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Ao contrdrio dos métodos convencionais de producdo de biodiesel, a rota com
alcoois supercriticos que nao usa catalisador homogéneo e ndo ¢ afetada pela presenca
de 4gua e 4cidos graxos livres parece uma alternativa promissora. Como a condi¢ao
supercritica do dlcool promove a homogeneidade da mistura reacional, conversdes
elevadas podem ser obtidas em curto espaco de tempo. Além disso, a purificacdo € mais
simples do que na rota alcalina devido a auséncia da etapa de separac@o do catalisador.
Neste estudo um aparato experimental foi montado para investigar a producdo de
biodiesel de soja através da reacdo transesterificacdo em batelada sem catalisador
usando-se etanol supercritico ou mistura supercritica etanol+CO; e também catalisada
por lipase Novozym® 435 na presenga de CO,. Conversdo de 61,6% foi observada com
etanol supercritico em 40 minutos, 26,3% com mistura etanol+CO, em 30 minutos e
36,4% em 5 horas na rota enzimdtica. Os dados de conversdo versus tempo foram
modelados de modo a obter os parametros cinéticos e os resultados previstos
corroboram com os experimentais. O estudo incluiu uma parte computacional
envolvendo a modelagem de equilibrios de fases para avaliar quatro modelos
termodindmicos distintos quanto a representacdo de dados de equilibrio diversos,
coletados da literatura aberta, de misturas bindrias e terndrias dos componentes

envolvidos na sintese de biodiesel em meio supercritico com e sem catdlise enzimatica.
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BIODIESEL PRODUCTION IN SUPERCRITICAL MEDIUM
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May/2011
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Fernando Luiz Pellegrini Pessoa

Department: Chemical Engineering

Biodiesel production in supercritical medium sounds promising in comparison
with the conventional technology due to the absence of catalyst and no negative effects
caused by the presence of free fatty acids and water. Under supercritical conditions the
reaction mixture achieves complete miscibility and, as a consequence, high conversions
can be obtained in short period of time. Besides, the purification is simpler than in the
alkaline route because there is no catalyst to be removed from the products. Therefore,
in this thesis an experimental apparatus was assembled in order to carry out the
production of soybean fatty acid ethyl esters through batch wise transesterification
reaction without catalyst with supercritical ethanol or with supercritical mixture
etanol+CO,, and with lipase Novozym® 435 in the presence CO,. Conversion of 61.6%
was observed with supercritical ethanol in 40 minutes, 26.3% with mixture etanol+CO,
in 30 minutes and 36.4% in 5 hours with the enzymatic method. The kinetic data were
modeled, the kinetic parameters were determined, and the model was rather successful
in reproducing the experimental data. This study includes the modeling of phase
equilibria data retrieved from the open literature with four thermodynamic models. The
experimental data comprises binary and ternary mixtures of the components involved in

the biodiesel production process via supercritical routes.
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1-INTRODUCAO

Apbs a Revolucdo Industrial, a humanidade passou a utilizar intensivamente os
combustiveis fésseis, consumindo uma parcela significativa das reservas disponiveis.
Futuramente a limitacao ao uso destes recursos ndo serd devida apenas ao esgotamento
dos mesmos, mas principalmente, a diminui¢do da capacidade do meio ambiente de
absorver os gases provenientes das suas combustdes. Consequentemente, evitar a
dependéncia dos recursos fdsseis representa um pré-requisito para a humanidade

planejar o futuro e um outro estilo de vida.

Ha um grande interesse pelas fontes alternativas de energia porque, excetuando-se a
hidroeletricidade e a energia nuclear, a maior parte da energia consumida mundialmente
provém de fontes ndo renovdveis e de suprimento limitado. Logo, no futuro as fontes
renovdveis de energia tenderdo a dominar o sistema de fornecimento de energia. Nao
existe alternativa, pois a humanidade ndo pode basear indefinidamente sua vida a partir
da utilizacdo de recursos energéticos finitos. Portanto, a gestdo sustentdvel das fontes de
energia tornou-se um grande desafio para a sociedade moderna, pois o consumo de
energia estd diretamente ligado ao crescimento econdmico e as emissdes de carbono
aumentardo mesmo com a introdu¢do de veiculos, edificios e equipamentos

energeticamente mais eficientes.

Desde meados do século XIX, sabe-se que o diéxido de carbono € capaz de reter
calor na atmosfera e, em consequéncia disso, concentra¢des elevadas deste produto
conduzem inevitavelmente a elevacao da temperatura do planeta. A remediacdo da
crescente tendéncia de aquecimento global decorrente da intensificagdo do efeito estufa
requer um compromisso sério com um tipo de energia que gere pouco ou, idealmente,
nenhum carbono. Para suprir a forte demanda de energia, gerando o menor impacto
possivel no meio ambiente, € vital que a matriz energética mundial seja diversificada e
torna-se imperativo que a busca por fontes de energia que substituam os combustiveis
fosseis faca parte do cotidiano atual. A descoberta da producao de energia mais barata e
limpa pode levar uma nacdo a garantir uma posi¢ao relevante na lista das grandes

economias mundiais no futuro. Neste contexto, comparando com outras nagdes, o Brasil



se encontra em posi¢do privilegiada por dispor de uma matriz energética baseada em um

elevado uso de energias renovdveis.

As fontes renovaveis de energia deveriam constituir um item essencial de uma
estratégia global de desenvolvimento sustentdvel. Elas promovem o decréscimo da
dependéncia das importacdes de energia e garantem um suprimento sustentdvel.
Adicionalmente, as fontes renovaveis de energia ajudam a melhorar a competitividade
das industrias e podem ter um impacto positivo no desenvolvimento de regides remotas

por meio da geracdo de emprego.

O diesel desempenha uma funcdo essencial na economia de um pais, ja que € usado
em caminhdes, Onibus, locomotivas, geradores elétricos, etc. Segundo RIBEIRO (2006),
de toda energia primdria utilizada no mundo em 1999, 43% foi oriunda do petrdleo e
58% do consumo total de petréleo foi destinado ao setor de transportes que foi o tnico a
apresentar elevacao no consumo (~53%) desde as primeiras crises de abastecimento dos
anos 70. No Brasil, o petréleo também lidera como fonte de combustivel. Segundo o
Anuario Estatistico Brasileiro do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis [ANP, 2010],
a producdo brasileira de petréleo cresceu 6,9% em 2009, atingindo 2 milhdes de barris
por dia, e o Brasil alcancou a 14* posi¢do entre os maiores produtores mundiais de

petréleo.

O setor de transportes ¢ um dos maiores responsadveis pela emissdo de poluentes.
Atualmente a maior preocupagdo é o transporte rodovidrio que tem apresentado um
crescimento considerdvel, principalmente nos paises emergentes, em decorréncia do
aumento da populacdo e das riquezas geradas e distribuidas. Estimativas sinalizam que
nas proximas décadas o uso de energia em transporte nos paises em desenvolvimento

representardo aproximadamente 40% do consumo da energia mundial.

Alternativas para o diesel tém que ser tecnicamente vidveis, economicamente
competitivas € ndo oferecer danos ao meio ambiente. Por isso, os triglicerideos,
representados pelos Oleos vegetais e gorduras animais, sdo opg¢des potenciais de
precursores para a substituicdo do diesel convencional. A possibilidade do uso de dleos
vegetais como combustivel tem sido reportada desde a invencao dos motores Diesel, por

Rudolph Diesel, em 1900. Os 6leos graxos seriam uma alternativa para substituir o



diesel mineral, mas caracteristicas tais como alta viscosidade e teor de dcidos graxos
livres causam danos aos motores diesel quando os O6leos vegetais sdo usados

diretamente.

O fato das maiores reservas mundiais de petrdleo estarem localizadas em zonas de
conflito, a espiral de precos observada desde o inicio deste século até meados de 2008, a
questdo ambiental e a atual crise econdmica formam condi¢des conjunturais no cendrio
mundial que requerem uma avaliag¢do criteriosa de um produto da agricultura que em
um passado ndo muito distante ocupava um papel meramente de coadjuvante: o 6leo
vegetal. Este produto passou a desempenhar uma func¢io importante ndo somente como
alimento e matéria-prima industrial, mas também, de forma relevante, como fonte de

energia.

Sendo um dos métodos mais usados industrialmente para converter os O6leos
vegetais em uma forma mais adequada para serem empregados como combustivel, a
transesterificacdo consiste na conversao do 6leo em seu correspondente éster de acido
graxo através de sua reacdo com um dalcool de cadeia curta que € usado para remover a
glicerina da estrutura molecular dos triglicerideos que formam o 6leo. Foi descoberta
em 1846 quando Rochieder sintetizou a glicerina através da etandlise do Oleo de
mamona [DERMIBAS (2005)]. Desde entdo, a transesterificacdo tem sido investigada

em muitas partes do mundo.

Nas reacdes de transesterificacdo hd a troca do grupo alcoxi de um éster (-OR) pela
hidroxila de um dlcool. A catdlise homogénea alcalina ou 4cida € largamente utilizada,
mas a catdlise heterogénea, seja com 6xidos de metais ou carbonatos seja com enzimas,
¢ também uma rota possivel. Partindo-se de triglicerideos o processo da
transesterificacdo gera um produto (o biodiesel) com viscosidade menor que a do
reagente principal e a glicerina como subproduto. O biodiesel €, portanto, constituido
por uma mistura de ésteres alquilicos de dcidos graxos obtidos a partir de fontes

bioldgicas renovéveis tais como Oleos vegetais e gorduras animais.

Virios pesquisadores tém estudado as condi¢des operacionais € 0s parametros
importantes da transesterificacdo de triglicerideos tais como os 6leos de peixe, soja,

canola, algoddo, girassol, amendoim, linhaca, sebo, mamona, dentre outros. Segundo



DERMIBAS (2005), existem mais de 350 oleaginosas identificadas que podem ser
consideradas combustiveis alternativos potenciais para os motores diesel dentre as quais
girassol, soja, algodao, canola, amendoim, mamona, pinhdo manso e dendé merecem
destaque. Como estas fontes derivadas de produtos naturais sdo biodegraddveis e nao
téxicas, o biodiesel tornou-se atrativo para substituir o diesel derivado do petrdleo e
destaca-se por ser o unico combustivel atualmente disponivel que tem um balango
positivo num ciclo de vida global de energia, gerando 3,2 unidades de energia por
unidade de combustivel féssil consumido contra 0,83 unidades de energia que sdo
obtidas com o diesel de petréleo, conforme reportado por KISS e colaboradores (2006).
A despeito das controvérsias a respeito de possiveis desmatamentos e da competi¢ao
com a cadeia alimentar de certas oleaginosas, do ponto de vista ambiental o biodiesel é
altamente favordavel, pois pode ser produzido a partir de biomassa e é mais degradavel

do que o diesel convencional.

O biodiesel tem elevado nimero de cetano (acima de 40 que € o valor pertencente
ao diesel de petréleo), alto ponto de fulgor (>130°C) e contribui menos para o
aquecimento global do que diesel convencional. Além disso, os motores que operam
com o biodiesel emitem menos monoxido de carbono, hidrocarbonetos, materiais
particulados, didéxido de enxofre e compostos halogenados. Com o seu uso as emissoes
de CO, sdo praticamente anuladas pela renovag¢do da biomassa que volta a crescer e na

fotossintese 0 mesmo CO, emitido € consumido.

No que diz respeito ao tipo de dlcool utilizado na sintese de biodiesel, o metanol é
comumente empregado mundialmente devido, em parte, ao baixo custo. Entretanto,
etanol € um dlcool altamente indicado para o processo de transesterificagdo porque €
derivado de produtos agricolas e, portanto, renovavel e menos danoso para o ambiente.
Etanol € produzido através da fermentagdo de acgicares derivados de amidos e nos EUA
e China é largamente obtido a partir de milho. No Brasil usa-se etanol como
combustivel desde 1925. Atualmente é obtido comercialmente pela fermentagio,
catalisada por leveduras, da sacarose oriunda da cana-de-agicar com rendimento tipico
de 72,5 litros de etanol por tonelada de cana e as plantagdes mais modernas alcangam

rendimentos de até 60 toneladas de agicar por hectare de terra plantada de acordo com

DERMIBAS (2005). Além de gerar emprego no campo, a produg¢do de etanol via



biomassa € uma maneira de reduzir ndo s6 o consumo de petréleo como também a

poluicdo atmosférica e o efeito estufa.

Apesar de ser largamente utilizado em escala industrial o processo convencional de
transesterificacao catalitica alcalina possui alto custo de producao e elevada demanda de
energia, pois envolve as etapas de reagdo, recuperacao dos reagentes nao convertidos,
separacdo do catalisador dos reagentes, purificacdo dos ésteres, separacdo da glicerina e
o tratamento do efluente liquido alcalino. As maiores dificuldades estao relacionadas
com a mistura reacional contendo duas fases liquidas (6leo e dlcool) e com a separagdo
do catalisador que ndo pode ser reciclado. Além disso, a recuperacdo da glicerina €

dificil, o processo requer tratamento da dgua residual resultante das lavagens e ¢é

limitado pelo efeito nocivo da presenca de dgua e acidos graxos livres na reacao.

Para superar as desvantagens inerentes aos métodos que usam as catalises 4cida ou
alcalina, que podem limitar a disponiblidade do biodiesel como combustivel, processos
enzimaticos usando lipases tém sido desenvolvidos recentemente. Ao contrario dos
processos convencionais que usam cdtalise alcalina, as rotas biocataliticas permitem
conduzir a transesterificacdo de uma grande variedade de Oleos na presenca de
impurezas 4acidas, tais como dcidos graxos livres. As lipases t€ém sido largamente
reportadas na literatura como catalisadores efetivos para a reacdo de transesterificacao
de 6leos e a sintese enzimdtica do biodiesel tem atraido bastante atencdo devido a
obtencdo de biodiesel com elevada pureza, sendo a separacdo da glicerina mais simples
comparando com os métodos convencionais devido a auséncia de subprodutos
saponificados e dos residuos aquosos contendo glicerina e dlcool oriundos das lavagens
para remover os sabdes. Todavia, o custo da enzima imobilizada é elevado e representa
uma barreira para a producdo industrial do biodiesel por esta via. Além disso, as
transesterificacOes enzimdticas sdo limitadas por transferéncia de massa, pois estas
reacoes, quando feitas em meio ndo aquoso, sdo heterogéneas em relagdo ao solvente e,

portanto, controladas pela taxa de difusdo na superficie da enzima imobilizada.

No intuito de viabilizar o processo a enzima pode ser reutilizada caso seja
imobilizada numa particula sélida adequada e esta medida evita a perda da enzima e
proporciona um aumento considerdvel do tempo de utilizagdo da mesma. Entretanto, a

atividade de algumas enzimas imobilizadas decresce no decorrer do tempo devido a



inativacdo promovida pela exposicdo aos dlcoois. De acordo com SHIMADA e
colaboradores (2002) e ROYON e colaboradores (2006), lipases sdo desativadas devido
ao contato da enzima com a fase polar organica imiscivel resultante da solubilidade

parcial do dlcool e da glicerina na fase 6leo.

Enquanto a reacdo ndo catalitica € lenta em condi¢des brandas de temperatura e
pressdo, altas conversdes podem ser obtidas em menos de 30 minutos operando-se nas
proximidades do ponto critico do dlcool em questao ja que em tais condi¢des o dlcool e
o 6leo formam uma mistura homogénea. De acordo com SAKA e KUSDIANA (2001) e
WARABI e colaboradores (2004), os triglicerideos praticamente apolares podem ser
adequadamente solvatados em dlcoois de cadeia curta no estado supercritico. A
transesterificacdo com dlcoois supercriticos nao requer uso de catalisador e ndo é
afetada pela presenca de dgua e acidos graxos livres conforme observaram VARMA e
MADRAS (2007). Adicionalmente, o processo de purificacdo pds-reacdo € simplificado
pela auséncia da etapa de separagdo do catalisador da mistura reacional. Conversdes
acima de 95% foram observadas por MADRAS e colaboradores (2004) e RATHORE e
MADRAS (2007) em 40 minutos de reacao, a 350°C e 200 bar, com etanol supercritico

e 6leos de girassol e dendé, respectivamente.

Embora as condicdes severas de pressdo e temperatura e elevada razdo molar
alcool:6leo requeridas para a sintese em dlcool supercritico sejam consideradas como
obstaculos determinantes para a comercializagdo desta rota, a producdo de biodiesel
com &lcoois supercriticos sem catalisador aparece como uma alternativa interessante
para substituir o processo de transesterificacdo catalitica e tem sido objeto de pesquisas
realizadas mundialmente. Uma reducao na severidade da reagdo, assim como na razio
molar dlcool:6leo, pode ser obtida substituindo-se o dlcool supercritico por uma mistura
supercritica contendo alcool e um cossolvente conforme foi observado por HAN e
colaboradores (2005), que investigaram a sintese de biodiesel com dleo de soja e
mistura metanol+CO,, CAO e colaboradores (2005), que sintetizaram biodiesel metilico
de soja na presenca de propano ou CO, supercriticos, Santos (2009) que empregou

etanol+propano e TAN e colaboradores (2010) que usaram mistura metanol+heptano.

Por exibirem densidades compardveis aos liquidos e difusividades e tensdes

superficiais similares aos gases, os fluidos supercriticos sdo vistos como uma alternativa



potencial para solventes em reacdes quimicas e separacdes. Caracteristicas relevantes
para os solventes, tais como constante dielétrica e densidade podem ser ajustadas com
relativa facilidade num amplo intervalo de pressdo e temperatura. Como a taxa da
reacdo de transesterificacdo em solventes organicos € limitada por transferéncia de
massa, a transesterificacado enzimatica em meio supercritico pode ser considerada como
uma abordagem vantajosa porque as taxas de difusdo sdo elevadas o que resulta num
aumento da taxa da reacdo. Dentre os fluidos supercriticos o diéxido de carbono
apresenta varias vantagens sobre outros solventes organicos. Nao € inflamavel nem
téxico e exibe comportamento supercritico em condi¢des amenas de temperatura (acima
de 31,3°C) que ndo prejudicam a da enzima. E relativamente barato e de facil obtencdo,
ja que € produzido como subproduto de reagdes de fermentagdes, combustdes e sintese
da amoénia. Como a solubilidade dos d4cidos graxos de cadeia longa e ésteres
correspondentes em CO, é desprezivel em temperatura e pressdo ambientes, o solvente
pode ser facilmente removido da mistura apds reacdo através da despressurizacdo do
sistema. Entretanto, o CO, supercritico possui efeitos negativos sobre as enzimas, ja que
diminui o pH do microambiente enzimatico e forma ligacdes covalentes envolvendo os
grupos aminodcidos livres na superficie da proteina gerando carbamatos [WRIGHT e

colaboradores, 1944].

MADRAS e colaboradores (2004) reportaram conversdao maxima de 27% em 6
horas na sintese enzimdtica do biodiesel a partir de 6leo de girassol com etanol na
presenca de CO; supercritico enquanto que RATHORE e MADRAS (2007) observaram
conversdo maxima de 60-70% em 8h com dleo de dendé. Em ambos os trabalhos as
reacOes foram conduzidas em temperatura de aproximadamente 45°C e 73,8 bar usando
a lipase imobilizada Novozym® 435. A baixa conversdo do Oleo de girassol foi
atribuida a inibicao da enzima devido ao etanol. Apesar das desvantagens mencionadas
anteriormente, a sintese enzimdtica do biodiesel em CO, parece promissora e requer
continuidade nas pesquisas principalmente no que diz respeito a avalia¢do, experimental
e/ou via modelagem matematica, de métodos que remediem os efeitos de inibi¢do da
enzima pelo dlcool resultando em melhorias na etapa de reagdo, e a tecnologia de
producdo da enzima imobilizada visando ao decréscimo no custo da mesma. Além
disso, € importante investigar os beneficios e quantificar detalhadamente a reducdo de
custos da etapa de separacdo da rota enzimatica com CO; supercritico comparando-os

com aqueles resultantes do processo de producao de biodiesel convencional.



Segundo dados da Agéncia Nacional do Petréleo (ANP), o Brasil estd entre os
maiores produtores e consumidores mundiais de biodiesel com uma produgdo anual de
2,4 bilhodes de litros em 2010. A capacidade nominal instalada em 2010 de producdo
alcancou 5,8 bilhdes de litros por ano. De acordo com o Programa Brasileiro de
Producdo e Uso de Biodiesel, de 2004, a partir de 2013 todo o diesel comercializado no
Brasil deve conter 5% de biodiesel (B5). A medida visa a diminui¢do do consumo de
combustiveis fésseis e minimiza¢do dos impactos ambientais. A estimativa de producdo
anual para 2013 € de 2,4 bilhdes de litros. Ha cerca de 110 usinas instaladas em 25
estados. Com o intuito de absorver o crescimento da produgdo a partir do segundo
semestre de 2008 houve o aumento do percentual de biodiesel no diesel de 2% para 3%.
Em meados de 2009 o percentual foi elevado para 4% e em janeiro de 2010 o B5 entrou

em vigor.

