam dados cinéticos para os catalisadores, sendo estes
fundamentais para o projeto de reatores (Fogler, 2012).

Portanto, a proposta deste trabalhos a de modelar e simular um reator em leito fixo
industrial para producdo de biodiesel, com carga de 6leo de dendé e metanol usando a rota de
transesterificacdo heterogénea e dados cinéticos e de constantes de equilibrio do modelo de
Eley-Rideal disponiveis no trabalho de Xiao et al., (2010). Os parametros do leito foram
obtidos do trabalho de Xiao et al., (2012).

2. MODELAGEM DO REATOR

O modelo matematico para o reator foi desenvolvido com as hipdteses simplificadoras
de regime permanente, velocidade intersticial e porosidade constantes, forca motriz linear
para a transferéncia de massa, e operagdo isotérmica sem dispersdo axial (Cavalcante Jr.,
1998). Uma secéo transversal do reator de comprimento dz e &rea A constantes foi tomada
como volume de controle como est4 esquematizado na Figura 1.
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Figura 1 — Secdo transversal do reator com comprimento dz.

Balancos molares nas fases fluida e solida foram realizados para desenvolver a seguinte
equacdo do modelo:

— (LHSV X L) —= = Vipp1Te (1)

Onde LHSV é a Velocidade Espacial Horaria de Liquido, C,; a concentracdo do i-ésimo
componente na fase liquida, v; o coeficiente estequiométrico do i-ésimo componente, p, a
massa especifica aparente do sélido do leito, n o fator de efetividade interno para a
transferéncia de massa na particula de catalisador, e 7, a velocidade de reacdo incluindo os
efeitos externos de transferéncia de massa (Fogler, 2012).

O modelo de Eley-Rideal foi utilizado para representar a cinética da reacdo, sendo
descrito pela seguinte equagéo:

1C2C
-y
B
_ 2
e = Ne 1V K.Cp + KoCo @

Onde C,, Cg, C. e Cp sdo as concentracbes molares de Oleo, metanol, glicerol e
biodiesel respectivamente em kmol.m™3 na fase liquida, k a constante de velocidade em
m®. kmol™1. kg cat.s™1, K a constante de equilibrio, e K e K, as constantes de equilibrio de
adsorcdo no catalisador para o metanol e o glicerol em m3.kmol™1, respectivamente, e . 0
fator de efetividade externo para a transferéncia de massa no filme externo.

O fator de efetividade externo n, foi definido a partir da seguinte relagéo entre a
velocidade de reacéo 7, e a velocidade de reacdo desprezando os efeitos da transferéncia de
massa r:
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E o fator de efetividade externo n foi definido a partir da seguinte relacdo entre a
velocidade de reagéo r, e a velocidade de reacdo considerando os efeitos da transferéncia de

massa interna e externa r,;:

Tei
== “

Te

A seguinte equacdo foi utilizada para obter os valores de n como funcdo do Mddulo de
Thiele @:

11 1 :
=% ltanh(30) ~ 3_q>] ®)

E @ foi calculado pelas seguintes equagdes

V T,
=L | (6)
Sp CAODef
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Onde V, e S, sdo o volume e a area superficial de particula em m* em?,
respectivamente, C4o a concentragcdo molar de Oleo na entrada do reator (z =0), Dir a
difusividade do i-ésimo componente na fase fluida em cm? /s, u a viscosidade da fase fluida
em cP, @, o fator de associacéo do solvente igual 1,9 no caso o metanol, Mg a massa molar do
solvente, V; o volume molar do soluto na temperatura ade ebulicdo em ¢m3/mol, no caso o
Oleo, D,s a difusividade efetiva do i-ésimo componente nos poros do catalisador, § a
tortuosidade e 6 a porosidade na particula do catalisador. As Equacdes 2 a 8 foram definidas
de acordo com o trabalho de Xiao et al., (2012).
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3. PARAMETROS DO MODELO

Alguns parametros das Equacdes 1 a 8 obtidos dos trabalhos de Xiao et al., (2010) e
Xiao et al., (2012). Entretanto, outros parametros foram definidos de acordo com uma
condicdo de escala industrial, pois nos trabalhos supracitados, os parametros estiveram
relacionados a uma condicdo de escala laboratorial. A Tabela 1 mostra os valores dos
parametros usados neste trabalho.