O biodiesel representa uma opg¢ao estratégica para o Brasil devido a abundéancia de
matérias-primas (6leos e etanol) e a existéncia de tecnologia para produzi-las, sendo o
etanol uma vantagem competitiva. O Brasil, que juntamente com os Estados Unidos
ocupa as primeiras posi¢oes dentre os maiores produtores mundiais de etanol, tem
tecnologia estabelecida para este fim, e este dlcool é também um biocombustivel
totalmente renovavel. Por isso hd um crescente interesse em desenvolver processos de
obtencdo de biodiesel a partir deste dlcool. Dispondo de condicdes favordveis de solo e
clima para producao de oleaginosas em todo o seu territério, o Brasil € o tdnico pais no
mundo com grande capacidade de expandir sua producdo de oleaginosas para a
producdo de biodiesel. A combinagcdo entre os setores de oleaginosas e etanol
combustivel requer um aumento na producdo deste dlcool. Consequentemente, a
producdo de biodiesel estimula também o desenvolvimento do setor sucroalcooleiro,

gerando novos investimentos, emprego e renda.

De acordo com o Anuario Estatistico Brasileiro do Petroleo, Gas Natural e
Biocombustiveis [ANP, 2010], apenas 5,5% da producao brasileira de biodiesel de 2009
foi oriunda da rota etilica. O 6leo de soja, processado em mais de 80% das usinas
produtoras, foi a principal matéria-prima seguida pelo sebo bovino e éleo de algodao.
Outras matérias-primas incluem mamona, dendé, girassol, nabo forrageiro, canola e

pinhdo manso.



O custo de producdo de biodiesel depende da matéria-prima, localizacdo
geografica, sazonabilidade da producdo de grdos, preco do petrdleo, dentre outros
fatores. Segundo DERMIBAS (2007) o preco do biodiesel supera o dobro do diesel
fossil e o elevado preco do biodiesel € atribuido ao alto custo da matéria-prima. As
areas mais importantes a serem enfatizadas visando reduzir o custo do biodiesel incluem
a diminuicdo no custo das matérias-primas, melhorias na reacdo de transesterificacio e
recuperacdo da glicerina com elevada pureza. A revisdo de 12 estudos de viabilidade
econdmica, feita pelo mesmo autor, demonstrou que em alguns paises da Europa e nos
Estados Unidos o biodiesel nao € economicamente atrativo sugerindo a necessidade de
mais pesquisas sobre novas oleaginosas e processos tecnolégicos que minimizem 0s
custos de producdo. As oscilagdes no preco do petrdleo e a crise financeira internacional

atual reforcam esta necessidade.

Além de oferecer beneficios em termos sociais € ambientais, o uso de biodiesel
como fonte renovdavel de energia estd fortemente alinhado com as politicas de
desenvolvimento sustentdvel. Assim, o desenvolvimento de projetos de cunhos
cientifico e tecnoldgico € vital para o pais de modo a gerar informagdes que viabilizem
tomadas de decisdes mais seguras no que se refere a efetiva implementacdo da
tecnologia de producdo de biodiesel no Brasil. As desvantagens da rota de produgdo de
biodiesel atualmente empregada e as vantagens da tecnologia que usa reacdo em meio
supercritico motivam o presente trabalho que poderd contribuir para a obtencdo de
informacdes mais detalhadas sobre possiveis melhorias que podem ser introduzidas nas

etapas de reacdo e purificacdio do processo de producdo de biodiesel em meio

supercritico.

A revisdo bibliografica revelou a inexisténcia de trabalhos tratando da sintese
enzimatica do biodiesel com etanol e 6leo de soja na presenca de CO, supercritico, da
sintese de biodiesel de soja com etanol supercritico em reatores batelada, assim como a
sintese de biodiesel de soja, em reatores batelada, usando mistura supercritica
etanol+CO,. As andlises da cinética da sintese ndo catalitica do biodiesel geralmente
usam apenas a reacdo global assumindo ordens para a reacdo pseudo-homogénea.
Todavia, o comportamento do sistema reacional no que diz respeito ao equilibrio de
fases é fundamental para explicar a cinética da reacdo. GLISIC e colaboradores (2007),

HEGEL e colaboradores (2007) e GLISIC e SKALA (2010) investigaram visualmente o



comportamento das fases dos sistemas reacionais envolvendo os 6leos de girassol ou
soja combinados com metanol e, durante o curso da reagdo, e detectaram a transicdao
entre os equilibrios liquido-liquido-vapor, liquido-vapor e uma tunica fase supercritica
homogéna conforme a mistura é aquecida e a reagdo progride. A complexidade do
sistema reacional dificulta a modelagem termodinamica ja que para examinar ou usar as
condi¢gdes supercriticas para a transesterificacdo ndo basta somente escolher uma
temperatura de reacdo que exceda a temperatura critica do dlcool. Ao contrério, é
necessario conhecer a temperatura critica da mistura reacional ao longo da reacdo e

garantir a manuten¢do da temperatura acima deste valor.

A maioria dos estudos de modelagem do equilibrio de fases de misturas, nas
condicdes reacionais, tem sido feitos com énfase nas misturas bindrias dos reagentes
(metanol+6leo) ou dos produtos (biodiesel+metanol), mas o sistema € reativo e a
composi¢do dos componentes varia no decorrer da reacdo e, portanto, os tipos de
equilibrio também mudam. Adicionalmente, apesar dos 6leos vegetais serem uma
mistura de triglicerideos e o biodiesel resultante ser formado por uma mistura dos
ésteres derivados correspondentes, tais estudos trataram termodinamicamente os 6leos e
o biodiesel como pseudocomponentes e usaram equagdes de estado cuibicas com regras
de mistura simples que muitas vezes ndo retratam os equilibrios de fases

correspondentes as misturas ricas em dlcool ou em 6leo.

Existem poucos estudos incluindo a modelagem da cinética da sintese enzimaética
de biodiesel, principalmente com etanol, considerando fatores relativos aos fendmenos
difusivos na enzima imobilizada e aos efeitos de inibicdo da enzima devido ao dlcool.
Similarmente, ndo foram encontrados estudos sobre a sintese de biodiesel incluindo o
uso de reatores semi-continuos com adi¢do de etanol ou reatores com extracdo continua
dos ésteres por meio de CO, supercritico. Estudos deste tipo poderiam elucidar
possiveis melhorias de desempenho ndo sé na etapa de reacdo com aumento de

conversao, mas no processo de producido como um todo.

H4 também uma caréncia de trabalhos que tratem os aspectos relacionados a etapa
de separa¢do da manufatura de biodiesel em meio supercritico, principalmente a partir
de etanol, com modelagem termodinamica rigorosa € maior precisdo na obtencdo das

propriedades fisicas. Os trabalhos que envolvem modelagem do processo em
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simuladores comerciais no intuito de dimensionar preliminarmente os principais
equipamentos, obter as necessidades em termos de utilidades e estimar os valores do
investimento fixo para plantas de produgdo continua de biodiesel usam componentes
puros para representar o 6leo vegetal e o biodiesel, modelos termodindmicos com
parametros com capacidade inadequada para a reproducdo dos equilibrios liquido-
vapor, liquido-liquido, liquido-liquido-vapor e fase supercritica homogénea. Além
disso, poucos estudos examinaram a possibilidade de aplicacao de integracdo energética

entre as etapas do processo visando a diminui¢do dos custos com utilidades.

Com base no cendrio aqui exposto, o objetivo geral deste trabalho foi estudar o
processo de producdo de biodiesel através da transesterificacdo etilica do 6leo de soja
catalisada por lipase Novozym® 435 em CO, supercritico, sem catalisador usando-se

etanol supercritico e sem catalisador usando mistura supercritica etanol+CQO,.

Para alcancar o objetivo geral, os seguintes objetivos especificos foram definidos:

1. Montagem e testes de uma unidade experimental para sintese de biodiesel em
regime de batelada, a alta pressdo, e temperaturas varidveis;

2. Obter experimentalmente dados de conversdao de 6leo soja versus tempo em
condi¢des de temperatura, razdo molar etanol:6leo, razdo Novozym® 435:6leo
e razao massica etanol:cossolvente constantes;

3. Avaliar a cinética da reacdo usando a modelagem matematica;

4. Avaliar modelos termodinamicos para a correlagao dados de equilibrio de fases,
coletados da literatura aberta, de misturas bindrias e multicomponentes, dos
componentes envolvidos na sintese de biodiesel em meio supercritico com e

sem catalise enzimatica.

A presente dissertacdo estd divida em cinco capitulos adicionais. O Capitulo 2
aborda alguns aspectos gerais inerentes ao tema que suportam o estudo. O Capitulo 3
apresenta uma revisao bibliografica mostrando o estado da arte da literatura relacionada
ao tema proposto. Os equipamentos, a metodologia, o procedimento experimental e os
reagentes e técnicas analiticas utilizadas no trabalho sdo mostrados no Capitulo 4. No
Capitulo 5 s@o apresentados os resultados e discussoes. Por fim, o Capitulo 6 contempla

as conclusdes obtidas na tese e as sugestdes para futuros estudos.
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2 - ASPECTOS FUNDAMENTAIS

Diante da grande variedade de assuntos envolvidos neste trabalho, foi necessério
incluir um capitulo para mostrar alguns aspectos gerais que apresentam o contexto da
tecnologia de produgdo de biodiesel e ddo embasamento tedrico para diversos assuntos

que sdo discutidos nos capitulos posteriores.

2.1. Historico do uso de dleos vegetais no motor diesel

A histéria do motor diesel teve inicio oficialmente em 1893 quando o alemao
Rudolph Diesel publicou um artigo intitulado “A teoria e a constru¢do de uma maquina
térmica racional” que descrevia um motor revoluciondrio no qual o ar era comprimido
por um pistdo até atingir alta pressdo e temperatura. Diesel projetou o motor diesel
original para ser movido a 6leo vegetal e usou o 6leo de amendoim para mover um de
seus motores na Exposi¢cdo de Paris em 1900. Devido as altas temperaturas alcancadas,
o motor foi capaz de operar com uma variedade de Oleos vegetais. Na Exposi¢ao
Universal Mundial de 1911, em Paris, Diesel operou seu motor com 6leo de amendoim
e declarou que o motor a diesel poderia ser alimentado com 6leos vegetais e ajudaria
consideravelmente no desenvolvimento da agricultura dos paises que utilizassem esta

tecnologia.

De acordo com DERMIBAS (2008b), um dos primeiros usos de 6leo vegetal
transesterificado (biodiesel) como combustivel em motores de compressao-ignicao foi
em veiculos automotivos de carga pesada na Africa do Sul antes da Segunda Guerra
Mundial. A primeira patente de biodiesel foi atribuida ao pesquisador G. Chavanne, da
Universidade de Bruxelas, na Bélgica, em 1937, que descobriu o processo de
transesterificagdo o qual reduzia a viscosidade do 6leo vegetal e melhorava seu processo
de combustdo no motor diesel. A transesterificacdo de biolipidios foi patenteada nos
Estados Unidos por Colgate em 1940, um ano que deu inicio a uma década em que
muitos pesquisadores procuravam um método de fabricar mais facilmente a glicerina

que era usada na fabricacdo de explosivos.
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No Brasil os dleos vegetais comegaram a ser usados como combustivel na década
de 20. Ja o uso dos dleos vegetais como recursos energéticos, foi proposto no Brasil em
1975 com a criagdo do Pré-6leo — Plano de Producdo de Oleos Vegetais para Fins
Energéticos em plena primeira crise de petréleo. A principal motivacao foi obter um
excedente de 6leo vegetal para tornar os custos de producdo competitivos em relagdao
aos do petrdleo. Na década de 80, a Petrobras conduziu estudos sobre a transformagao
de 6leos vegetais em biodiesel e sua utilizagdo em motores estaciondrios e em frotas

cativas no Rio de Janeiro [OSAKI e BATALHA, 2008].

Nos Estados Unidos, em meados de 1982, ocorreu a primeira Conferéncia
Internacional sobre Plantas e Oleos Vegetais como Combustiveis. De acordo com MA e
HANNA (1999), o custo e a preparacdo do combustivel, com destaque para suas
especificacdes e aditivos, os efeitos dos Oleos vegetais no desempenho e durabilidade
dos motores lideraram as discussdes. O processamento dos graos, a extragdo e a
producdo do Oleo também foram discutidos no encontro. Entretanto, apenas
recentemente, devido as questdes ambientais, a elevacdo nos precos do petréleo e a
necessidade de gerar emprego e renda no campo, varios paises passaram a desenvolver

programas de biodiesel.

Do ponto de vista energético, o 6leo vegetal € proveniente da energia solar
bioquimicamente acumulada. As sementes contém uma quantidade de dleo vegetal
fornecida pela natureza que permite aos graos a formacao de raizes e brotos sob as mais
diversas condicdes ambientais. Segundo SCHRIMPFF (2003), por possuir densidade
energética de cerca 9,2 kWh por litro, o 6leo vegetal ocupa uma posi¢cdo intermedidria
entre a gasolina (8,6 kWh/L) e o diesel convencional (9,8 kWh/L), no que se refere a

esta caracteristica.

2.2. Producao de 6leos vegetais e o contexto brasileiro do biodiesel

A producdo mundial de dleos vegetais cresceu 56,9 milhdes de toneladas na década
de 90 [DERMIBAS, 2008b]. Em 2006, segundo OSAKI e BATALHA (2008), foram
produzidas no mundo aproximadamente 124,3 milhdes de toneladas, o que representa
um aumento de 5% em relagdo ao ano anterior. A oferta de dleos vegetais cresceu

devido a expansao do cultivo do dendé e da soja no mundo. No caso da soja, a principal
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motivacdo foi a garantia do abastecimento de farelo para a producdo de frangos e

suinos.

Em 2008 o mercado mundial de 6leo vegetal era composto principalmente por
produtos obtidos a partir de quatro oleaginosas: dendé, soja, colza (canola) e girassol.
Os 6leos de dendé e de soja perfaziam um total de 60% do mercado mundial de dleo
vegetal. Os 6leos de canola e de girassol representavam 15% e 9%, respectivamente, do
mercado mundial [OSAKI e BATALHA, 2008] apud [USDA, 2007]. No Brasil, a
principal fonte de 6leo vegetal € a soja, mas o caroco de algodao, o girassol, a mamona

e o dendé também contribuem para este mercado.

De acordo com DERMIBAS (2008b) o uso significativo da soja na industria
alimenticia nos Estados Unidos levou ao uso da soja, de forma emergencial, como
primeira fonte de biodiesel naquele pais. Na Maldsia e na Indonésia o 6leo de dendé é
largamente utilizado como fonte de biodiesel. Na Europa, a canola € oleaginosa mais
comumente empregada para produzir biodiesel, enquanto que na India e no sudeste

asidtico pinhdo roxo € a principal matéria-prima.

O uso do biodiesel no mundo é determinado por diferentes fatores. Enquanto na
Europa a forca motriz para a utilizacdo deste combustivel € a questdo ambiental, no
Brasil seu uso estd ligado de modo relevante a questdo social. Ja nos Estados Unidos, o
fator principal € a questdo estratégica da garantia de suprimento de combustivel com

preco e quantidade adequados.

A proposta de substituicio de combustivel fdssil por combustiveis derivados da
biomassa existe no Brasil desde 1920. Porém, somente com a crise do petréleo na
década de 70 a substituicdo da gasolina pelo etanol tornou-se realidade através da
criagio do Programa Nacional do Alcool (PROALCOOL), pelo governo federal. A
viabilidade técnica do uso do biodiesel foi demonstrada pelos testes realizados com
diversas propor¢des de mistura de biodiesel com diesel convencional. Todavia, a
diminui¢ao do preco do petréleo e o elevado custo de produc¢do em relagdo ao diesel
impediram o avango do uso comercial do biodiesel mundialmente. Atualmente,
questdes inerentes a disponibilidade do petréleo com precos competitivos € a0 meio
ambiente pdem novamente o biodiesel como uma alternativa energética em discussao

em todo o mundo.
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Testes iniciais com o biodiesel no Brasil foram realizados na década de 80 através
do programa de Oleos Vegetais (OVEG) I langado pelo Ministério da Inddstria e
Comércio. Naquela ocasido, o Instituto de Pesquisas Tecnol6gicas (ITP) do Estado de
Sao Paulo realizou testes em escala de laboratério primeiramente em motores
monocilindricos de pequeno porte. Em seguida, o biodiesel foi testado em frotas
pertencentes a veiculos produzidos por vérios fabricantes de caminhdes e motores. De
acordo com MEIRELLES (2003), além de o6rgdos do governo, participaram do

programa distribuidores de combustiveis e 6leos lubrificantes e produtores de ésteres.

A produgdo de biodiesel no Brasil se apresenta com perspectivas de crescente
investimento. Em julho de 2008 foi autorizada a antecipagdo da obrigatoriedade de
disponibilizar o diesel contendo 3% de biodiesel (B3) em todos os postos de oferta de
6leo diesel e a estimativa de producao anual para 2013 € de 2,4 bilhdes de litros. Desde
o inicio de 2010 usa-se o B5 (5% de biodiesel no diesel). Segundo dados do Anudrio
Estatistico Brasileiro do Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis [ANP, 2010], a
distribuicdo da produgdo de biodiesel por regides, em 2009 foi: Centro-Oeste (40%),
Sul (30%), Sudeste (18%), Nordeste (10%) e Norte (2%). Ha cerca de 110 usinas
instaladas em 25 estados e aproximadamente 70% do biodiesel produzido € oriundo do
6leo de soja, apesar de matérias-primas como algoddo, mamona, girassol, nabo

forrageiro, dend€, canola, pinhdo manso e sebo bovino também serem utilizadas.

O processo de transesterificacdo de Oleos vegetais com metanol e catalisador
alcalino é largamente utilizado em escala industrial, mas ja hd empreendimentos que
empregam o etanol. De acordo com ANP (2010), hé licencas de operagao para usinas de
biodiesel etilico, mas em 2009 cerca de 94,5% da producgdo de biodiesel no Brasil foi
oriunda da rota metilica. PARENTE e colaboradores (2003) reportaram que sob o ponto
de vista técnico-econdmico a sintese do biodiesel, usando catalisador alcalino, com

metanol é mais vantajosa do que com etanol.

A Tabela 2.2.1, que mostra uma comparacao entre as duas rotas, fornece dados que
servem para justificar o elevado percentual de biodiesel metilico produzido no Brasil.
Considerando a mesma produgdo de biodiesel, o consumo de vapor na rota metilica é
cerca de 20% do consumo na rota etilica e o consumo de energia elétrica € menos da

metade. Os equipamentos de processo da planta com rota metilica tém cerca de um
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quarto do volume dos equipamentos com a rota etilica. Os autores ainda enfatizaram
que embora o etanol seja vantajoso em termos ambientais, os custos do frete de cada

alcool podem ser decisivos para a defini¢do da rota a ser usada por uma usina.

Os autores concluiram que os custos do processamento utilizando-se a
transesterificacio com metanol é, a grosso modo, cerca da metade do custo da
transesterificacdo empregando-se o dlcool etilico. O uso da rota metilica leva a uma
reducgdo nos custos finais de biodiesel no intervalo de 5-60%, dependendo dos pregos da

matéria prima.

Tabela 2.2.1. Comparagdo entre as rotas metilicas e etilicas da sintese de biodiesel via
catélise alcalina. Adaptada a partir de PARENTE e colaboradores (2003).

Quantidades e condi¢gdes usuais médias aproximadas Rotas
Metilica Etilica
Consumo de dlcool (kg) por m” litros de biodiesel 90 130
Pre¢o médio do dlcool US$/kg 190 360
Excesso recomendado de 4lcool, recuperavel, por destilacdo, 100 650
apos a reacado (%)
Temperatura recomendada de reagdo (°C) 60 85
Tempo de reagdo (minutos) 45 90

O Brasil explora menos de um terco de sua drea agricultdvel, excluindo-se dreas
como Mata Atlantica e Amazonia, o que constitui a maior fronteira para expansao
agricola do mundo. O potencial é de cerca de 150 milhdes de hectares, sendo 90
milhdes referentes a novas fronteiras, e outros 60 referentes as terras de pastagens que
podem ser convertidas em exploracdo agricola em curto prazo. O Programa Brasileiro
de Producdo e Uso de Biodiesel, de 2004, visa a utilizagdo apenas de terras
consideradas inadequadas para o plantio de géneros alimenticios. Devido a sua extensa
area geogréfica, clima tropical e subtropical, o pais apresenta uma grande variedade de
oleaginosas que podem ser usadas como matérias-primas para biodiesel. As gorduras

animais e os 6leos provenientes da fritura de alimentos podem também ser utilizados.

A depender do tipo de clima e de solo, as oleaginosas exibem diferencas no
rendimento em 6leo por hectare assim como no percentual de 6leo extraido do carogo
ou grao. Obviamente as tecnologias de cultivo, a qualidade das sementes e as
tecnologias de processamento sdo fatores que também influenciam na produtividade. A

Tabela 2.2.2, com dados de MEIRELLES (2003), contém as caracteristicas de algumas
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espécies oleaginosas com potencial de uso energético. CAETANO (2006) listou os
custos de producdo de biodiesel levantados pelo Centro de Estudo e Pesquisa
Econdmica Aplicada (CEPEA) considerando-se plantas com capacidade de 40000
ton/ano e utilizando-se os graos mais indicados para cada regidao conforme mostra a
Tabela 2.2.3. Considerou-se no estudo que a usina poderia comercializar etanol
hidratado e adotou-se o uso de unidades industriais integradas, ou seja, que fazem a

extracdo do 6leo. A margem de comercializa¢do nao foi levada em conta.

Tabela 2.2.2. Produtividade e rendimento das oleaginosas. Adaptacdo a partir de
MEIRELLES (2003).

Espécie Produtiv. % Ciclo Regides Tipo de Rendimento
(ton/ha) oleo de produtoras cultura (ton.oleo/ha)
vida
Algodao 0,86-1,4 15 anual MT,GOMS,BA,MA mecanizada 0,1-0,2
Amendoim 1,5-2 40-43 anual SP mecanizada 0,6-0,8
Dendé 15-25 20 perene BA,PA intensiva 3-6
Girassol 1,5-2 20-48 anual GO,MS,SP,RS,PR mecanizada 0,5-0,9
Mamona 0,5-1,5 43-45 anual NE intensiva 0,5-0,9
Pinhdo manso 2-12 50-52  perene NE e MG intensiva 1-6
Soja 2-3 17 anual MT,PR,RS,GO, mecanizada 0,2-0,4
MS,MG,SP

Apesar do alto custo do biodiesel oriundo do dendé, conforme mostrado na Tabela
2.2.3, o rendimento em Oleo de dendé € oito vezes maior que o de soja e seis vezes
maior que o de girassol, o que pode também ser constatado pelo alto rendimento
expresso em toneladas de dleo por hectare listado na Tabela 2.2.2. Como ilustracio,
CAETANO (2006) relatou que anualmente, por hectare de plantio, podem ser
abastecidas cinco pickups de biodiesel de soja, 11 de girassol e 31 de dendé. Estes dados
juntamente com outros inerentes a disponibilidade desta oleaginosa justificam o uso do
dendé como matéria-prima principal para produzir biodiesel em algumas nacdes

asiaticas, tais como Malasia e Indonésia.

Tabela 2.2.3. Custo de produgdo de biodiesel (reais/L) para plantas com capacidade de
40000 ton/ano utilizando-se os graos mais indicados para cada regido. Adaptacdo a
partir de CAETANO (2006).

Tipo de grao
Regido Soja Girassol Dendé Mamona Amendoim Algodao
Norte 0,902 1,324
Nordeste 0,950 2,219 0,712
Centro-Oeste 0,952 1,253 0,975
Sudeste 1,372 0,859 1,874

Sul 1,424 0,889
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BARROS e colaboradores (2006) determinaram os custos de producdo do biodiesel
para as cinco regides brasileiras com diferentes oleaginosas: girassol, soja e caroco de
algodao no Centro-Oeste, soja e girassol no Sul, soja e mamona no NE, soja e dendé no
Norte, e soja e girassol no Sudeste. O caroco de algodao mostrou-se a mais competitiva

dentre as matérias-primas analisadas.

No que diz respeito aos aspectos econdmicos da produgdo do biodiesel, a maioria
dos estudos esta relacionada as andlises que comparam a competitividade do biodiesel
ao diesel convencional. Por exemplo, PEREIRA e colaboradores (2006) investigaram a
viabilidade técnica e econdmica da producao do biodiesel de soja € mamona na regido
norte do Parani. Com base nos indicadores econdmicos avaliados, VPL (Valor Presente
Liquido) e TIR (Taxa Interna de Retorno), o custo do B2 (2% de biodiesel) obtido a
partir da mamona foi de R$1,88/L e da soja, de R$1,93/L, enquanto que o preco médio

do diesel féssil nos postos era, na época, R$1,85/L.

Estudos de viabilidade econdmica do biodiesel de mamona e do dendé e o impacto
do seu uso no preco da tarifa de O6nibus na cidade de Itabuna (BA), baseados nos
indicadores econémicos VPL, TIR e Beneficio/Custo (B/C), resultaram em custos do
B2 de mamona e dendé equivalentes a R$1,891/L e R$1,882/L, respectivamente
[OSAKI e BATALHA, 2008] apud [SOUSA e colaboradores, 2006].

OSAKI e BATALHA (2008) apud SANTOS e colaboradores (2006) relataram
resultados da avaliacio do custo do biodiesel através do modelo de andlise de
viabilidade do biodiesel brasileiro com cambio valorizado, juntamente com o aumento
na cotacdo do barril de petréleo. Os autores utilizaram o mesmo critério de pesquisa
utilizado na Franca e nos Estados Unidos para determinar a alocacdo da produgdo
agricola e industrial e o papel do governo. O método utilizado foi um modelo
microecondmico com utilizacdo de programacgao linear de dois estagios e a técnica de
otimizacdo de multi-critério. Os resultados obtidos para o cendrio, com taxa de caAmbio a
R$ 2,20 por um délar americano e o barril de petréleo a US$30/barril, inviabiliza
qualquer produgdo de biodiesel. No cendrio com taxa de cambio a R$3,50 por um délar-
americano, ¢ barril de petréleo a US$65/barril, torna-se vidvel a producdo de biodiesel a
partir da soja, uma vez que seu custo € inferior ao preco do diesel. J4 o biodiesel de

mamona necessitaria de subsidios, pois o custo de produgdo ficou superior ao valor de
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venda do diesel. De qualquer maneira, o elevado valor de mercado do 6leo de soja como
produto alimenticio torna a producdo de um combustivel com custo competitivo um

desafio.

Segundo ROVERE e OBERMAIER (2009), houve uma desacelaragdo no ritmo do
PNB a partir de 2008. Problemas financeiros de vérios produtores de biodiesel, pequena
participacao dos agricultores familiares em contraste com o papel predominante da soja,
que € a oleaginosa responsavel por quase toda a producdo nacional de biodiesel, dentre
outros fatores, sdo citados como barreiras para a viabilizacdo do programa
integralmente. A queda do preco de petrdleo decorrente da crise financeira mundial de
2008 diminui ainda mais a competitividade do biodiesel perante o diesel convencional.
A diferenca de preco entre estes combustiveis aumentou e a continuagdo do uso do
biodiesel passou a depender basicamente da obrigatoriedade de sua mistura com o
diesel, atualmente em 5%, conforme regulamenta o Programa Nacional de Produgdo e

Uso do Biodiesel.

2.3. Emissoes gasosas decorrentes da queima de biodiesel

O aumento de emissdes de 6xidos de nitrogénio (NOy) provenientes da combustao
de biodiesel tem sido objeto de varias pesquisas. KISS e colaboradores (2006)
reportaram o percentual de reducdo de emissdes quando se usa biodiesel misturado ao
diesel convencional. A Tabela 2.3.1, com dados retirados da referida fonte, compara o
percentual de redugdo das emissdes quando se usa biodiesel puro (B100) e mistura
(20% biodiesel + 80% diesel convencional), (B20). No caso de uma mistura formada
por 20% de biodiesel e 80% de diesel fossil, as reducdes de emissdes de CO, total,
material particulado e 6xidos de enxofre sdao 12%, 12% e 20%, respectivamente,
comparando-se com as emissdes geradas pelo uso do diesel de petréleo. Devido a
presenca de oxigé€nio nas moléculas de seus constituintes (cerca de 10%) o biodiesel
queima gerando menos hidrocarbonetos residuais e mondxido de carbono. Pelo fato de
nio conter enxofre na sua composicao, ndo hd emissdo de compostos sulfurados na
queima de biodiesel puro, B100. Entretanto, com o uso do B20 hda um aumento de 2%

na emissdao de NOy. Comparando com a combustio do diesel convencional, combustio
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do biodiesel é mais completa o que resulta em temperaturas mais elevadas que

favorecem as reacdes de formagao de NOy.

Tabela 2.3.1. Média de reducdo nas emissdes do biodiesel comparadas ao diesel.
Adaptada a partir de KISS e colaboradores (2006).

Tipo de emissao B20 B100

CO total -12% -48%

CO, (ciclo da vida) -16% -79%

Material particulado -12% -47%

Oxidos de nitrogénio +2% +10%

Oxidos de enxofre -20% -100%

Hidrocarbonetos totais ndo queimados -20% -67%
Hidrocarbonetos policicliclos aromdticos -13% -80%
Hidrocarbonetos policicliclos aromdticos nitrogenados -50% -90%

SZYBIST e colaboradores (2005), atribuiram o aumento nas emissdes de NOx ao
processo de queima nos motores. Como resultado de investigagdes sobre impactos do
queima do biodiesel no aumento das emissdes de NOx, ZHANG e BOEHMAN (2007)
afirmaram que tal aumento ndo pode ser consequéncia apenas do efeito da injecdo e
sugeriram que devem existir outros fatores envolvidos. A natureza quimica dos ésteres
alquilicos que constituem o biodiesel influencia fortemente nas emissdoes de NOy. De
acordo com os estudos de SZYBIST e colaboradores (2005), MCCORMICK e
colaboradores (2001) e KNOTHE (2005), decrescendo o comprimento da cadeia e/ou
aumentando o nimero de ligagdes duplas resulta no aumento das emissdes de NOy do
biodiesel etilico. Como a composicdo quimica do biodiesel varia de acordo com a
matéria-prima utilizada, diferentes comportamentos nas emissdes de NOy sdo obtidos

nas queimas de biodiesel de origens diversas.

MOSER (2009) afirmou que o NOy € formado em temperaturas elevadas na camara
de combustdo de motores diesel quando o oxigénio reage com nitrogénio ambos
presentes no ar de combustdo. Portanto, é necessario diminuir a temperatura de chama
na camara para reduzir a formagcao de NOx. O mesmo autor mencionou a recirculagao
do gés de exaustdo, reducdo catalitica seletiva e catalisadores para oxidacdo de diesel

como sendo métodos para diminuir as emissdes de NOy.

Excetuando-se alguns catalisadores de oxidagao, os motores diesel geralmente nio
tém usado tratamento de gases para controle de emissdes. Os catalisadores comumente

utilizados nos veiculos que cuja ignicao € feita por faisca ndo sdo adequados para os
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motores diesel porque requerem propor¢cdo da mistura ar-combustivel praticamente
estequiométrica de modo a obter reducdo simultinea de mondxido de carbono,
hidrocarbonetos residuais e NOy, pois os motores diesel operam com excesso de

oxigénio.

Os catalisadores de oxidacdo que operam em alguns motores diesel sdo capazes de
reduzir os niveis de particulados pela oxidacdo de hidrocarbonetos adsorvidos nas
particulas de carbono resultantes de combustao incompleta, mas ndo conseguem oxidar
as particulas nem diminuir o teor de NOy. Inovagdes recentes incluem filtros e
purgadores que forcam os gases efluentes a passarem através de material ceramico
poroso que retém os particulados. Os purgadores, que sdo muito sensiveis a presenga de
compostos sulfurados, convertem NOy cataliticamente em compostos estdveis que sao
coletados dentro das particulas do catalisador até serem removidos durante os periodos
de regeneracdo. Para melhorar o suprimento de ar no motor, turboinjetores de geometria
varidvel t€m sido desenvolvidos no intuito de ampliar os limites de opera¢cdao no qual
uma quantidade adequada de ar € provida para manter um nivel baixo de particulados
nos gases efluentes. Além disso, resfriadores ar-ar tem sido empregados para diminuir a
temperatura do ar de combustdo visando ao decréscimo de particulados e NOy

[KNOTHE e colaboradores, 2005].

2.4. Reacao de transesterificacao

Como o uso direto dos dleos vegetais como diesel € invidvel, muitos processos
foram e ainda tém sido desenvolvidos para converté-los numa forma mais adequada ao
uso como combustivel. Processos tais como dilui¢do, micro emulsificagdo, pirdlise,
craqueamento catalitico e transesterificacdio podem ser utilizados para reduzir a
viscosidade e aumentar a volatilidade dos 6leos vegetais. Dentre todas as alternativas

disponiveis, a transesterificagdo ¢ comprovadamente a melhor.

Transesterificagdo € um termo geral usado para descrever uma importante classe de
reacOes organicas na qual um éster € transformado em outro através do intercambio de
um grupamento alcoxi (-OR). Quando o éster original reage com um &lcool, o processo
de transesterificacdo é denominado alcodlise que funciona como uma hidrélise usando

um dlcool ao invés de dgua.
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Os triacilglicerdis ou triglicerideos, majoritariamente presentes nos 6leos vegetais e
gorduras animais, sdo ésteres de acidos carboxilicos de cadeia longa combinados com

glicerina.

Acidos carboxilicos, R—-C=(0)-O-H, podem ser convertidos em ésteres alquilicos,
R-C=(0)-O-R’, pela acdo de um agente de transesterificacdo. A reacdo de
transesterificacdo € formada por um conjunto de reagdes consecutivas e reversiveis e
consiste em trés etapas distintas: triglicerideo formando diglicerideo, diglicerideo
formando monoglicerideo e, finalmente, monoglicerideo formando glicerina. Um mol
de éster alquilico € removido em cada etapa. Além disso, segundo MA e HANNA
(1999), a formacdo de ésteres alquilicos a partir de monoglicerideo € tida como a etapa

determinante da taxa de reagdo, pois os monoglicerideos sao os compostos mais estaveis

dentre todos os produtos intermedidrios envolvidos.

De acordo com a Figura 2.4.1, na transesterificacio de Oleos vegetais um
triglicerideo reage com um dlcool na presenca de um catalisador e produz uma mistura
de ésteres de 4cidos graxos e glicerina. A estequiometria requer 1 mol de triglicerideo
para 3 moles de dlcool, mas um excesso de dlcool é sempre utilizado para deslocar o

equilibrio da rea¢c@o no sentido dos produtos.

Etapa I Triglicerideo + Alcool DCal Diglicerideo + Ester
Etapa 11 Diglicerideo + Alcool DCal Monoglicerideo + Ester
Etapa III Monoglicerideo + Alcool cat Glicerina + Ester

Reacdo Triglicerideo +  3Alcool cat Glicerina + 3Ester

Global

Figura 2.4.1. Esquemadtico da reacdo de transesterificacdo de um 6leo vegetal com um alcool.

Virios parametros de processo incluindo tipo de catalisador (alcalino, dcido, ou
enzima), razao molar dlcool:6leo, temperatura, pureza dos reagentes (principalmente

teor de dgua e acidos graxos livres) influenciam a reagc@o de transesterificacao.

Algumas propriedades fisicas médias de ésteres metilicos sdo apresentadas na

Tabela 2.4.1.
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Tabela 2.4.1. Propriedades dos ésteres metilicos de dcidos graxos.

Propriedade
Faixa de viscosidade cinematica (mmz/s, a313 K) 3,3-5,2
Faixa de densidade (kg.m’3 ,a288 K) 860-894
Faixa de ponto de ebuli¢do (K) >475
Faixa de ponto de fulgor (K) 430-455
Faixa de destilacdo (K) 470-600
Faixa de pressao de vapor (mmHg, a 295 K) <5

Solubilidade em dgua Insoldvel

Aparéncia fisica Liquido limpido de cor amarela clara ou escura
Odor Leve cheiro de mofo
Biodegradabilidade Maior que o diesel convencional

Reatividade Estavel, exceto na presenca de oxidantes fortes

2.4.1. Transesterificacao com catalisador acido

Os 4cidos de Brgnsted, preferencialmente os sulfonicos orgénicos ou sulfurico, sdo
normalmente empregados na transesterificacdo via catdlise 4cida. Eles levam a altos
rendimentos em ésteres alquilicos, mas as reacdes sdo muito lentas. A razdo molar
alcool:6leo € um dos principais fatores que influenciam o processo. Um excesso de
alcool favorece a formacdo de produtos, mas uma quantidade excessiva dificulta a
recuperacdo de glicerina. Portanto, a proporcdo ideal entre reagentes deve ser
determinada empiricamente considerando cada tipo de processo individualmente. A
Figura 2.4.1.1 mostra o mecanismo da transesterificagdo de 6leos vegetais com catélise
dcida para monoglicerideos, mas pode ser estendido para os diglicerideos e

triglicerideos.

A etapa inicial consiste na protonizacdo do grupo carbonila do éster produzindo o
carbocétion (II) que posteriormente reage com o dlcool (ataque nucleofilico) e gera um
composto intermedidrio tetraédrico (III) e este, por sua vez, elimina glicerina formando

um novo éster (IV) e regenera o catalisador H'.
Cada etapa é representada por uma reagdo reversivel, mas devido a presenca de

dlcool em excesso o equilibrio é deslocado de modo que a reagdo prossegue

praticamente na direcdo dos produtos.
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Figura 2.4.1.1. Mecanismo da transesterificacdo de 6leos vegetais com catdlise acida.
Adapatacdo a partir de SCHUCHARDT e colaboradores (1998).

2.4.2. Transesterificacao com catalisador alcalino

A transesterificacdo catalisada por bases € mais rdpida comparada com aquela de
catélise dcida. Os 6xidos alquilicos de metais alcalinos (ex. CH3ONa para a metandlise)
sdo os catalisadores mais ativos. O processo de transesterificagdo alcalina tem sido
utilizado largamente em escala industrial e altas conversdes sdao obtidas. Segundo
SCHUCHARDT e colaboradores (1998), conversdes acima de 98% sdo alcangadas em
curto tempo (no mdximo meia hora) mesmo quando 4cidos graxos livres estdo presentes
em pequenas concentracdes (ex. 0,5% mol). DERMIBAS (2008) reportou a
transesterificacdo completa de 6leos vegetais em periodos de 4 a 6 minutos com
metanol na presenca de metéxido de s6dio em temperatura ambiente. Entretanto, a
presenca de dgua € indesejada, o que torna o uso destes 6xidos inadequado para os
processos industriais. Na transesterificacdo de gorduras e 6leos vegetais para produzir
biodiesel catalisada por bases a presenca de dcidos graxos livres e de 4gua sempre afeta
negativamente a reacdo, pois estas espécies quimicas causam a formacdo de espuma,
consomem o catalisador alcalino e reduzem a eficiéncia do processo catalitico o que
resulta em baixas conversdes. FREEDMAN e colaboradores (1984) reportaram que
6leos vegetais com teor de dcidos graxos livres menor que 0,5% (equivalente a valor
acido inferior a unidade) deveriam ser utilizados de modo a maximizar a formacao de
ésteres metilicos. Quanto ao teor de dgua nos 6leos vegetais, MA e colaboradores

(1998a) reportaram que a concentragcdo deveria ser mantida abaixo de 0,06%.
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A Figura 2.4.2.1 mostra um diagrama de blocos simplificado do processo de
producdo convencional de biodiesel com catélise alcalina. A transesterificagdo
geralmente ocorre num reator multifasico e a corrente de saida contém uma fase liquida
rica em glicerina e outra rica nos ésteres alquilicos (biodiesel). O excesso de dlcool
reagente € distribuido entre as duas fases liquidas. Os problemas associados com a
formacdo de mistura liquida bifasica 6leo-dlcool e a separacdo do catalisador apds a
reacdo sdo responsdveis pela complexidade da rota convencional o que resulta em
elevada demanda de energia e alto custo de producdo. A inclusdo do esquemaético
simplificado do processo convencional de produgcdo de biodiesel neste item tem o

objetivo de facilitar a comparagdo com a rota supercritica e/ou enzimatica.

Oleo —» Transesterificacio 21 Etanol
Pré-tratamento Catalisador
T v
Separagdo Destilagao
Matéria-Prima
'y Glicerina
v v T
Fase éster A4 Glicerina
Fase glicerina crua »  Destilacdo
A 4
Agua —» Lavagem Secagem |[—»  Biodiesel
A Residuo

A 4

Separacdo

——  » Efluente aquoso

Figura 2.4.2.1. Processo convencional de producdo de biodiesel etilico via catdlise
alcalina.

As duas fases liquidas que constituem a mistura pds-reagdo sdo separdveis por
decantacdo e/ou centrifugacdo. A fase mais densa € composta de glicerina impregnada
com etanol, d4gua e impurezas oriundas da matéria-prima. A fase leve € constituida de
uma mistura de ésteres etilicos, excessos de etanol e outras impurezas. O etanol é
separado das fases leve e pesada via evaporacdo. A remoc¢do da dgua do etanol € feita
por meio de destilacdo. Os ésteres etilicos sdo lavados com dgua e submetidos as etapas
de centrifugacao e,

posteriormente, desumidificacdo resultando num biodiesel
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especificado. A glicerina bruta, a fase pesada, € purificada através de destilacdo a vacuo.

O efluente liquido aquoso gerado no processo deve ser tratado antes do descarte final.

2.4.3. Transesterificacdo com alcool em condicdes supercriticas na auséncia de
catalisador

De acordo com TAYLOR (1996), a descoberta do estado supercritico € atribuida ao
Baron Gagniard de la Tour que descobriu o ponto critico de uma substancia por meio de
suas experiéncias num barril canhdo em 1822. Ao ouvir as descontinuidades no som de
uma bola de pedra rolando dentro de um canhao cheio de fluidos a vérias temperaturas
ele observou a temperatura critica onde ndo ha disting@o entre as densidades das fases
liquida e gasosa. Ja o poder de solvéncia dos fluidos supercriticos sé foi demonstrado
pela primeira vez em 1879 por Hannay e Hogarth. Todavia, apenas 100 anos mais tarde

a tecnologia supercritica comecou a ser usada em laboratérios e em escala industrial.