Tabela 1 - Parametros usados na simulacgdes do reator

Dados de Difusividade Valores
D4s (m?/s): difusividade do 6leo 2,26x10710
Dy (m?/s): difusividade do metanol 3,00x1010
D¢y (m?/s): difusividade do glicerol 3,33x1010
Dpy (m?/s): difusividade do biodiesel 2,12x1010
Dados Cinéticos e de Constantes de Equilibrio

A (m8. kmol™ . kg cat.s™1): fator pré-exponencial de k 8,69x10%
E; (J/mol): energia de ativagdo de k 112923
Ag(m3. kmol™1): fator pré-exponencial de Kg 7,63x10
Ex(J/mol): energia de ativacdo de Kp -37536,6
Ac(m3. kmol™1): fator pré-exponencial de K, 3,27x1010
E-(J/mol): energia de ativacdo de K -61238,9
Parametro do Leito Reacional

D (m): didmetro do reator 0,30

L (m): comprimento do reator 40

pp (kg/m3): massa especifica das particulas 2306,4
d, (m): didmetro das particulas de catalisador 0,005
&: porosidade do leito 0,52

§: tortuosidade 4,1

0: porosidade da particula 0,0713

A viscosidade uy da fase fluida foi calculada a partir do método UNIFAC-VISCO
descrito em Poling et al., (2004).

4. RESULTADOS E DISCUSSOES

As equacbes do modelo foram resolvidas computacionalmente pelo de método de
Runge-Kutta de 4° ordem. Foram realizados estudos de caso com a variacdo dos parametros
LHSV, razdo molar alcool/6leo m e temperatura isotérmica de reacdo T. A variacdo destes
parametros seguiu 0 mesmo padrédo apresentado no trabalho Xiao et al., (2012), de tal forma a
validar e comparar os resultados destes trabalho com os do autor. As Figura 1 a 3 mostram 0s
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resultados das simulacGes, onde os perfis de conversdo do dleo ao longo do reator foram
construidos para cada caso.
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Figura 1 — Variacdo do LHSV.T =343 Kem = 22,73.
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Figura 2 — Variacdo da razdo alcool/6leo m. LHSV = 0,25h'e T = 338 K.

Area tematica: Simulagéo, Otimizag&o e Controle de Processos 6



Congresso Brasileiro de
Engenharia Quimica

19 a 22 de outubro de 2014

Florianopolis/SC

R IS S S SR S o o
1/ 7 A
14 v/ A
g L
0,84 | S/
J A ./.‘
[ / ././.
1V A /././
06| / -t
4 /.
1 - —=—T=298K
< .
| A —e—T=318K
"1 e —A-T=328K
1 o —v-T=338K
1 A e T=347K
0,2 °
I
-4 ./
T i o e e ik

20 25 30 35 40

L (m)

0 5 10 15

Figura 3 — Variacdo da temperatura T. LHSV = 0,25 h' e m = 22,73.

A Figura 1 demonstra que o decréscimo do LHSV aumenta o valores de conversao ao
longo do reator. Este comportamento se explica pelo de que o LHSV é o inverso do tempo
espacial tomando como referéncia a alimentagdo a 60°F (Fogler, 2012). Como o tempo
espacial é igual ao tempo de residéncia médio das moléculas no reator, quanto maior o seu
valor, ou inversamente, quanto menor os valor de LHSV, maiores serdo os valores de
converséo ao longo do reator, como mostrado pelo perfis.

J& na Figura 2, sabe-se a reacdo de transesterificacdo tende para um equilibrio
termodinamico (XIAO et al., 2010). Estequiometricamente, a rea¢do requer uma razao molar
alcool/éleo m = 3. Entretanto, tal razdo estequiométrica ndo é adequada para se conseguir
conversdes altas em relacdo ao 6leo no reator, de tal forma que é necesséria a utilizacdo de
uma estratégia para deslocar o equilibrio no sentido dos produtos. A estratégia mais adequada
do ponto de vista econdémico é utilizar um excesso em alcool para deslocar o equilibrio
(WEST et al., 2008). Logo, quanto maior razdo molar &lcool/6leo, maiores serdo as

conversdes ao longo do reator.

Na Figura 3, o aumento de temperatura favoreceu o aumento dos valores dos
parametros cinéticos e da constante de equilibrio, esta Gltima relacionada ao deslocamento do
equilibrio termodindmico no sentido dos produtos.

Por ultimo, os perfis de conversdo também mostraram comportamentos similares aos
mostrados no trabalho de Xiao et al., (2012). Este fato serviu para validar o modelo proposto.
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4. CONCLUSOES

Baseado nos resultados apresentados neste trabalho, foi possivel concluir o seguinte:

- O modelo foi satisfatério em prever o comportamento da conversdo do 6leo ao longo do
reator;

- O resultados demonstram a validade do modelo proposto;

- Da andlise do perfis, foi possivel concluir que as melhores condi¢es operacionais foram:
temperatura igual 338 K, LHSV igual a 0,25 e razdo molar alcool/6leo igual a 13,7.
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