Quando se usa um fluido supercritico que retorna ao estado gasoso na pressao
ambiente ndo ha necessidade de tratamento adicional para remog¢ao do solvente o que é
uma prética normal no caso da utilizacdo de solventes liquidos organicos. Porém a
caracteristica mais marcante de um fluido supercritico é a ampla variabilidade de sua
densidade e poder de solvéncia com a temperatura e pressdo. Logo, apés uma extragao
ou rea¢ao com fluido supercritico € possivel separar facilmente os produtos do solvente

através de uma seqiiéncia de despressurizacoes.

A forte dependéncia das propriedades fisico quimicas com a pressdo tais como
constante dielétrica, polaridade, viscosidade e difusividade também exerce um papel
fundamental no uso dos solventes supercriticos. Conforme observado por BROLL e
colaboradores (1999) o produto i6nico, que € um parametro importante para reagoes
quimicas, aumenta com a elevacdo da pressdo. Neste caso, os dlcoois supercriticos
atuariam simultaneamente como reagentes e catalisadores 4cidos na reagdo de
transesterificacio de Oleos vegetais. Adicionalmente, segundo FRANCK e
colaboradores (1978), a constante dielétrica dos 4alcoois diminui fortemente com a
pressdo e atinge valores baixos e similares aos dos 6leos vegetais o que permite a
formacdo de uma mistura homogénea. DESLANDES e colaboradores (1998) também

sugeriram que a baixa constante dielétrica do metanol supercritico propicia a formagao
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de apenas uma fase em misturas com 6leos. A Tabela 2.4.3.1 mostra a comparagdo entre
valores de algumas propriedades fisico quimicas do metanol em estado supercritico e

em condi¢des ambientes.

Tabela 2.4.3.1. Propriedades fisico quimicas do metanol em estado supercritico e em
condi¢des ambientes. Adaptagdo a partir de KUSDIANA e SAKA (2004a).

Propriedade Condicoes ambientes  Condic¢des supercriticas
(25°C e 1,013 bar) (250°C e 200 bar)
Densidade (g.cm™) 0,7915 0,2720
Produto I6nico (log Ky,) -0,77 Nao disponivel
Constante dielétrica 32,6 7,2
Viscosidade (Pa.s) 0,00054 0,000058
Numero de pontes de H 1,93 <0,7
Parametro de solubilidade (MPa)O’5 7,1 4,1

Metanol e etanol liquidos sdo altamente polares e t€m pontes de hidrogénio ligando
o oxigénio de uma hidroxila ao hidrogénio de outra hidroxila que formam aglomerados
de moléculas. No estado supercritico, dependendo da pressdo e temperatura, 0 nimero
de pontes de hidrogénio decresce significativamente o que permite que as moléculas dos
alcoois ajam livremente e assumam natureza hidrofébica com baixa constante dielétrica.
Consequentemente, os triglicerideos, que sao fracamente polares, podem ser facilmente
solvatados com os dlcoois formando uma mistura homogénea o que facilita a reacgdo.
Contudo, os resultados de experiéncias realizadas por HOFFMANN e CONRADI
(1998) com metanol, etanol e 4dgua, mostraram que estas substdncias cont€ém uma
quantidade substancial de pontes de hidrogénio nas proximidades do ponto critico.
Conforme mostra a Tabela 2.4.3.1 o nimero de pontes de hidrogénio do metanol
diminui sensivelmente das condi¢des ambientes para a condicdo supercritica (de 1,9

para 0,7). J4 a constante dielétrica do metanol, varia de 32,6 para 7,2.

Baseando-se num mecanismo desenvolvido por KRAMER e VOGEL (2000), para
a hidrdlise de ésteres com dgua em estados sub e supercritico, KUSDIANA e SAKA
(2004a) propuseram um mecanismo para a transesterificacdo de Oleos vegetais com
metanol e etanol supercriticos considerando que estes dlcoois, sob condicdes

supercriticas, apresentam comportamento similar ao de um catalisador 4cido.
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Figura 2.4.3.1. Mecanismo da transesterificacdo de Oleos vegetais com dlcool
supercritico. Adaptacao a partir de KUSDIANA e SAKA (2004a).

Segundo o mecanismo ilustrado na Figura 2.4.3.1, assume-se que a molécula do
alcool ataca diretamente o atomo de carbono do grupo carbonila existente no
triglicerideo formando um complexo intermediario. Em seguida ocorre a transferéncia
do metéxido com a formacdo do éster metilico do dcido graxo correspondente e do
diglicerideo. Similarmente o diglicerideo € transesterificado para formar éster metilico e
monoglicerideo que, por sua vez, é convertido do mesmo modo em éster metilico e

glicerina, completando a reacdo de transesterificagdo.

2.4.4. Transesterificacao com catalise enzimatica

Na transesterificacdo enzimatica o catalisador utilizado € uma enzima,
particularmente lipase (E.C.3.1.1.3). Esta rota de produgdo de biodiesel apresenta as
seguintes vantagens:

® areacdo ocorre em temperatura ambiente;

® areacdo € insensivel a altos teores de dcidos graxos livres no 6leo;

® aseparacdo de fases € mais simples comparada ao processo convencional
devido a inexisténcia de emulsificac@o via sabdes;

¢ ha menos etapas no processo produtivo;

® aglicerina € recuperada com alta pureza (90-95%);

® gera-se pequena quantidade de efluentes aquosos.
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Dentre as desvantagens merecem destaque o alto preco da enzima, a baixa taxa de
reacdo, que resulta em longas bateladas, e a desativacido da enzima devido aos dlcoois

de cadeia curta e a glicerina.

Enzimas sdo obtidas principalmente a partir de produtos naturais. Elas pertencem a
uma classe de catalisadores cuja atividade especifica € determinada pela estrutura tri-
dimensional onde os sitios cataliticos estdao localizados. O maior beneficio proveniente
das enzimas estd relacionado com suas especificidades, condi¢des brandas de operacao,
e reducdo na geracdo de efluentes. Tradicionalmente usadas como catalisadores
homogéneos em solucdes aquosas, as enzimas tém sido empregadas em meios
aproximadamente anidros desde os anos 80 e tais aplicacdes t€m tido crescente
evolucdo [KLIBANOV, 1989]. A alta seletividade e condi¢des brandas associadas com
as sinteses enzimadticas tornaram as enzimas bastante atrativas para a manufatura de
muitos produtos naturais, farmacéuticos, aditivos para a industria de alimentos e

quimica fina.

Como uma reagdo quimica envolve a criacdo e a quebra de ligacdes, uma barreira
de energia é excluida se em cada etapa a energia requerida para a quebra for suprida
pela criacdo de outra. A atuagdo das enzimas difere daquela dos demais catalisadores
porque elas sdo especificas e esta especificidade é determinada pela estrutura
tridimensional das enzimas. Evidéncias decorrentes de experimentos sugerem que criar
e quebrar ligagdes quimicas sdo processos precedidos pela formag¢do de um complexo
enzima-substrato. O sitio ativo de uma enzima € a parte da estrutura da enzima onde o
substrato, os grupos funcionais da enzima e o cofator (caso haja) interagem, ou seja, € a

regido que se liga ao substrato formando um tipo de espécie quimica que participa

efetivamente da reagdo.

Nao hd uma teoria unificada sobre a atividade enzimética. Algumas das hipdteses
consideram os efeitos de proximidade e orientagcdo. Por efeito de proximidade entende-
se o efeito de promover a aproximacdo de moléculas reagentes e manté-las juntas nos
sitios ativos. Ja os efeitos de orientacdo dizem respeito ao posicionamento orientado dos
grupos reativos. Por exemplo, o 4cido sulfirico, como uma fonte de H', ird sempre
catalisar a formacgdo de qualquer éster a partir de um dlcool e um &cido carboxilico. No

entanto, muitas enzimas sao tao especificas que catalisardo a reacdo de uma molécula,
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mas ndo fardo o mesmo com uma molécula muito similar. A enzima amilase, por
exemplo, hidrolisa amido, mas nao hidrolisa celulose apesar de ambas as moléculas
serem polimeros de glicose. A especificidade provém da diferenca na orientacdo de uma

ligacdo que junta as unidades de glucose nas moléculas de amido e celulose.

As explicacOes para este comportamento das enzimas podem ser obtidas a partir de
suas estruturas. As enzimas sao proteinas, geralmente do tipo globular, que podem ser
descritas em termos de suas estruturas primdria, secunddria, tercedria e, em muitos
casos, quaterndria. Sao formadas por cadeias longas de unidades aminodcidos unidas
por ligacdes peptidicas entrelagadas e dobradas em estruturas secunddrias, tercedrias, e
frenquentemente quaterndrias, por meio de ligacdes de dissulfetos, interacdes

hidrofébicas e pontes salinas.

Como um catalisador deve estar em contato direto com o susbtrato para iniciar a
reacdo, € necessdrio que haja um ajuste efetivo entre substrato e o sitio ativo. Assim
sendo, algumas moléculas de substrato podem reagir e outras ndo, o que resulta em
especificidade. O ajuste efetivo pode ser causado pelo fato de uma molécula se ajustar
facilmente dentro do sitio ativo ou a estrutura da enzima sofrer um rearranjo

conformacional para facilitar a entrada do substrato.

Lipases sdao enzimas soliveis em dgua que catalisam a hidrélise de ligagdes de
grupamentos éster em substratos lipidicos insoldveis em dgua. Exibem alta estabilidade
em solventes organicos apolares e, de acordo com SHIMADA e colaboradores (2002),
catalisam reacOes de hidrdlise, esterificacdo e transesterificacdo. Elas catalisam
alcoodlises e hidrdlises de ligacOes éster entre um 4cido graxo ou ésteres de acidos
graxos e glicerina. Em sistemas bioldgicos as lipases hidrolisam gorduras produzindo
acidos graxos e glicerina. O ataque em posi¢des especificas da cadeia glicerinica dos
6leos derivados de vegetais ou animais permite que os acidos graxos livres reajam com
os élcoois mais facilmente. O primeiro trabalho descrevendo o uso de enzimas em meio
organico com o objetivo de catalisar esterificacdo e transesterificacdo de modo

enantioseletivo foi publicado por KLIBANOV (1989).

As lipases (E.C.3.1.1.3) pertencem a um grupo de enzimas hidroliticas
denominadas hidrolases. O primeiro nimero do cédigo E.C. corresponde a classe da

qual a enzima faz parte, isto €; hidrolases. O segundo diz respeito as hidrdlises das
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ligacOes dos grupos funcionais do tipo éster. O terceiro niimero corresponde aos dcidos
carboxilicos e o quarto esté relacionado com a ligagdo do radical éster com a glicerina.
As lipases podem ser produzidas por bactérias (ex. Pseudomonas), leveduras e fungos
filamentosos (Candida, Mucor, Aspergillus, Rhizopus) e a partir de pancreas de animais
(Porcine Pancreatic Lipase, PPL). Atualmente, utiliza-se preferencialmente a

fermentagdo realizada com fungos filamentosos.

Apesar da existéncia de muitos tipos diferentes de lipases, apenas alguns sdo
selecionados para a maioria dos experimentos atualmente realizados, principalmente
devido ao fato de serem muito sensiveis ao calor e ao pH do meio onde atuam. A lipase
de Candida antarctica B (Calb), um tipo comumente usado devido a atracdo por uma
ampla variedade de substratos, € uma enzima moderadamente estdvel termicamente que
mantém a atividade por muitas horas quando incubada entre 30—40°C. Entretanto, sua
atividade decresce quando ela € exposta a temperaturas acima de 40°C e quando as
concentracdes de dgua e outras substancias quimicas estranhas ao meio (compostos

xenobidticos) sdo elevadas [SHIMADA e colaboradores, 2002].

A estrutura cristalina da Calb foi investigada e mostrou-se que a enzima possui uma
combinacdo catalitica Ser-His-Asp no seu sitio ativo [UPPENBERG e colaboradores,
1994]. A estrutura parece ter uma conformacao aberta com uma entrada quase restrita
para o sitio ativo que € responsdvel pela especificidade e alto grau de
estereoespecificidade da lipase. Um esquemdtico do mecanismo da reacdo de
transesterificacdo, segundo o mecanismo ping-pong bi-bi proposto por BOUSQUET-
DUBOUCH e colaboradores (2001) e MARTINELLE e HULT (1995) € apresentado na
Figura. 2.4.4.1.1.

Reacgdes enzimaticas com dois substratos sdo chamadas de reacdes de transferéncia
de grupos onde um grupo € transferido pela enzima de um doador para um receptor de
elétrons. Neste tipo de reacdo, que envolve dois substratos e dois produtos (reacdo bi-
bi), a enzima reage com o primeiro substrato (triglicerideo) para formar um complexo
intermedidrio que se decompde formando um diglicerideo (Produto 1) e uma enzima
covalentemente modificada (intermedidrio acil-enzima), que por sua vez interage com o
segundo substrato (dlcool) para formar o segundo produto (o éster alquilico, Produto 2)

liberando a enzima original. Repetindo-se o ciclo, sendo o Produto 1 o novo substrato,
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tem-se a formagdo de glicerina e éster etilico. O mecanismo descrito, levando-se em

consideragdo o0 que se passa no sitio ativo da enzima que é constituido pela triade

catalitica serina 105, histidina 224 e aspartato 187, € o seguinte:
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Substrato 2

Figura 2.4.4.1.1. Mecanismo de reacdo de transesterificacdo com a Candida antarctica lipase B.
Adaptacgdo a partir de DIJKSTRA (2006).

Inicialmente o d&tomo de carbono do grupo carbonila do substrato é atacado pelo
oxigénio do grupo hidroxila da serina. Mediante a transformagdo da ligacdo C=0 do
substrato numa ligagdo simples o dtomo de oxigénio adquire uma carga negativa.
Forma-se assim um complexo de transicdo intermedidrio com geometria tetraédrica em
torno do referido d&tomo de carbono por meio de pontes de hidrogénio entre o oxidnion e
dois grupos NH das cadeias principais. Como resultado da formacgdo deste complexo,
um préton € transferido da serina para a histidina. O aspartato, que é desprotonado,
neutraliza parcialmente a carga que se desenvolve no complexo de transicdo. Como a
forma protonada da histidina perde o préton, a ligacdo da carbonila € refeita e desfaz-se
o intermedidrio tetraédrico liberando o dlcool como primeiro produto. A cadeia alquilica
do primeiro substrato permanece covalentemente ligada a serina, formando o

intermedidrio acil enzima finalizando a primeira etapa da acilacdo. Na etapa posterior,
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uma desacilacdo ocorre de forma semelhante, mas na ordem inversa. O dlcool ataca
nucleofilicamente o intermediario acil enzima, formando mais uma vez, com o auxilio
da histidina, um novo intermedidrio tetraédrico que colapsa liberando o segundo

produto, o éster. Consequentemente, a enzima retorna ao estado inicial.

CHULALAKSANANUKUL e colaboradores (1990) propuseram o modelo cinético
baseado no mecanismo ping-pong bi-bi para a reacdo de esterificacdo do acido oleico
com etanol usando lipase Rhizomucur miehei como catalisador. De acordo com
BOUSQUET-DUBOUCH e colaboradores (2001) varios outros estudos confirmaram
que dados experimentais de reacdes de esterificacdo, alcodlise e troca de ésteres se
ajustaram adequadamente ao modelo ping-pong bi-bi. A inibi¢do competitiva da enzima
devido ao etanol foi detectada na maioria dos casos como consequéncia da tendéncia
que os alcoois de cadeia curta t€ém de formar um complexo com a enzima desativando-a.
O mecanismo segundo o modelo ping-pong bi-bi baseia-se na condi¢do de taxas iniciais
de reacdo com concentragdo dos produtos gerados em niveis despreziveis. No caso
particular das reagdes de esterificagdo, a dgua € um dos produtos e estd geralmente
presente inicialmente no meio reacional, j4 que € essencial para a atividade da enzima.
Como uma concentragdo deste produto ndo pode ser facilmente obtida em tal sistema
JANSSEN e colaboradores (1999) sugeriram um modelo modificado para as reagdes de
esterificacdo incluindo um parametro extra que leva em consideracdo a presenca de
dgua. Entretanto numa reacdo de alcodlise, a 4gua ndo € nem substrato nem produto € o
modelo ping-pong bi-bi parece ser unanimemente aceito, pois a reagdo de hidrdlise é
desprezivel. Varios estudos, por exemplo, GODDARD e colaboradores (2000a,b),
realizados com a alcodlise em CO, supercritico indicaram que dados experimentais

estavam satisfatoriamente representados por este modelo.

A lipase de Candida antarctica B reage segundo um mecanismo do tipo ping-pong
bi-bi. Entretanto, se a concentracdo de um dos substratos for mantida praticamente
constante durante a reacao, a cinética pode ser aproximadamente tratada como sendo de
pseudo-um-substrato e a expressdo da taxa da reagdo via Michaelis-Menten pode ser

empregada.

Outra lipase usada na transesterificacdo enzimatica do biodiesel € a Pseudomonas
cepacia. De acordo com resultados de experimentos conduzidos por NOUREDDINI e

colaboradores (2005), foi observado que este tipo de lipase produziu os mais altos

33



rendimentos em ésteres alquilicos. Porém, pouca informagdo sobre esta lipase é
disponivel. Outras lipases adequadas para sintese enzimdtica de biodiesel sdo
conhecidas e cada tipo possui atividade especifica e Unica para cada tipo de reagdo.
Portanto, as condi¢des gerais de reagao variam de acordo com o tipo de lipase escolhido

para cada reacdo individual.

Como o custo de producdo da lipase € um dos maiores obsticulos para a
comercializacdo dos processos catalisados por esta enzima, vdrias alternativas tém sido
investigadas visando desenvolver sistemas que tenham custos competitivos. A
recuperacdo com o reuso da enzima representa uma das opg¢des e, para isso, a
imobilizacio da enzima em suportes sélidos adequados tem sido utilizada. A
recuperacdo do biocatalisador e a possibilidade de se utilizar configuracdes de
bioreatores como leito fixo ou mesmo fluidizado em operacdo continua dificilmente
seria conseguida com as enzimas livres. Adicionalmente, a imobilizacdo, via de regra,
proporciona melhoria no desempenho das enzimas em termos de atividade, estabilidade
quimica e seletividade. Entretanto, a presenca de materiais inertes em quantidade
considerdvel pode afetar negativamente a atividade enzimdtica, pois as propriedades
quimicas e mecanicas do suporte influenciam na atividade catalitica a depender do

método utilizado para a imobilizagao.

A escolha do método de imobilizacao depende da enzima, do tipo de reagdo e do
meio reacional. As vdérias técnicas de imobilizacdo de enzimas lipase podem ser
basicamente divididas em trés tipos: adsorcdo fisica num suporte sélido, ligacao
covalente ao suporte sélido e encapsulamento fisico dentro de um suporte formado por
uma matriz polimérica. Na terceira técnica, a preferida e comumente utilizada, a lipase é
capturada dentro da matriz polimérica. Nela a lipase fica mais estdvel comparando-se
com a adsorcdo fisica e o procedimento € mais simples do que aquele utilizado para
obter as ligacdes covalentes. Em geral, o encapsulamento fisico mantém a atividade e a

estabilidade da lipase imobilizada.

DIJKSTRA (2006) enfatizou a necessidade de uma lipase ter uma imobiliza¢ao
adequada para ser usada com CO, supercritico, pois as lipases livres sdo insoliveis
neste solvente e uma boa imobilizacdo € requerida principalmente para prevenir

mudancas conformacionais devido as interacdes com CO, [KAMAT e colaboradores,
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1995], bem como durante as etapas de pressurizacdo e despressurizagdo conforme
reportado por AUCOIN e LEGGE (2001), em seu estudo com a lipase Lipozyme IM20,
e LOZANO e colaboradores (1996) que detectaram perda substancial de atividade da

enzima o-chymotrypsin ap6s varios ciclos de pressurizacdo e despressurizagao.

A lipase comercialmente denominada por Novozym® 435 ¢ um exemplo de Calb
imobilizada e € uma das lipases mais documentadas para aplicagdes especiais e para a
producdo de biodiesel. Ela € derivada de Candida antarctica produzida por fermentagao
submersa de um microoorganismo geneticamente modificado, Aspergillus oryzae, e

adsorvido em macroporos de resina acrilica que constitui o suporte de imobilizacao.

2.4.4.1. Efeitos de transferéncia de massa nas reacoes enzimaticas

As taxas das reagdes hetereogéneas sao usualmente controladas pela difusdo dos
reagentes e produtos através da superficie do catalisador. Como a transesterificacdo
enzimdtica em meio nio-aquoso € heterogénea em relacdo ao solvente os efeitos de
transferéncia de massa s@o relevantes para as enzimas imobilizadas. A transferéncia de
massa externa estd relacionada com o transporte molecular entre a mistura reacional e a
superficie externa da particula da enzima através da camada limite. A taxa de
transferéncia é inversamente proporcional a espessura da camada limite ao redor da
particula. Aumentando-se a agitacdo pode-se diminuir a espessura desta camada e, se
isto tiver como consequéncia um aumento da taxa de reacdo observada, a reagdo

enzimatica € limitada por transferéncia de massa externa.

A transferéncia de massa interna ocorre com o transporte molecular dentro dos
poros das particulas da enzima imobilizada. Com a imobilizacdo a flexibilidade da
enzima ¢é afetada, assim como o acesso dos substratos, o que resulta no decréscimo da
transferéncia de massa interna. As dimensdes da particula e dos poros da enzima
juntamente com o coeficiente de difusdo efetivo dos substratos dentro dos poros sdo

parametros que exercem influéncia marcante na transferéncia de massa interna.
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2.44.2. Efeito da concentracao de alcool na atividade da lipase e na
transesterificacao enzimatica

As lipases apresentam atividade e estabilidade satisfatorias em solventes
hidrofébicos tais como n-hexano, mas compostos hidrofilicos usados como susbtratos
(4lcoois) ou produtos (glicerina) s@o imisciveis no meio reacional hidrofébico. A
imiscibilidade leva a adsor¢do de moléculas polares no suporte hidrofilico da enzima

produzindo baixas taxas de reacdo de transesterificacao.

Teoricamente a quantidade estequiométrica de dlcool € necessdria para converter
completamente dleo vegetal em biodiesel, mas a quantidade realmente utilizada é maior
que a estequiométrica para deslocar o equilibrio da reagdo no sentido dos produtos
garantindo o rendimento desejado. Porém, a presenca de dlcoois como metanol e etanol,
que sao insoliveis no dleo vegetal e na lipase, em quantidade muito superior a
estequiométrica pode inibir irreversivelmente a enzima. O dlcool forma uma camada na
superficie da enzima que bloqueia o acesso do substrato aos sitios ativos e acarreta o

decréscimo do rendimento em biodiesel.

Segundo experiéncias conduzidas SHIMADA e colaboradores (2002), metanol é
consumido completamente na metandlise quando menos que um terco da quantidade
molar equivalente a quantidade estequiométrica € adicionada. Quando o 4lcool foi
adicionado em quantidade maior do que a metade da razdo molar equivalente a
quantidade estequiométrica a atividade da lipase de Candida antarctica diminuiu
substancialmente. A atividade ndo foi recuperada mesmo em reacdes subsequentes com
um terco molar equivalente de metanol. Portanto, foi constatado que a inativacdo
enzimatica é irreversivel quando quantidades elevadas de metanol insolivel sao
utilizadas. No mesmo trabalho, foi demonstrado que altas razdes molares etanol:6leo
também conduzem a desativacdo de lipases por causa do contato da enzima com a fase

organica polar imiscivel que é formada pelo dlcool e a glicerina.

Conforme relataram NOUREDDINI e colaboradores (2005) este problema de
inativacdo pode ser superado pelo pré-tratamento com dlcoois de cadeias mais longas
(trés ou quatro carbonos) ou pela adicdo de metanol em etapas, visto que metanol é mais
solivel nos ésteres metilicos de que no 6leo vegetal. Com a alimentagdo do metanol em

etapas € possivel manté-lo presente em pequena quantidade de modo que a inibi¢ao da

36



enzima ndo ocorre em grande extensdo. Os resultados obtidos por SHIMADA e
colaboradores (2002), demonstraram que a lipase de Candida antarctica pode ser usada
repetidamente por mais de 100 dias sem mostar efeitos de inativagao quando usada em

reacdo de metanolise.

2.4.4.3. Efeito da concentracao de glicerina na atividade da lipase e na
transesterificacio enzimatica

z

A glicerina € o subproduto principal da reacdo de transesterificacdo de Oleos
vegetais. A insolubilidade deste composto nos ésteres alquilicos que formam o biodiesel
representa um problema para a sintese enzimatica do biodiesel, pois a glicerina tende a
cobrir a superficie da lipase imobilizada causando perda de atividade, no decorrer da
reacdo. ROYON e colaboradores (2006) mostraram que terc-butanol ndo € um substrato
adequado para as lipases e a sua presenca no meio reacional da metandlise gerou um
aumento significativo na conversio. A presenca do dlcool de cadeia mais longa acarreta
um aumento da solubilidade do metanol e também da glicerina no meio reacional e
reduz os efeitos da inibi¢do das lipases. Assim, um pré-tratamento da enzima com
alcoois de cadeias mais longas atenua o problema da inativacdo. Outros autores [CHEN
e WU, 2003], [WU e CHEN, 2002] sugeriram a imersdo de lipases em terc-butanol e
outros dlcoois com cadeias contendo trés ou mais dtomos de carbono como uma medida

para aumentar a atividade das lipases na sintese de ésteres metilicos.

E importante ressaltar que a inibicdo das lipases com metanol, etanol e glicerina
ocorre em periodos de reacdo opostos. A inibicdo com os dlcoois ocorre principalmente
no inicio da reacao quando a concentracdo destas espécies € mais elevada. A glicerina,

por sua vez, inibe a lipase quando a concentracdo dos produtos é mais elevada.

2.4.4.4. Efeito da temperatura na atividade da lipase e na transesterificacao
enzimatica

A estabilidade térmica das lipases imobilizadas depende fortemente do tipo da

lipase, da natureza das espécies presentes no meio reacional, assim como do método de

imobilizacdo utilizado. A lipase de Candida antarctica B (Calb), por exemplo, é uma

37



enzima moderadamente estdvel termicamente que mantém a atividade por muitas horas
no intervalo 30—40°C. No entanto, segundo detectaram SHIMADA e colaboradores

(2002), a desativag¢do ocorre em temperaturas acima de 40°C.

Por outro lado, YAGIZ e colaboradores (2007) investigaram a influéncia da
temperatura no desempenho de lipase de Candida antarctica imobilizada em
hidrotalcita, que € uma forma de zedlita usada como material de imobilizacdo. Como
método de imobilizagdo usou-se adsorcdo quimica ao invés de adsorcdo fisica ou
encapsulamento. Para reacdes realizadas a 45°C ndo houve perda significativa de
atividade enzimatica apds as duas primeiras bateladas com reuso e apds sete bateladas
houve perda de 64% da atividade inicial. Operando a 55°C, a atividade caiu cerca de
40% apos a primeira batelada e no final de sete bateladas a atividade caiu 86%. Os

autores escolheram 45°C como a temperatura 6tima para esta lipase.

Como regra pratica, costuma-se considerar 45°C como uma temperatura na qual a
atividade das lipases nao sofre alteragdes significativas, mas generalizacdes ndo podem
ser feitas e a temperatura 6tima deve ser determinada experimentalmente para cada caso

especifico de lipase e sistema reacional.

2.4.4.5. Efeito da pH na atividade da lipase e na transesterificacao enzimatica

O pH afeta a quantidade de lipase quimicamente adsorvida na estrutura do suporte
de imobilizacdo. Experimentos realizados com lipases imobilizadas por adsorcdo
quimica mostraram que a mais elevada adsorcao ocorre em pH 8,5 e que a quantidade
adsorvida decresce significativamente quando ha elevacdo de pH. Como uma regra
heuristica, transesterificacdes enzimaticas ndo devem ser conduzidas em pH acima de
8,5. Porém, € necessario enfatizar que o pH 6timo depende da técnica de imobilizagcdo
empregada e os experimentos acima foram realizados com lipase imobilizada por
adsor¢ao quimica. HOOGENDOORN e colaboradores (2007) afirmaram que ha relatos
de que a imobilizacdo feita por métodos baseados em ligacdes covalentes resulta em

valores de pH 6timos mais elevados.
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2.4.5. Transesterificacao com catalise enzimatica em meio supercritico

O uso dos fluidos supercriticos como solventes ndo aquosos para reagdes
enzimaticas tem sido investigado desde os anos 80 e vdrias revisdes sobre este topico
estdo disponiveis na literatura. A primeira publicagdo sobre reacOes enzimadticas em

meio supercritico € atribuida a RANDOLPH e colaboradores (1985).

A maioria das enzimas utilizadas é formada por lipases que sdao empregadas nas
transesterificacOes e esterificacoes enantioseletivas de acidos graxos. As lipases sdo
importantes para reacoes enzimdticas com fluidos supercriticos porque elas catalisam
reacoes envolvendo ésteres que sdo geralmente soliveis em CO, e outros fluidos

supercriticos.

Apesar das lipases catalisarem uma variedade de reacdes importantes, suas reacoes
sao sempre heterogéneas e geralmente limitadas por transferéncia de massa o que
representa uma desvantagem para a comercializacdo do processo de catdlise enzimatica.
Tal fato tem motivado pesquisas na drea de engenharia de solvente para melhorar taxas
e rendimento de reagdes. Agitacdo vigorosa e uso de solvente em condicdes
supercriticas sdo algumas das técnicas mais utilizadas para combater limitagdes

difusivas.

Os fluidos supercriticos possuem viscosidades e difusividades intermedidrias entre
gases e liquidos. Além disso, tensdes superficiais aproximadamente nulas permitem a
facil penetracdo destes solventes em materiais macro e micropososos. Todas estas
caracteristicas tornam os fluidos supercriticos atrativos como solventes quando as
limitagdes de transferéncia de massa sdo elevadas como no caso da transesterificacdo
enzimatica em solventes organicos. Consequentemente a alta difusividade obtida com
fluidos supercriticos pode ser utilizada para melhorar as taxas das reacdes, e, portanto, a
transesterificacdo enzimdtica em meio supercritico pode ser considerada como uma
abordagem vantajosa. KAMAT e colaboradores (1992) investigaram a influéncia da
transferéncia de massa interna e externa na limita¢do da taxa de reacdes enzimaticas em
solventes organicos anidros e fluidos supercriticos. Através do método scanning
electron MEV microscopy demonstraram que fluidos supercriticos promovem o

melhoramento da atividade das enzimas em meio anidro como consequéncia da alta
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difusividade do solvente. Os resultados do estudo indicaram que particulas das enzimas
imobilizadas imersas em fluido supercritico requerem aproximadamente duas ordens de
grandeza menos agitacdo que aquelas suspensas em solventes convencionais para

superarem qualquer limitacdo de transferéncia de massa externa.

GUNNLAUGSDOTTIR (1997) relacionou o mecanismo de reacdo com a estrutura
da lipase. A estrutura tridimensional da lipase sugere que a ativacdo interfacial seja
causada pela presenga de um laco amfifilico peptidico que cobre o sitio ativo da enzima
em solu¢do como uma tampa. De acordo com BRADY e colaboradores (1990), a
hidrélise de gorduras estd diretamente ligada com a triade catalitica formada por uma
serina nucleofilica, histidina e aspartato ou glutamato. Todas as lipases que tiveram suas
estruturas elucidadas fazem parte da familia das hidrolases o/ dobradas que possuem
uma arquitetura composta por uma sequéncia de hélices a e fitas f [SCHMID e
VERGER, 1998]. Portanto, uma caracteristica importante € comum a estas lipases € a
existéncia de uma tampa na forma de um lago ou de uma pequena hélice a que bloqueia
0 acesso ao sitio ativo. Assim, a etapa de ativacdo na interface envolve a mudanca
conformacional através da qual a tampa se move para tornar o sitio ativo acessivel. O
movimento da tampa disponibiliza o residuo aminodcido hidrofilico sobre a superficie
externa da tampa e deixa exposto o sitio ativo e uma ampla superficie hidrofébica a qual
¢ considerada o ponto de ligagdo para os lipidios, conforme foi reportado por
DEREWENDA e DEREWENDA (1991) e DEREWENDA e colaboradores (1992).
Forma-se, entdo, um complexo acilo enzima no qual o dlcool atua e forma o éster. Com
base em estudos tedricos sobre a abertura da tampa usando a lipase Mucor miehei, ha
indicios de que uma baixa constante dielétrica do meio, propiciada pelo fluido

supercritico, por exemplo, € requerida para a abertura do sitio ativo da enzima.

Ha também evidéncias de que o contato com uma interface lipidio-dgua faz com
que a tampa sofra um rearranjo na conformagdo espacial que torna o sitio ativo
acessivel ao substrato. Entretanto a presenca simultinea da tampa anfifilica e do
fenomeno da ativagdo interfacial ndo € universal entre as lipases. Algumas lipases que
ndo possuem a tampa anfifilica apresentam ativagao interfacial e vice-versa, conforme
as observacdes feitas por THIRSTRUP e colaboradores (1994) e UPPENBERG e
colaboradores (1994).
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Apesar do custo da enzima ser considerado como uma desvantagem, a sintese
enzimatica do biodiesel em fluidos supercriticos parece atrativa. As vantagens desta rota
sa0: solubiliza¢do dos substratos lipidicos hidrofébicos na enzima, fécil recuperacdo da
enzima e possibilidade de ocorréncia de hidrélise de 4acidos graxos residuais
favorecendo a sintese dos ésteres. Adicionalmente, o solvente pode ser facilmente
reciclado apds recuperacdo simples por meio de reducdo de pressdo e através desta rota
€ possivel combinar a catdlise enzimdtica com o fracionamento dos produtos por
extracdo com o préprio solvente supercritico. Entretanto, os processos com fluidos
supercriticos apresentam algumas limitagdes. A escassez de dados de solubilidades,
propriedades termodinamicas e de transportes dos fluidos supercriticos, assim como
caréncia de dados de equilibrio de fases, tornam o projeto do processo dificil. A
necessidade de equipamentos para obter e suportar altas pressdes pode fazer com que

processos tecnicamente viaveis sejam ndo atrativos economicamente.

Dentre os fluidos supercriticos o diéxido de carbono apresenta vdrias vantagens

sobre outros solventes organicos: barato, nido inflamdvel, e ndo téxico. Como a

(€N

solubilidade dos 4cidos graxos de cadeia longa e ésteres correspondentes em CO,

(@'N

desprezivel em temperatura e pressdo ambientes, a remoc¢do do produto do solvente

facilmente obtida com a despressurizacdo do sistema.

A molécula de CO, é apolar e, por isso, este composto € classificado como um
solvente apolar, porém o elevado momento quadrupolar desta molécula lhe confere uma
limitada afinidade com solutos polares. A solubilidade em solutos polares pode ser

aumentada com a adicao de outros solventes, tais como etanol.

Embora CO; seja um solvente popular devido ao baixo custo e baixa toxidez, a
atividade e a estabilidade da enzima podem ser adversamente afetadas quando expostas
a este solvente. O efeito do CO, no decréscimo da atividade da enzima tem sido
explicado com base na modificacdo no pH local da enzima por dissolu¢do do CO,
[CHULALAKSANANUKUL e colaboradores, 1993; DORDICK e colaboradores,
1989; KAMAT e colaboradores, 1992].

Uma outra razdo para a reducdo na atividade das lipases em CO; € atribuida as
interacdes entre as moléculas de CO, e enzima devido a formacdo de carbamatos

complexos reversiveis com os grupos amino sobre a superficie da enzima [WRIGHT e
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colaboradores, 1944]. Como as moléculas das enzimas consistem de cadeias de
aminodcidos conectados por ligagdes peptidicas, muitos grupos de aminodcidos livres
estdo presentes. Estes aminodcidos formam carbamatos com CO, de acordo com a

reacdo mostrada na Figura 2.4.5.1.
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Figura 2.4.5.1. Reacdo de formacao de carbamatos por acao do COs.

A evidéncia da formacdo destas estruturas foi comprovada por KAMAT e
colaboradores (1992) através da dessorcdo a laser combinada com espectroscopia de
massa (LS-MS). Os carbamatos sdo estdveis em baixas temperaturas. Porém, presume-
se que o CO; seja removido a altas temperaturas e que a atividade da enzima seja

recuperada.

A estrutura tridimensional das enzimas é muito importante porque pequenas
variagdes nas redondezas do sitio ativo resultam em mudancas na atividade. Tanto o
tipo da enzima quanto a fonte do organismo influenciam a atividade e a estabilidade da
enzima. Por exemplo, a oxidase colesterol proveniente do Gleococystium manteve a
atividade catalitica por trés dias, enquanto que a mesma enzima origindria do
Streptomyces perdeu sua atividade em cerca de uma hora na presenca de CO,

supercritico [RANDOLPH e colaboradores, 1985].

A pressdo e a concentracdo de 4gua s@o parametros que exercem um grande
impacto na atividade biocatalitica das reacdes enzimaticas em fluidos supercriticos e
muitos estudos tém sido conduzidos para avaliar o efeito da pressdo na atividade e
estabilidade da enzima. STEINBERGER e MARR (1999) reportaram que a estabilidade
da enzima em CO, depende da estrutura e de varios parametros relacionados a aplicagcao
de CO, supercritico. Em algumas enzimas, por exemplo, a penicilina amidase,
mudancas na conformac¢do foram observadas [DIJKSTRA, 2006 apud AFFLECK e
colaboradores, 1994] e [DIJKSTRA, 2006 apud KASCHE e colaboradores, 1988]
enquanto que nenhuma mudanga conformacional foi detectada na enzima fosfatase

alcalina [RANDOLPH e colaboradores, 1985].
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MATSUDA e colaboradores (2004) sugeriram que a elevada variagdo na densidade
na vizinhanca do ponto critico poderia resultar em uma mudanca substancial na
interacdo entre CO; e a enzima devido a formagao de carbamatos, a adsor¢do de CO, na
superficie da enzima [MATSUDA e colaboradores, 2004 apud NAKAMURA e
colaboradores, 1991] e/ou a incorporagdo do CO; a bolsa para ligagdo de substrato da
enzima [MATSUDA e colaboradores, 2004 apud NAKAMURA e colaboradores, 1995]
[MATSUDA e colaboradores, 2004 apud YENNAWAR e colaboradores, 1994].

Além de mudancas conformacionais, a pressdo pode ter dois efeitos na catélise
enzimdtica. Em primeiro lugar, de acordo com a termodinimica e com a teoria dos
estados de transicdo, a taxa de reacdo depende da pressdo. No caso dos fluidos
supercriticos a Teoria do Estado de Transicio de Eyring [DIJKSTRA, 2006 apud
GLASSTONE e colaboradores, 1941] € utilizada para explicar o efeito da pressdao nas

taxa de reagcdo de acordo com a equagao 2.4.5.1.

I = (kZTj K (2.4.5.1)

A constante cinética, k, é considerada como sendo uma funcao da pressao e de um
coeficiente independente da temperatura, r, da constante de Boltzmann, kg, da
temperatura, 7, da constante de Planck, 4, e da constante de equilibrio, K*, que é
relacionada com o diferenca de energia livre entre o estado de transi¢do e dos reagentes.
KAMAT e colaboradores (1995) descreveram detalhadamente relacdes que predizem os

efeitos de pressao na taxa de reacdo das reagcdes enzimaticas.

O segundo efeito da pressdo na catélise enzimdtica estd relacionado com as
mudancas nas propriedades do fluido supercritico devido as variacdes na pressdo. Em
pressdes elevadas a densidade do sistema € alta, o que leva a um decréscimo do
coeficiente de transferéncia de massa. Portanto, pequenas taxas de reagdo sao
observadas por causa da limitacdo na difusdao. Segundo STEYTLER e colaboradores
(1991) poucos estudos reportaram o aumento da taxa de reacdo com uma elevag¢do na
pressdo. O coeficiente de particdo, a constante dielétrica e o momento dipolo sdo outras
propriedades que estdo diretamente relacionadas com mudangas na densidade e pressdo

em solventes organicos bem como em fluidos supercriticos.
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Um outro fator que influencia na redugdo da atividade da enzima € a
despressurizacdo do sistema no final da reacdo. STEINBERGER e MARR (1999)
avaliaram o efeito da despressurizacdo na atividade da esterase (EP10) e lipase
(Aspergillus niger) através da execucdo de 30 ciclos pressurizagdo/despressurizacao
com subsequente determinacdo da atividade residual. Os resultados revelaram que,
mesmo apds os 30 ciclos, a 35°C e 150 bar, ndo foi observada qualquer reducdo
substancial na atividade das duas enzimas estudadas (92,2 + 9,31% e 102,3 + 3,81% de

atividade residual para esterase e lipase, respectivamente).

A atividade na presenca de dgua é também um pardmetro importante para o
funcionamento da enzima em meio supercritico. Aceita-se geralmente que a hidratacao
seja essencial para a atividade enzimdtica e que enzimas totalmente secas sejam
inativas. Apesar da existéncia de diferentes estimativas para o grau de hidratacdo
requerido para a atividade, um valor limite de aproximadamente 0,2 g de dgua por
grama de enzima é comumente aceito [CARERI e colaboradores, 1979] e [RUPLEY e
CARERI, 1991]. Todavia, a quantidade de 4gua necessdria em solventes organicos pode
ser razoavelmente baixa [KLIBANOV, 1989], [HALLING, 1992] e [ZAKS e
KLIBANOV, 1984].

A presenca de 4dgua interfere na estrutura da enzima e, portanto, afeta a atividade
enzimatica através de ligacdes ndo covalentes e ruptura de ligagdes de hidrogénio.
Adicionalmente, influencia na cinética das reagdes e pode facilitar a difusdo de
reagentes. A quantidade de 4gua requerida para obter uma atividade Otima varia de
reacdo para reacdo. ZAKS e KLIBANOV (1984) demonstraram que € a liga¢do dgua-
enzima que determina a atividade catalitica ao invés da quantidade total de dgua do
sistema. Para o controle das reacdes enzimdticas recomenda-se manter a atividade da

dgua constante ao invés da concentragdo de agua.

De acordo com HALLING (1992) e colaboradores (1992), uma atividade de dgua
constante pode ser obtida pelo uso de peneira molecular ou pela adi¢do de hidratos de

sal a mistura reacional.
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2.5. A questao da glicerina

O processo de produgdo do biodiesel gera um grande excedente de um subproduto
de extrema importancia, utilizado, por exemplo, em amaciantes, emulsificantes e
plastificantes: a glicerina. Para cada tonelada do biodiesel aproximadamente 100 kg de
glicerina bruta sdo geradas como subproduto. Este excedente gera uma queda do preco
do produto no mercado e com a utilizagdo da capacidade instalada de producdo de
biodiesel, devera reduzir progressivamente o prego, hoje em torno de US$ 1.000,00 por

tonelada.

Até o presente momento, a glicerina tem sido vendida para as industrias de
cosméticos, alimenticias e farmacéuticas, mas estes usos sdo incapazes de consumir
toda a glicerina produzida. H4 suspeitas de que o mercado ndo terd condicdes de
absorver tamanha oferta. Diante disso, faz-se necessdaria a descoberta de novas
aplicacdes para a glicerina e, segundo estudos reportados na literatura, a produgdo de
metanol via reforma com vapor pode ser uma das op¢des. O metanol realimentaria, por

sua vez, o processo de producdo do biodiesel.

A sintese de metanol a partir da glicerina tem sido investigada usando catdlise
heterogénea para produzir gés de sintese e, em seguida, metanol. Neste sentido, alguns
catalisadores tém sido testados na tentativa de encontrar melhores condi¢oes

operacionais a serem utilizadas.

A patente de GOETSCH e colaboradores (2008) descreve um processo de produgdo
de metanol a partir da glicerina bruta proveniente do biodiesel obtido de gorduras
animais e vegetais. O método compreende a transformacdo prévia da glicerina em gas

de sintese, seguida da conversao deste produto em metanol.

Segundo SINADINOVIC-FISER e colaboradores (2001), o processo industrial de
sintese de metanol a partir do gds de sintese proveniente da reforma do gds natural mais
recente ocorre na presenca do catalisador Cu/ZnO/Al,Os que permite a operacao em
temperaturas e pressdes inferiores aquelas vistas no cldssico processo a alta pressao.
BUSSCHE e FROMENT (1996) estudaram a reagcdo de sintese de metanol a partir de

gds de sintese em presenca de catalisador Cu/ZnO/Al,Os, em condi¢gdes operacionais
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180-280°C e pressoes de até 51 bar, e formularam um modelo cinético de reacdo

heterogénea com base em dados da literatura e experimentos.

HIRALI e colaboradores (2005) estudaram a producdo de hidrogénio pela reforma
com vapor da glicerina na presenca de catalisador de ruténio Ru/Y,03 no intervalo 500-
600°C e reportaram um bom desempenho do catalisador. Ainda com catalisador de
ruténio, ADAM e colaboradores (2008) investigaram a cinética da reforma da glicerina
com 4gua supercritica usando catalisador de Ru/Al,O3;. Mais recentemente, CHENG e
colaboradores (2010) estudaram a reforma com vapor da glicerina em catalisador de

Co-Ni/Al,0O3 no intervalo de temperatura 773-823 K e pressdo atmosférica.

2.6. Modelagem termodinimica do comportamento das fases de sistemas
envolvendo triglicerideos, ésteres alquilicos de acidos graxos, etanol, glicerina e
CO;

Todas as propriedades macroscOpicas estdo relacionadas com a estrutura molecular
que determina a grandeza e predominancia dos tipos de for¢as moleculares. Por
exemplo, a estrutura determina o conteido de energia de uma molécula e, portanto, a
sua capacidade calorifica. As gorduras e os 6leos sdo misturas complexas de varios
componentes que pertencem a diferentes classes de lipidios incluindo é4cidos graxos,
mono-, di- e triglicerideos e ésteres de 4cidos graxos. Nestas misturas
multicomponentes as  complexas interacdes intermoleculares  influenciam
significativamente no comportamento e propriedades fisicas. As diferencas em massas
molares e nimero de insaturacdes das moléculas dos diversos constituintes sao
responsaveis pelas diferentes propriedades fisicas e nutricionais dos 6leos e gorduras. O
6leo de mamona, por exemplo, tem composi¢do bastante diferente de outros Oleos
vegetais, pois contém triricinoleina e dcido ricinoleico livre. Estas substincias possuem
estrutura molecular complexa com insaturagdes e grupos hidroxila o que resulta na
maior viscosidade do 6leo de mamona quando comparado com os demais Oleos

vegetais.

Os dados de propriedades fisicas dos compostos puros nem sempre estdo

disponiveis na literatura. Como a medi¢ao em laboratério é muitas vezes cara e nem
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sempre possivel, as propriedades tém que ser estimadas. A predi¢do do equilibrio de
fases exige modelos termodinamicos adequados que possam representar corretamente
os dados experimentais de compostos puros e também das suas misturas. O
comportamento das fases de misturas de fluidos complexos é fortemente afetado por
interacdes especificas como associacdes (ligacdes de hidrogénio) e interagdes
eletrostiticas de dipolos permanentes e induzidos. A modelagem rigorosa desses
sistemas requer um modelo fisico que possa levar em conta explicitamente as intera¢oes

especificas.

Por exemplo, a modelagem de sistemas contendo CO, supercritico enfrenta dois
problemas principais: a proximidade dos dados experimentais da regido critica e a
ampla assimetria entre os componentes das misturas devido as enormes diferencas entre
as moléculas do solvente (CO,) e do soluto no que diz respeito ao tamanho e as forcas
intermoleculares. Muita énfase tem sido dada a modelagem do equilibrio de fases em
extragdes supercriticas para reduzir ao minimo possivel o nimero de experimentos de
equilibrio liquido-vapor a alta pressao antes da fase de projeto das unidades industriais,

visto que os experimentos sdo caros € demorados.

Os sistemas bindrios sob investigacdo neste trabalho exibem comportamento
altamente ndo ideal ndo apenas com relagdo a natureza das espécies envolvidas, mas
também devido as condi¢des supercriticas. Os dados experimentais disponiveis refletem
esta ndo idealidade, visto que em muitos deles os equilibrios liquido-liquido-vapor, e até
mesmo, solido-liquido-vapor estao presentes. Portanto, a predi¢do do equilibrio de fases
de misturas de alta complexidade contendo compostos apolares, associativos e polares,
com moléculas de tamanhos e formas diversas, num amplo intervalo de temperatura e

pressdo, € um grande desafio.

Os efeitos das associacdes moleculares nas propriedades das misturas sdo
importantes para solucdes formadas por 4gua, dlcoois, dcidos carboxilicos, ésteres e
outros solventes polares. As associagdes afetam fortemente o comportamento das fases
assim como as propriedades de transportes dos fluidos, pois as misturas de compostos
associativos contém além de moléculas individuais, aglomerados de moléculas iguais e
diferentes originados de pontes de hidrogénio e liga¢des do tipo doador-receptor. Como
as propriedades moleculares efetivas dos aglomerados tais como tamanho, forma e

energia sao diferentes das propriedades das moléculas individuais, as propriedades da
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solucdo sdo também muito diferentes. Por exemplo, as curvas de coexisténcia liquido-
vapor e de pontos criticos de misturas associativas mudam com alta temperatura.
Adicionalmente, os equilibrios do tipo liquido-liquido dependem profundamente do

balango das interacdes associativas entre as moléculas participantes.

Misturas de componentes altamente polares tais como &dlcoois e polidlcoois
possuem propriedades termodindmicas que sao fortemente influenciadas pelas
associacdes entre as moléculas. As temperaturas de ebulicdo e critica destas substancias
sd0 maiores que aquelas de moléculas ndo associativas de tamanhos semelhantes. As

forcas de atracdo, tais como as ligacdes de hidrogénio, justificam este comportamento.

PIMENTEL e MCCLELLAN (1960) afirmaram que depois da ligacdo carbono-
carbono a ligacdo de hidrogénio talvez seja a mais importante interacao para os seres
humanos porque a vida na Terra € baseada em dgua e outros compostos que apresentam
pontes de hidrogénio. Ela é importante ndo s6 para as ciéncias fundamentais, mas
também tem aplicacdes industriais. Comparada com a ligacdo covalente, a ligacdo de
hidrogénio € uma ligacdo fraca, porém € ainda mais forte que as interacdes de van der
Waals. Segundo PIMENTEL e MCCLELLAN (1960), a distribui¢do anisotrépica de
elétrons do grupo hidroxila nos dlcoois primarios gera fortes associagdes tanto de pontes
de hidrogénio como forgas eletrostaticas dipolares de longo alcance. O comportamento

das fases dos fluidos polares nao idnicos € atribuido a este tipo de interacao.

H4 dois tipos principais de ligagdes de hidrogénio identificadas: inter- e
intramoleculares. As intermoleculares ocorrem entre dtomos de moléculas separadas
enquanto que as intramoleculares ocorrem entre dtomos da mesma molécula. Ambos os
tipos contém diferentes energias de ligacdo e produzem efeitos diferentes nas
propriedades da solu¢do. Medidas experimentais precisas das pontes de hidrogénio
podem ser atualmente obtidas com o auxilio da espectroscopia e as concentracdes das
ligacbes de hidrogénio e outras ligacoes podem ser determinadas através de
espectroscopia infravermelho com transformada de Fourier (FTIR). BRINKLEY e
GUPTA (1998) observaram que espécies com e sem pontes de hidrogénio apresentam
vibragdes moleculares em diferentes freqiiéncias no infravermelho. O nimero de

ligacOes de hidrogénio decresce com o aumento da pressao e da temperatura.
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Os ésteres sdo compostos polares, mas nao sdo associativos. Seus comportamentos
sdo determinados por interacdes dipolo-dipolo que sdo ligagdes de longo alcance e,
portanto, diferentes das interagdes associativas como as pontes de hidrogénio. Isto é
evidenciado pelo comportamento nao ideal de misturas contendo um composto polar e
outro apolar. Juntamente com as cetonas e os €teres, os ésteres pertencem a categoria

das moléculas com grupos apenas receptores.

A molécula de diéxido de carbono, mostrada esquematicamente na Figura 2.6.1,
tem momento dipolo nulo, ja que os dipolos das ligacdes carbono-oxigénio se cancelam
e geram um momento resultante zero. Porém, ela possui um significativo momento
quadrupolar (-4,3x10° ergo’5 cm™). Logo, CO, ndo pode ser tratado como um
componente inerte em misturas com dlcoois ou polidlcoois, ja que seu alto momento
quadrupolar causa fortes interacdes com tais moléculas. O momento quadrupolar é uma
propriedade importante para moléculas apolares, visto que para estas espécies ele
representa o primeiro momento elétrico ndo nulo. Para estes tipos de moléculas o
momento quadrupolar determina as interacdes eletrostdticas entre uma molécula e as
demais com campos elétricos externos ndo uniformes. Devido as fortes interacdes
eletrostéticas quadrupolares a molécula de CO, possui uma elevada anisotropia que € a
caracteristica que uma substancia possui em que certa propriedade fisica varia com a

direcdo [GROSS, 2005].

Figura 2.6.1. Esquemdtico simplificado da molécula de CO, Adaptada a partir de
GROSS (2005)

As formas nao esféricas das moléculas e o momento quadrupolar causam
anisotropias nas interacdes moleculares e sdo responsaveis pelas fortes nao idealidades
em muitas misturas. Para predizer os fendmenos em misturas consistindo de CO; e
compostos associativos e, em geral, suas propriedades termodinamicas, as formas ndo
esféricas das moléculas e as interacdes eletrostiticas devido ao momento quadrupolar

do CO, deveriam ser levadas em consideracao num modelo tedrico.
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2.6.1. Abordagem baseada na termodinamica estatistica

Na modelagem termodinamica de compostos associativos as interacdes sao
tipicamente consideradas como reacdes quimicas com a forca da associacdo dada pelo
valor da constante de equilibrio. Por outro lado, na termodinamica estatistica a ponte de
hidrogénio é considerada como uma forca de atracdo, entre moléculas, orientada e de

curto alcance.

De acordo com ANDERKO (1992), uma equagdo de estado combinada a teoria
quimica pode representar muito bem os equilibrios liquido-liquido, vapor-liquido e
solido-liquido de misturas contendo alcoois € um composto inerte (ndo associativo).
Entretanto esta abordagem ¢é limitada porque todas as reacdes possiveis tém que ser
conhecidas a priori e todas as constantes de equilibrio tém que ser calculadas com

funcdo da temperatura.

Uma outra abordagem com modelos rigorosos é baseada no conhecimento das
forcas de interacdo intermolecular definidas em termos de pardmetros moleculares que
possuem significado fisico. A teoria estatistica dos fluidos associativos (Statistical
Associating Fluid Theory - SAFT) € uma equacao de estado com base tedrica diferente
da equagdo de estado de van der Waals, visto que leva em conta além do comprimento
da cadeia a associacdo molecular. Outras interacdes tais como dispersdo e forcas
dipolares de longo alcance podem ser incluidas através de um termo de perturbacdo ou
de campo médio aproximado. Assim sendo, SAFT e suas modificagdes que levam em
consideragdo a nao esfericidade das moléculas e os diferentes tipos de interagdes sao
consideradas como parte das mais confidveis ferramentas para o cdlculo do equilibrio de
fases dos fluidos. Extrapolacdes mais seguras para condi¢des ndo investigadas
experimentalmente sdo possiveis devido ao mais preciso fundamento tedrico desta
equagdo de estado. Além disso, ela é capaz de predizer a fracio de mondmeros e
espécies associadas presentes em misturas sob condi¢des severas sem a introducdo de

regras de mistura especificas.

Fundamentada na termodinamica estatistica, a equacdo de estado SAFT considera
que as propriedades das substincias sdo resultados das propriedades das moléculas
individuais e das interacdes entre elas. A partir do conhecimento das distribui¢cdes

individuais das moléculas e da energia das interagdes entre elas podem-se somar as
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energias entre as moléculas ao longo das distancias intermoleculares dadas pela

distribuicao. Eis a idéia basica da SAFT.

Na abordagem da SAFT a equagao para o cdlculo da energia de Helmholtz € dada
por uma soma de contribui¢des de forcas de repulsdo/atracdo, formacdo de cadeia e
associacdo. Os termos de associagdo e formacdo de cadeia sdo baseados na teoria de
Wertheim. Como a equagao tem uma base mecanica estatistica rigorosa € possivel testa-
la para vérios modelos de potencial de interagdo e comparar os resultados com dados de
simulacdo molecular. BUTTON e GUBBINS (1999) afirmaram que tais comparagdes
tém mostrado que a equacdo € precisa para uma variedade de tipos de moléculas

incluindo polares, associativas e de cadeias longas.

Levando-se em consideracao a aplicabilidade de diferentes modelos para descrever
o comportamento das fases de fluidos associativos (dlcoois, polidlcoois) e fracamente
polares (ésteres) em CO, supercritico, a equacdo de estado SAFT e algumas de suas
modificagdes sao consideradas adequadas para a modelagem termodindmica dos
sistemas investigados neste trabalho. Nao hd abordagem unica disponivel para misturas
de moléculas pequenas e grandes, associativas € ndo associativas em baixas e altas
pressdes. SAFT € uma das poucas equacdes de estado que podem ser aplicadas em tais
casos. Por ter uma base molecular a SAFT fornece ndo somente uma base
termodindmica util para deduzir potenciais quimicos que sdo requisitos para simulacdes
de equilibrio de fases como também permite separar e quantificar os efeitos da estrutura

molecular e das intera¢des nas propriedades das solu¢des e no comportamento das fases.

A modelagem do comportamento das fases de misturas com a SAFT contempla
tipicamente duas etapas. Primeiramente estimam-se os parimetros dos componentes
puros e esta etapa € de vital importancia para a aplicacdo de uma equagao de estado que
incorpora efeitos associativos. Tais parametros sao geralmente determinados por ajuste
aos dados experimentais de pressdao de vapor e volume molar de liquido saturado. Em
seguida os parametros dos componentes puros sdo usados no calculo dos parametros de

interacao bindria com as regras de mistura apropriadas.

KRASKA e GUBBINS (1996) propuseram a equacdo de estado LJ-SAFT Kraska e
reportaram que desprezar interacdes dipolo-dipolo pode ser uma boa aproximacao para

alcoois de cadeia longa e didis, mas nos dlcoois primdrios de curtas cadeias o grupo
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hidroxila e as interagdes dipolares tém grande importancia. A inclusdao das atracdes
dipolo-dipolo pode proporcionar melhorias significativas na descri¢do do equilibrio de
fases de metanol e etanol e compostos como ésteres. De acordo com JOG e
colaboradores (2001), quando a SAFT original é aplicada para fluidos polares as
interagdes dipolares sdo efetivamente incluidas no termo do tipo atragdo de van der
Waals resultando em um pardmetro de energia atrativa do componente puro
artificialmente elevado. Como consequéncia predi¢des inadequadas das propriedades de

misturas contendo componentes polares e apolares sdo obtidas.

MULLER e GUBBINS (2001) numa revisdo sobre a SAFT e abordagens correlatas
frisaram que a modelagem de misturas contendo CO, com esta equacdo de estado deve
ser feita com cuidado caso as fortes interacdes quadrupolares no solvente puro nao
sejam levadas em consideracdo. Do contrario, os parametros de componentes puros
atingem valores elevados e de significados fisicos duvidosos. Parametros efetivos para
fluidos dipolares e quadrupolares levam em conta interagdes de natureza eletrostitica
entre as moléculas e a inclusdo destas interacdes em equacdes de estado de base

molecular representa um melhoramento em suas formulacdes originais.

Uma das vérias modificacdes da SAFT contempla o uso de parametros que levam
efetivamente em conta as interacOes eletrostiticas das moléculas. A inclusdo da
contribuicdo de atragdes dipolo-dipolo na SAFT tem sido bastante investigada, mas
apenas recentemente a introdu¢do de termos na equagdo que levam explicitamente em
consideragdo a dependéncia orientacional das for¢as quadrupolares entre moléculas foi
reportada. A equagdo de estado SAFT de Cadeia Perturbada por Polaridade (PCP-
SAFT) criada por GROSS (2005), por exemplo, contém um termo que leva em conta a
interacdo quadrupolo-quadrupolo e pode ser empregada tanto para substincias puras
como misturas. A PCP-SAFT € tida como capaz de promover um grande melhoramento
para a representacdo das propriedades dos componentes puros e para 0 comportamento
das fases de misturas contendo componentes com elevado momento quadrupolar tais
como o CO,. Apesar de haver apenas um exemplo com sistema bindrio contendo
CO,+componente associativo (no caso 1-nonanol) no trabalho de GROSS (2005), os

dados experimentais deste sistema foram representados satisfatoriamente pela equagao.

Uma outra modificacdo, desenvolvida por GROSS e VRABEC (2006), trata da

inclusdo da contribui¢do de interacdes dipolares em moléculas ndo esféricas na equagao
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de estado SAFT com Cadeias Perturbadas (PC-SAFT) e pode ser também aplicada para
compostos puros e misturas. Os autores relataram que levando-se em consideragdo
explicitamente as interacdes dipolares obtém-se valores menores para os parametros de
interagdo bindria, k;;, € melhora a descri¢do do comportamento de substancias puras e
equilibrio de fases de misturas. Uma outra vantagem desta modificacdo é que ndo ha
necessidade de ajustar um parametro de substincia pura relacionado especificamente
com o momento dipolo. Os valores de momento dipolo coletados da literatura ou

medidos experimentalmente podem ser usados diretamente na equacao.

A SAFT original [HUANG e RADOSZ, 1990] e a SAFT-ConvexBody [PFOHL e
BRUNNER, 1998] sao duas das equacdes de estado do tipo SAFT atualmente
disponiveis no Programa PE 2000, desenvolvido por PETKOV e colaboradores (2000),
que foi usado para os célculos de equilibrio de fases neste trabalho. Estas equacdes de
estado, na versdo atual do programa PE 2000, ndo levam em conta os efeitos dos
momentos dipolares e quadrupolares. A equagao de estado LJ-SAFT Kraska [KRASKA
e GUBBINS (1996)] contempla as contribui¢cdes das interacdes dipolo-dipolo, mas sua
versdo disponivel no programa PE 2000 s6 permite o seu uso para célculos com

componentes puros.

O Programa PE (Phase Equilibria) foi desenvolvido na Technical University
Hamburg-Harburg [PETKOV e colaboradores, 2000]. Langado no mercado no ano de
2000, o programa utiliza FORTRAN e hp-Starbase-graphics, contém 45 equacdes de
estado e € destinado aos cdlculos de equilibrio de fases com coexisténcia de até 3 fases e
um méiximo de 10 componentes. Com este programa pode-se fazer cdlculos de
equilibrio das fases e o ajuste de dados experimentais de equilibrio para a determinagdo
dos parametros dos componentes puros e de interagdo bindria usando o método
numérico Simplex com modificacio de NELDER e MEAD (1965). A funcio objetivo
utilizada depende do tipo de dados experimentais disponiveis, isto é; dados de todas as

fases, da(s) fase(s) liquida(s) ou somente da fase vapor.

Para usar a abordagem SAFT € necessario determinar os tipos de esquemas de
associacdo, o numero de sitios associativos de cada grupo e os valores das forcas
associativas correspondentes. A forca da associacdo é funcdo de dois pardmetros

ajustaveis: o volume da associacdo (k) e da energia da associacdo (e/k). Os seguintes
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esquemas de associacdo estdo disponiveis no Programa PE 2000 e foram usados neste
trabalho: dois sitios 1(+)1(-) sdo usados para dlcoois simples cujas associacdes formam
cadeias e quatro sitios 2(+)2(-) sdo usados para a glicerina cujas associacdes formam

cadeias.

Os ésteres sdo compostos polares cujo comportamento € primordialmente afetado
pelas interacdes dipolo-dipolo, interagdes de longo alcance, e, neste aspecto, diferem
das interagOes associativas representadas pelas pontes de hidrogénio. Logo, ndo ha
presenca de sitios associativos nas moléculas dos ésteres comuns. Entretanto, a
molécula do triglicerideo derivado do &cido ricinoleico, a triricinoleina, que ¢ um dos
constituintes do 6leo de mamona, contém grupos hidroxila e, portanto, pode formar
ligagcdes de hidrogénio. Exemplos de esquemdticos simplificados de associagdes nas
moléculas de dlcool e glicerina sdo mostrados nas Figuras 2.6.1.1 e 2.6.1.2 que ilustram
os esquemas de associacdes mencionados acima em cada tipo de molécula associativa

de interesse neste estudo, isto é: etanol e glicerina.

O grupo hidroxila pode formar pontes de hidrogénio através do &4tomo de
hidrogénio e dos dois pares de elétrons disponiveis do dtomo de oxigénio. DIXIT e
colaboradores (2002) mostraram experimentalmente, através de espectroscopia, que em
metanol puro hd aproximadamente 1,8 pontes de hidrogénio em cada molécula.
Portanto, para os monodlcoois, como o etanol, parece razodvel considerar a existéncia

de dois sitios associativos, como ilustra a Figura 2.6.1.1.

H]A Sitio I

— | Oxn

HXN 0] 1A Sitio I1

OO OO0

Figura 2.6.1.1. Esquematico de associacao intermolecular em dlcool primario.

H;a denota H no grupo OH ligado ao carbono 1 da molécula A, O, denota O no grupo OH ligado
ao carbono 1 da molécula A, Hxy denota H no grupo OH ligado ao carbono 1 ou 2 da molécula N,
Oxn denota O no grupo OH ligado ao carbono 1 ou 2 da molécula N.  X=1,2, Y=1,2

Seguindo o raciocinio anterior, os tridlcoois supostamente teriam seis sitios

associativos.
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Figura 2.6.1.2. Esquematico de associacdo intermolecular em glicerina.

H, A denota H no grupo OH ligado ao carbono 1 da molécula A, O;, denota O no grupo OH
ligado ao carbono 1 da molécula A, H,, denota H no grupo OH ligado ao carbono 2 da
molécula A, O, denota O no grupo OH ligado ao carbono 2 da molécula A, Hyxy denota H no
grupo OH ligado ao carbono 1 ou 2 da molécula N, Oxy denota O no grupo OH ligado ao
carbono 1 ou 2 da molécula N, Hyy denota H no grupo OH ligado ao carbono 1 ou 2 da
molécula M, Oyy denota O no grupo OH ligado ao carbono 1 ou 2 da molécula M. X=1,2,
Y=1,2, N#M

As pontes de hidrogénio intramoleculares em uma molécula com hidroxilas em
carbonos vicinais sdo ilustradas no esquema simplificado mostrado na Figura 2.6.1.3.

As associacdes intramoleculares ndo sao permitidas no Program PE.

HIA H2A

Sitio I1 Sitio I
/ oo \
O1a O O | O

\ /

ClA CZA

Figura 2.6.1.3. Esquematico de associacao intramolecular em 1,2-didis.
H;, denota H no grupo OH ligado ao carbono 1 da molécula A, O, denota O no grupo
OH ligado ao carbono 1 da molécula A, H,, denota H no grupo OH ligado ao carbono 2
da molécula A, O, denota O no grupo OH ligado ao carbono 2 da molécula A.

Conforme ilustrado na Figura 2.6.1.2, os dois sitios localizados na hidroxila ligada
ao carbono central formariam pontes de hidrogénio intramoleculares (com as hidroxilas
localizadas nos carbonos vizinhos da mesma molécula). Os demais seriam disponiveis
para pontes de hidrogénio intermoleculares. Além disso, o impedimento espacial

provavelmente reduz as chances de associacdo da hidroxila ligada ao carbono central
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com hidroxilas de outras moléculas. Portanto, para a glicerina foi assumido um total de

quatro sitios associativos como mostra a Figura 2.6.1.2.

2.6.2. Abordagem baseada na equacao de estado SAFT-ConvexBody

Como a maioria das equagoes de estado, SAFT descreve bem o equilibrio de fases a
alta pressdao contanto que a descricdo quantitativa dos pontos criticos ndo esteja
envolvida. De acordo com o trabalho de PFOHL e BRUNNER (1998), as equagdes de
estado que reproduzem corretamente as temperaturas e pressdes criticas do solvente
deveriam ser usadas para modelar processos de extracdo gasosa conduzidos em
temperaturas e pressoes ligeiramente acima do ponto critico do solvente supercritico. A
SAFT original e a maioria de suas modificagdes sdo reconhecidas como adequadas para
tais processos, mas no ramo da extracdo supercritica estas equagdes costumam falhar
porque, segundo PFOHL e BRUNNER (1998), elas superestimam significativamente as
pressdes e temperaturas criticas dos componentes puros quando os métodos
convencionais sdo empregados para estimar os parametros dos componentes puros, isto
¢; minimizando somente os desvios entre valores de pressdes de vapor e volumes
molares de liquido saturado experimentais e calculados. Além disso, uma
superestimacdo das constantes criticas do solvente supercritico conduz a predicdo

incorreta de formacao de duas fases liquidas na vizinhanga da regido critica.

Com o objetivo de melhorar a confiabilidade da SAFT original para lidar com
misturas sob condi¢des de temperatura e pressdo tipicamente encontradas nos processos
de extragdo com solventes gasosos, PFOHL e BRUNNER (1998) propuseram um
método de determinacdo de parametros dos componentes puros que forca a reprodugao

correta das constantes criticas dos compostos.

A equagdo de estado SAFT-ConvexBody EOS é uma modificacdo da SAFT criada
por CHAPMAN e colaboradores (1989), HUANG e RADOSZ (1990) e HUANG e
RADOSZ (1993) que fornece melhores predi¢cdes de equilibrio liquido-vapor quando
aplicada para misturas em temperaturas levemente acima do ponto critico de um dos
componentes. Esta equagdo de estado modificada, proposta por PFOHL e BRUNNER
(1998), permite misturar as cadeias de esferas da SAFT original com os corpos

convexos da equagdo de estado BACK que foi criada por CHEN e KREGLEWSKI
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(1977). Chen and Kreglewski usaram o termo de referéncia para corpos convexos
rigidos, criado por BOUBLIK (1975), que se converte no termo de referéncia da SAFT
original se um valor unitario for atribuido ao parametro de esfericidade, a. O termo de
dispersdo foi retirado de ALDER e colaboradores (1972) com constantes reajustadas
com dados de dinamica molecular para obter uma melhor representacdo dos fluidos
reais. O termo fisico para o fluido de referéncia ndo associativo € idéntico ao da equagao
de estado BACK, exceto pelo fato de que a SAFT original leva em conta a ndo
esfericidade considerando as moléculas como cadeias de esferas ligadas covalentemente
ao invés de considerar as moléculas como corpos convexos através do pardmetro de

esfericidade, a.

No uso da SAFT-ConvexBody os componentes supercriticos sdo modelados como
corpos convexos e todos os demais componentes como cadeias de esferas. Os
compostos supercriticos (uma mistura de corpos convexos) tém seus pontos criticos
corretamente reproduzidos enquanto que os demais componentes (uma mistura de
cadeias de esferas) permanecem fora dos seus pontos criticos sem a necessidade de té-
los reproduzidos precisamente. A Figura 2.6.2.1 compara os resultados da modelagem
do comportamento PVT do CO; puro usando as equagdes de estado SAFT-ConvexBody
e SAFT original.

A superioridade da SAFT-ConvexBody, grafico (b), é notdria, principalmente nas
vizinhangas do ponto critico do CO; cujo valor experimental é corretamente calculado
por este modelo. Um outro exemplo da modelagem com a SAFT-ConvexBody ¢é
apresentado na Figura 2.6.2.2 que mostra os resultados obtidos com este modelo para
uma mistura contendo CO, e um composto associativo, isopropanol, em diferentes
temperaturas. Pode-se observar que o modelo funciona satisfatoriamente a 335 K que é
a isoterma mais préxima da temperatura critica do CO, (304,2 K). A medida que a
temperatura aumenta, o modelo perde a capacidade de reproduzir os dados

experimentais e a 395 K apresenta resultados insatisfatorios.
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Figura 2.6.2.1. Curvas pressdo versus densidade para CO; puro em isotermas distintas.
(a) SAFT: cadeias de esferas, (b) SAFT-ConvexBody: corpo convexo. Simbolos:dados
experimentais, Linha continua:calculados. Adaptado a partir de PETKOV e BRUNNER
(2000).

PFOHL e BRUNNER (1998) propuseram diferentes regras de mistura de dois
parametros que sdo definidas em termos de segmentos ao contrdrio das regras de
mistura em base molecular da SAFT original. Atribui-se a estas regras de mistura uma
maior capacidade preditiva em misturas contendo componentes quimicamente

semelhantes.

A equacdo de estado SAFT-ConvexBody € escrita como uma combinacdo de
contribuicdes para a energia de Helmholtz que € util como ponto de partida para a
deducdo de equagdes de estado com base molecular, pois as expressdes requeridas para
os célculos de equilibrio de fases (pressdo, potenciais quimicos e coeficientes de
fugacidade) podem ser diretamente obtidas por meio de diferenciacdo desta funcdo de

estado.
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Figura 2.6.2.2. Equilibrio liquido-vapor para o sistema CO, (1) - isopropanol (2) a 335
K (o), 355 K (m) e 395 K (A). Simbolos: dados experimentais, Linha continua:
calculados com SAFT-ConvexBody, com pardmetros k;=0,08377 e /;=0,11586.
Adaptado a partir de PETKOV e BRUNNER (2000).

“ € calculada como uma soma de termos

A energia de Helmholtz residual, a”
representando contribuicdes de diferentes forcas moleculares, conforme mostra a

equacgdo 2.6.2.1.

a’™ = atotal —a’8 = ahs +adlsp +achazn + q@ssoc (2.6.2.1)

. . hs e . L, .
O primeiro termo, a™, representa a contribui¢do da cadeia de esferas rigidas. O

segundo, a’™ leva em conta a contribuicao da dispersdo da cadeia (forcas de atracao).

chain

O terceiro, a”", representa a energia devido as cadeias de esferas ligadas

asse¢ " estd relacionada com a existéncia

covalentemente. A quarta e ultima contribuicao, a
de interagdes especificas entre os segmentos (por exemplo, pontes de hidrogénio) e é
tida como a caracteristica mais relevante da equacdo de estado SAFT. A energia de

total

Helmholtz do géds é representada por a® e @' é a energia de Helmholtz total da

mistura.

O termo relativo as esferas rigidas € dado por:
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" __6 éﬁ+3-§1§2§3—3-é§z§f{ _f_} )
RT 7Z'NA,0 §3(1_§3)2 50 532 In(1 53) (2622)

Onde d™ é a energia de Helmholtz das esferas rigidas por mol de moléculas, com

/4 /4

Onde p ¢ a densidade molar [mol/A%] e pn € 0 nimero de moléculas por unidade de
volume [A™].

m=> Xm, (2.6.2.4)

Onde m € o numero efetivo de segmentos na molécula i, que é o primeiro parametro de
componente puro ajustavel da equacdo de estado SAFT-ConvexBody. N4y é o nimero
Avogadro and X; a fracdo molar do componente i.

g = %NAPZ Xm, (%%d,-) (2.6.2.5)
$ =% APZ X;m, (Oe%di )2 (2.6.2.6)
&= %NA/)Z X,myd, (2.6.2.7)
g =1n= [”TN‘“pd%} (2.6.2.8)
com

d=1" {(ﬁﬂ (2.6.2.9)
NA

Onde d é o didmetro efetivo do segmento dependente da temperatura [A] e ¥ o volume
do molar de segmentos empacotados (volume ocupado por 6,02 x 10> pacotes de
segmentos) dependente da temperatura [litro/mol de segmentos], que é dado pela
seguinte expressao:

3
0 =% 1-0.12-exp| -3~ 2.6.2.10
Vo= |: exp( ij:l ( )
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v’ é 0 volume do segmento independente da temperatura [litro/mol de segmentos],
que € o segundo parametro de componente puro ajustdvel da equacdo de estado SAFT-

ConvexBody.

u’/k, que é uma caracteristica da ligacdo e dependente da temperatura, representa a
energia de dispersio da interacdo entre os segmentos na mesma molécula [K]. E o
terceiro parametro de componente puro ajustivel da equacdo de estado SAFT-

ConvexBody. k é a constante de Boltzman (=1,381 x 1037 .K'l), R ¢é a constante dos
gases, e T é a temperatura. A nao esfericidade, &, é um parametro de forma de um corpo
convexo criado por BOUBLIK (1975). Para esferas a=1. Neste trabalho a=1 para todos

componentes, exceto CO,.

n € a densidade reduzida do componente puro (fracio de empacotamento do

segmento). O termo relacionado com a dispersao € dado pela equagao 2.6.2.11, proposta
por ALDER e colaboradores (1972), com constantes ajustadas aos dados de dindmica

molecular visando melhorar a representacao dos fluidos reais.

(2.6.2.11)

adisp 4 9 u i 77 J
— D | = 1.1
RT mizlz il %r )\ 7

j=1
Onde a”” é a energia de Helmholtz dispersiva por mol de moléculas. T é uma
constante igual a 0,74048 [FU e SANDLER, 1995].
Dj;sdo as contantes universais listadas na Tabela 2.6.2.1.

Tabela 2.6.2.1. Constantes Universais, D;;

Dy, =-8,8043 D, =2,9396 D;; =-2,8225 D4 =0,34

D, =4,164627 D,, =-6,0865383 D3, =4,7600148 D4, =-3,1875014
D3 =-48,203555 D,3 =40,137956 D33 =11,257177 D4 =12,231796

D4 =140,4362 D,y =-76,230797 D;4 =-66,382743 D4y =-12,110681
D;s=-195,23339 D,s=-133,70055 D35 = 69,248785

Dys= 113,515 D, = 860,25349

D,; =-1535,3224
ng = 1221,4261
D,y = -409,10539

u/k representa a energia de dispersao da interacdo entre os segmentos, dependente

da temperatura [K], que € definida pela seguinte expressao:
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0
u :“—(Hﬁj (2.6.2.12)
Kk kT

Onde ¢/k é um parametro de componente puro ajustavel para for¢as descentralizadas,

que leva em conta a dependéncia do potencial energético de dispersdao com a

temperatura.

O termo que representa a energia devido as cadeias de esferas ligadas

covalentemente (misturas de cadeias) € dado por:

chain

a :ix(l m)n(g,) (2.6.2.13)

Onde m; é o pardmetro de comprimento da cadeia (nimero de segmentos) do
componente i € X; € a fracdo molar do componente i. N representa 0 nimero de

componentes da mistura.

A funcdo de distribuicdo radial dos segmentos rigidos ¢ dada pela seguinte

expressao:

2

2

g, = L, 3% . dd; , 26 3{ 44, } (2.6.2.14)
1-¢, (1-&) d+d; (1-&) [ di+d,

O termo de associagdo (misturas de esferas associativas) é dado por:

assoc N
a

sites (i) 1 _ XAi
ZX Z X, +— (2.6.2.15)

Onde a™“* € a energia de Helmholtz devido a associag@o.

X; é a fracdo molar da molécula i e X4; € a fracdo de sitios ativos A da molécula i

que nao formam ligacdes associativas com outros sitios ativos, definida a seguir.

XA] = N wtev(jl) (2.6.2.16)
NP3 3 X Xp A AP

113—1

iBi ° 3 , . .. . . , .
AM A’], é uma medida da for¢ca da associacdo entre o sitio ativo A na molécula i

e o sitio ativo B na molécula j. Este parametro, €, por sua vez, uma funcdo do volume da
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associacdo, Ku;pj, da energia da associagdo, €;pj, € da funcdo de distribui¢do radial do

segmento, g;, mostrada na equacdo 2.6.2.17.

B. Erp.
AY =0 gk, exp{—:ﬁ’}—l (2.6.2.17)
com
O.+0.
Oy =——F— (2.6.2.18)
T
0.5
gAfo :(gAngj) '(1_k€ij) (2.6.2.19)
0.5
Kz, :(’% "B/-) 1=k ) (2.6.2.20)

A natureza de longo alcance e altamente direcional das pontes de hidrogénio €
levada em conta através de sitios associativos do tipo poco quadrado descentralizado. O
termo de associacdo tem influéncia no nimero total de parametros dos componentes
puros. Portanto, sdo requeridos dois parametros adicionais de componentes puros para

cada tipo de sitio associativo: a energia de associacdo da interacdo entre os sitios A e B

por molécula, €45 [J], € 0 volume da interacdo entre os sitios A e B, K4, que se torna

adimensional na equacdo 2.6.2.17 pelo uso do diametro do segmento, 0;.

o

o; é o diametro do segmento de Lennard-Jones independente da temperatura [A]

dado pela equagao 2.6.2.21.
00 %
o= {m } (2.62.21)
N,

kgij, kyij sdo parametros bindrios de interagOes associativas usados apenas para
associagdes cruzadas. Para os sistemas bindrios que ndo sejam formados por dois
componentes associativos 0os parametros kg; € k; sdo nulos. Caso contrario, estes

parametros sao ajustados via dados experimentais de equilibrio de fases.
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Para componentes puros a equacdo 2.6.2.16 pode ser resolvida analiticamente de
acordo com os diferentes esquemas de associagdo. No caso das misturas esta equacdo €
resolvida através de sistema de equacdes ndo lineares, o que causa complicagdes
particularmente se o cdlculo das derivadas da energia livre exigir muitas etapas durante

o procedimento iterativo.

Na abordagem da SAFT o ndmero de sitios associativos numa unica molécula é
ilimitado, mas tem que ser especificado para cada molécula. A localizacdo dos sitios nas
moléculas ndao é especificada. Nao sao permitidos aglomerados formando ciclos e os
angulos entre as ligacdes ndo sdo especificados. Nao é permitida também a presenca de
ligacdes duplas entre as moléculas (duas pontes de hidrogénio entre as mesmas
moléculas). O impedimento espacial nao € considerado tampouco, ja que a atividade do
sitio € tida como independente da ligacdo com outros sitios da mesma molécula. Logo,
dois sitios associativos de uma molécula podem ser ocupados simultaneamente, o que
poderia ser fisicamente impossivel, uma vez que os dois sitios sdo localizados muito

proximos para serem ocupados a0 mesmo tempo.

O significado de cada um dos parametros de componente puro é resumidamente

mostrado a seguir.

O tamanho da cadeia, m, estd relacionado ao nimero de esferas rigidas que formam
uma molécula. Trata-se de um parametro ajustdvel que nao tem necessariamente um

valor inteiro.

. ~ P 00 L, .
A dimensdo do nucleo, v, representa o volume de um mol de esferas rigidas

quando empacotadas.

A energia de interacdo do segmento, u’/k, determina a forca das interacdes

segmento-segmento.

@/k € um parametro para a energia, decorrente de forcas descentralizadas, que leva

A A 0
em conta a dependéncia do parametro u /k com a temperatura.

A energia de interacdo entre dois sitios associativos de moléculas diferentes, &/k,

determina a forc¢a da ligacdo de hidrogénio.
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O parametro k representa o volume da interacdo entre dois sitios associativos de

moléculas diferentes.

O parametro de forma, a, € especifico do modelo SAFT-CB e caracteriza a nao
esfericidade da molécula. Tem valor unitdrio para todos os componentes, exceto o

fluido supercritico.

Duas regras de mistura para o parametro u/k podem ser usadas com a SAFT-
ConvexBody no Programa PE 2000: a regra de mistura baseada em segmentos e a regra
de mistura de fracdo de volume (vf). A regra de mistura baseada em segmentos foi
proposta por PFOHL e BRUNNER (1998) que aplicaram a regra de mistura de
MATHIAS e colaboradores (1991) na regra de mistura do tipo van der Waals (vdW) e a
regra de mistura vf de HUANG e RADOSZ (1990) na SAFT original.

A regra de mistura vdW na SAFT original € dada pelas equacdes (2.6.2.22) e
(2.6.2.23), enquanto que a regra de mistura vf € dada pelas equacdes (2.6.2.24) e
(2.6.2.25).

Zinijij,/uiuj (l—kij)
u=—-1 (2.6.2.22)

2 Z XXV
J

i

com

vi%+v% ’
V=T ! (2.6.2.23)

Em que i, j representam componentes/moléculas/esferas rigidas e x indica fragdo molar.

U=y " fif i (1-k;) (2.6.2.24)
i

com as fragcdes de volume dadas por:

14

—__ XV
fi Sv,
n

(2.6.2.25)

ki € um pardmetro de interacdo bindria. De acordo com PFOHL e BRUNNER
(1998) a regra de mistura vf € vantajosa na auséncia de corpos convexos.
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A regra de mistura baseada em segmentos, “vdW”, € também chamada de regra de
mistura de van der Waals de dois parametros e € dada pelas equagdes (2.6.2.26),

(2.6.2.27) e (2.6.2.28).

©) M
r_E R (2.6.2.26)
kT kT kT

VUil 0

u® Z Z XX mm, kT (1 —ky ) Vij

= 5 (2.6.2.27)
kT ZZ XX ;mm,v;
Onde k;j € um pardmetro de interagdo bindria entre os componentes i € j.

% 3
“,Ll/t .
D Xm | DX | Ay =)

L ! kT

= (2.6.2.28)

kT ZZXiX_].mimjvg (ZXimz-)z

Em que 4;; € um outro parametro de interacdo bindria entre os componentes i € j.

A regra de mistura baseada em fracdo de volume, “vf”’, € também conhecida como

de regra de mistura de fracdo de volume de dois parametros e é dada pelas equacdes
(2.6.2.29) e (2.6.2.30).

KT

% 3
Z =31, il (1-k,)+ > 7 ij(/%j “uiuj} (2.6.2.29)

kT kT
com
f —M (2.6.2.30)
TS X my? .

Na regra de mistura baseada em segmentos as varidveis v; € u; sdo propriedades de
um segmento: uma esfera como na SAFT original ou um corpo convexo como na
equacdo de estado BACK. O conjunto de equagdes 2.6.2.26, 27 e 28 forma a regra de
mistura baseada em segmentos, que inclui o segundo pardmetro de intera¢do bindria A;; =
-Jji. Bsta regra de mistura contém dois pardmetros de interacdo bindria entre
componentes da mistura, k; and 4;;, e pode ser convertida na regra de mistura da SAFT

original se todos os parametros 4;; forem nulos.
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PFOHL e BRUNNER (1998) afirmaram que se A; forem ndo nulos na SAFT
original a dependéncia do segundo coeficiente do virial deixa de ser quadratica.
Segundo eles isto nao acontece com a SAFT ConvexBody porque o uso da regra de
mistura simples de vdW no termo dispersivo proposto por ALDER e colaboradores
(1972) ndo gera esta dependéncia quadritica conforme enfatizaram KEMENY e
colaboradores (1997). De acordo com SOLORZANO-ZAVALA e colaboradores

(1996), isto ndo representa uma desvantagem.

O fato de uma regra mistura ser baseada em segmentos € enfatizado por PFOHL e
BRUNNER (1998) como sendo uma vantagem em relagcdo a equacdo SAFT original. Na
regra de mistura como SAFT original, [HUANG e RADOSZ (1990], um unico
parametro, y, € requerido para as misturas multicomponentes, mas cada subsistema
bindrio possui seu préprio y se for ajustado a dados bindrios. Comparando-se o
parametro 4; com a segunda proposta de HUANG e RADOSZ (1991) para um
pardmetro adicional, /;;, influenciando o comprimento médio da cadeia, m, 4 tem a
vantagem de ser baseado em esferas ao contrdrio de /;; and m que sdo definidos em base
molecular. Isto faz com que haja um unico /4; disponivel dentro da série homdloga,
como nos n-alcanos ou polimeros, para interagir com outros segmentos de uma outra

molécula o que possibilita um aumento da capacidade preditiva.

2.6.3. Abordagem baseada em equacoes de estado cubicas

As equacgOes de estado cubicas tém sido geralmente utilizadas para correlacionar
dados de equilibrio de sistemas contendo os compostos envolvidos na sintese do
biodiesel. Para comparar com os resultados da abordagem via termodinamica estatistica,
neste estudo foi incluida a modelagem de sistemas de interesse com as equagdes de
estado de Peng-Robinson (PR), Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV) e Peng-Robinson
Mathias-Klotz-Prausnitz (PR-MKP). Um breve resumo sobre estes modelos juntamente

com as regras de mistura correspondentes € apresentado a seguir.

Equagdo de estado Peng-Robinson (PENG e ROBINSON, 1976)

RT a(T)
pP= — 2
v—b v +2bv->b

(2.6.3.1)
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O parametro b representa o volume ocupado pelas moléculas (co-volume) e a
dependéncia do parametro que representa as interagdes entre as moléculas com a

temperatura, funcdo a(7T), sao dados pelas equagdes 2.6.3.2, 3,4 e 5.

a(T)=a(T,)- (T, ) (2.63.2)
22
o1y = LPTART. (2.6.3.3)
F,
2
a(T,,0) = [1 +(0.37464+1,54227-0,2699200" ) (1-[T, )} (2.6.3.4)
p= 2UTTERT, (2.6.3.5)

P

c

Onde T, ¢ a temperatura reduzida, Tc € a temperatura critica, Pc € a pressao critica e w €

o fator acéntrico. R denota a constante dos gases.

No caso de misturas os parametros a e b s@o obtidos através das equagdes 2.6.3.6 e

7.

a= i ﬁ:xixjay (2.6.3.6)
i=l j=1

b= ﬁ:ﬁ: x.x b, (2.6.3.7)

I
—_
~.

1l
LN

Onde N € o nimero de componentes da mistura.

Para o ajuste dos parametros de interacdo bindria usa-se a regra de mistura

quadrdtica para os coeficientes cruzados, a;; € b;, como mostram as equagdes 2.6.3.8 ¢ 9.

a; =yJaa; - (1=k;) (2.6.3.8)
b+,
=T (=1y) (2.6.3.9)

com k,‘j=kj,‘ € lij=lj,‘

A regra de mistura quadritica contém, no maximo, dois parametros de interacao
bindria, k; e [; que sdo ajustdveis aos dados de equilibrio de misturas bindrias.
Geralmente esta regra de mistura correlaciona adequadamente dados de equilibrio de

sistemas que nao apresentam interacdes muito fortes, tais como as pontes de hidrogénio.
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Equagdo de estado Peng-Robinson Stryjek-Vera (PRSV) (STRYJEK e VERA,
1986b)

Neste caso, usa-se a equagdo de estado de Peng-Robinson (PR) com o
parametro de componente puro a(7,) calculado pela expressio proposta por
STRYJEK e VERA (1986a), conforme mostram as equacodes 2.6.3.10 e 11. O

parametro de componente puro b é determinado pela equacao 2.6.3.5.

a(Tr):[1+(lc+lcl(1+\/f)(0,7—Tr))(1—\/f)T (2.6.3.10)

Kk =0,378893+1,4897153w—0,17131848w" +0,0196554 &’ (2.6.3.11)

A dependéncia da temperatura no parametro a(7) foi modificada com a introducdo
de um parametro de componente puro, x;, ajustivel com dados de pressdao de vapor.
Conforme foi reportado por STRYJEK e VERA (1986a), na regido supercritica os
valores deste parametro podem ser determinados via ajuste de dados experimentais
PVT. No entanto, devido ao fato de a equacdo de estado PR fornecer resultados
satisfatérios na regido supercritica para compostos de interesse industrial (ex.
nitrogénio, diéxido de carbono, metano, etc), com valores de x; obtidos por ajuste de
pressdes de vapor até o ponto critico, a temperatura aparentemente nio tem forte
influéncia no calculo do pardmetro x. Os autores concluiram com base em estudos
preliminares que ndo ha vantagem em usar o parametro x; na regiao supercritica. Assim,
recomendaram que, nestas condi¢des, a fungdo a(7,), dada pela equagdo 2.6.3.10, deve
ser usada com valores de x; nulos para todos os compostos. Valores de x; para dezenas
de compostos puros estdo disponiveis no artigo em questao.

Quando aplicada as misturas, a equacdo PRSV usa os parametros a e b obtidos
através das equacodes 2.6.3.6 e 2.6.3.7. Para o ajuste dos parametros de interacao bindria
usa-se a regra de mistura dada pelas equagdes 2.6.3.12, 13 e 14 de acordo com

STRYJEK e VERA (1986b).

Kk
a; =.jaa; {1—#} (2.7.3.12)

N% SV
xikij + xjkjl.
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b+b,
by ===, (2.6.3.13)
AV =k =k =2 (2.6.3.14)

Esta regra de mistura contém, no médximo, trés pardmetros de interagdo bindria, k;;,

lije 4ij, que sdo ajustdveis aos dados de equilibrio de misturas bindrias.

De acordo com os resultados obtidos por STRYJEK e VERA (1986a), o
comportamento termodinamico de compostos apolares, polares nao associativos e
associativos € descrito satisfatoriamente por este modelo. No que diz respeito as
misturas, somente aquelas formadas por compostos polares (associativos ou nao)
combinados com hidrocarbonetos saturados os resultados foram considerados

inadequados.

Equacdo de estado Peng-Robinson Mathias-Klotz-Prausnitz (PR-MKP),
MATHIAS e colaboradores (1991)

Este modelo é tido como adequado para correlacionar dados de equilibrio de
sistemas que cont€ém compostos com estruturas moleculares bastante assimétricas. Por
exemplo, WEBER e colaboradores (1999) modelaram os dados de equilibrio liquido-
vapor para sistemas bindrios contendo os triglicerideos trioleina, tripalmitina e
triestearina combinados com CO, e constataram que os melhores resultados foram

obtidos com PR-MKP.

Na equagdo PR-MKP, usa-se a equacdo de estado de Peng-Robinson (PR)
com a fungdo a(T), calculada via equagdes 2.6.3.2, 3 e 4. O pardmetro de componente

puro b é determinado pela equacdo 2.6.3.5.

De modo similar as equacdes PR e PRSV, para as misturas os parametros a € b sdo
obtidos através das equacdes 2.6.3.6 e 7. Entretanto, o ajuste dos pardmetros de
interacdo bindria € feito usando-se a regra de mistura dada pelas equacdes 2.6.3.15 e 16

sugeridas por MATHIAS e colaboradores (1991).
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3

N N N N 1/3
= xxJaa; (1=-k"") +D x| D> x, (A4 Jaa, (2.6.3.15)
- J J b J J

i=l j= i=1 Jj=1

b +b.
: 5 / (l—llj) (2.6.3.16)

MKP MKP MKP MKP
ki = k; 2MKP= - Ay

—_

S

b, =

ij

com l,‘j= jis

Do mesmo modo que PRSV, esta regra de mistura contém, no méaximo, trés
parametros de interacdo bindria, k;;, ;€ 4;;, que sdo ajustdveis aos dados de equilibrio de

misturas bindarias.

Maiores detalhes sobre equacdes de estado PR, PRSV e PR-MKP podem ser
encontrados nas referéncias que também contemplam as expressdes para os coeficientes

de fugacidade requeridos para os cdlculos de equilibrio de fases.

2.7. Equilibrio de fases das misturas CO,+glicerina, +6leo de soja, +6leo de
girassol, +triglicerideos, +etanol e +ésteres alquilicos de acidos graxos

CO; supercritico pode ser considerado um solvente hidrofébico com polaridade
compardvel aquela do n-hexano. Portanto, moléculas apolares ou moléculas leves
dissolvem-se facilmente em CO, supercritico enquanto que moléculas polares ou
pesadas (ex: polimeros, corantes dispersos, dcidos graxos alifdticos e seus ésteres,
dcidos aromdticos, proteinas, O6leos, complexos metdlicos) tém muito pouca
solubilidade. Alguns solventes organicos, polares ou apolares (ex: acetona, metanol,
etanol, tolueno, n-hexano, mentol, etc) sdo usados como cosolventes (também
chamados de entrainers ou modificadores) para aumentar o poder de solvatacdo e a

polaridade de CO:..

O conhecimento da solubilidade das espécies em solventes supercriticos € vital para
os projetos e avaliagdes de desempenho de qualquer processo que envolva fluidos
supercriticos incluindo, fracionamentos, extracdes e reagdes quimicas. Como a
determinacdo experimental é morosa e a confiabilidade dos resultados depende
fortemente da pureza das amostras e das técnicas empregadas, os métodos de estimacao

sdo empregados.
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A solubilidade dos 6leos vegetais em CO, € muito baixa, mesmo em pressodes altas
como 300 bar e, para atingir miscibilidade completa, que € necessdria para a extragdo

dos 6leos dos graos, sao requeridas pressoes da ordem de 800 bar.

Diversas correlagdes tém sido desenvolvidas para representar e predizer dados de
solubilidade em vdérias condi¢des de pressdo e temperatura. As bases tedricas mais
fortes empregadas contemplam o uso de equacdes de estado, onde o solvente
supercritico € tratado como um gas a alta pressao, e o uso da abordagem via parametro
de solubilidade em que o fluido supercritico € considerado um liquido como nos
trabalho de GUIGARD e STIVER (1998) e SALDANA e colaboradores (2007). Mas o
uso destas abordagens enfrenta algumas limitacdes causadas principalmente pela
auséncia de propriedades fisico quimicas dos solutos puros tais como: pressdo de

sublimacdo, constantes criticas e fator acéntrico, entalpia de fusdo, temperatura de

fusdo, volume molar do liquido e do sélido.

Sendo frequentemente obtidas através de métodos de estimacdo, as propriedades
fisico quimicas dos solutos puros causam erros na predi¢do da solubilidade. Além disso,
os métodos tedricos assumem que o soluto € um sélido, mas em alguns casos a
temperatura de fusdo do soélido decresce com o aumento de pressdo devido a
solubilidade do solvente supercritico na fase fundida. BAMBERGER e colaboradores
(1988) observaram a diminui¢do na temperatura de fusdo de alguns dcidos graxos e
triglicerideos com o aumento da pressdo na presenca de CO,. Similarmente, NILSSON
e HUDSON (1993) detectaram uma queda no ponto de fusdo da tripalmitina. Portanto, a
dissoluc@o do CO, supercritico ndo pode ser ignorada e a predi¢do da solubilidade com

métodos tedricos torna-se mais dificil.

Modelos termodindmicos fundamentados no conceito de solvatacdo de
aglomerados tém sido aplicados para obter a solubilidade de sélidos em fluidos
supercriticos com resultados satisfatérios. A abordagem do modelo semi-empirico de
Chrastil [CHRASTIL, 1982)], que é um dos modelos de solvatacdo de aglomerados,
calcula a solubilidade como fun¢do apenas da temperatura e da densidade do solvente
supercritico. Neste modelo considera-se a formag¢ao de um complexo solvatado entre o
soluto e as moléculas de CO,. O método é simples e tem um amplo limite de aplica¢des
porque ndo requer propriedades fisico quimicas do soluto, que sdo dificeis de ser

obtidas experimentalmente, para avaliar o efeito das condicdes operacionais na
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solubilidade. Segundo LI e LI (2008) uma predicdo satisfatéria para solutos sélidos e

liquidos pode ser obtida com o método de Chrastil via equagdo 2.8.1.

In(S) =k In(p) +(%+b) (2.7.1)

Em que S € a solubilidade do soluto [g/litro], p denota a densidade do fluido

supercritico [g/litro] e T € a temperatura [K].

O parametro k representa o nimero de moléculas de CO, no complexo solvatado. O
parametro a estd diretamente ligado a entalpia envolvida na forma¢do do complexo que
engloba as entalpias de vaporizacdo e de solvatacao do soluto. J4 o parametro b depende

da massa molar do soluto e do solvente da constante de associacdo entre eles.

Neste trabalho a solubilidade dos compostos em CO, foi calculada através da
equacdo 2.7.2 com os coeficientes de fugacidade, &;* e @,", calculados via equacdes de

estado, SAFT, SAFT-ConvexBody, PR e PR-MKP.

¢
Vi =X ;v 2.7.2)
¢
Onde y; representa a fracdo molar do componente i na fase vapor (solubilidade do
componente i no CO,) e x; representa a fracdo molar do componente i na fase liquida.
&l e @' denotam os coeficientes de fugacidade do componente i nas fases liquida e

vapor, respectivamente.

De acordo com os resultados dos estudos de HEGEL e colaboradores (2005) e
MUNUKLU e colaboradores (2006), o comportamento de misturas bindrias formadas
por CO;, e Oleos vegetais (misturas de triglicerideos) em um diagrama P-T pode ser
identificado como tipo III, segundo a classificacao proposta por van KONYNENBURG
e SCOTT (1980). A existéncia de duas fases liquidas imisciveis € geralmente observada
em temperaturas proximas a temperatura critica do CO,, mesmo em pressdes muito
elevadas. Portanto, estas misturas exibem comportamento heterogéneo num amplo

intervalo de pressodes e temperaturas.
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HERNANDEZ e colaboradores (2008) constataram tal fato visualmente durante a
investigacdo do comportamento das fases do sistema pseudoterndrio CO,+6leo de
girassol+etanol em duas condig¢des: 313,15 K e 130 bar; 333,15 K e 200 bar. Em ambos
os casos, foram determinadas linhas de amarracdo experimentais envolvendo os
equilibrios liquido-liquido (na regido de baixa concentracdo de CO;,) e liquido-fluido

supercritico (no intervalo de média a alta concentracdo de CO,).

2.8. Consideracoes gerais

Biodiesel ¢ uma realidade mundial, j& que aparece como um substituto renovavel
para o diesel. Atualmente produz-se o biodiesel industrialmente pela rota alcalina,
principalmente, que possui como uma grande desvantagem a formacdo de espuma
durante o processo o torna a etapa de separagdo mais complexa, demanda mais energia e
gera efluente aquoso que requer tratamento. Rotas utilizando enzima e/ou fluido

supercritico se apresentam como possiveis alternativas para superar estas desvantagens.

Devido a complexidade do sistema contendo uma variedade de compostos de
formas, estruturas e tamanhos diferentes € necessdrio investigar cada vez mais o
comportamento das fases envolvidas nas etapas de reacdo e purificagdo para conhecer
detalhadamente a influéncia das varidveis de processo na cinética e nos equilibrios de
fases ao longo do processo. Tal conhecimento pode ajudar a escolher criteriosamente os
modelos cinético e termodinamico para as atividades de projeto e avaliagao de unidades

de producao de biodiesel.
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3 - REVISAO BIBLIOGRAFICA

Neste capitulo uma revisao critica da literatura disponivel sobre a produgdo de
biodiesel é apresentada com énfase nas sinteses de biodiesel via transesterificacdo de
Oleos vegetais em meio supercritico com e sem catdlise enzimdtica. A revisdo
bibliogréfica inclui também trabalhos relacionados com a modelagem termodinidmica
computacional das misturas dos compostos envolvidos no processo de produgdo de
biodiesel com o intuito de direcionar possiveis inovagdes nos processos de separacio
poOs-reacdo e prover um melhor entendimento sobre a influéncia do comportamento das

fases na reacdo.

Os trabalhos que abordam revisdes gerais sobre a tecnologia de produgdo de
biodiesel e, especificamente, a que emprega os fluidos supercriticos sdo apresentados
primeiramente. Em seguida, em ordem cronoldgica, preferencialmente de 2000 até
2010, sdo mostrados os aspectos mais relevantes de estudos que tratam principalmente
da sintese do biodiesel em meio supercritico e enzimatica com e sem CQO,. Por tltimo,
sdo comentados os estudos sobre equilibrio de fases e modelagem termodindmica dos
compostos envolvidos na produgdo de biodiesel. As lacunas existentes na literatura até
dezembro de 2010 foram identificadas de modo a realcar a contribui¢do que pode ser

fornecida pela elaboragdo deste trabalho.

A avaliacdo da literatura aberta recente revela a existéncia de linhas de pesquisa e
resultados favordveis a algumas rotas de obtenc¢do de biodiesel em meio supercritico,
com ou sem catalisador, pois este método tem sido objeto de estudos realizados
mundialmente em escala laboratorial. Apesar do consenso em torno das altas
conversoes e taxas de reagdo obtidas em temperaturas acima de 270°C e elevada razao
molar dlcool:6leo, hd controvérsias na literatura no que diz respeito a pressdo de
operacdo, ao comportamento das fases durante a reacdo e ao uso de cossolventes.
Alguns estudos cinéticos da reacdo de transesterificacao etilica tém sido reportados pela
comunidade cientifica, inclusive a brasileira, mas devido a grande variedade de tipos de
Oleos vegetais e condigdes operacionais € dificil usar alguns desses resultados

especificamente para o cendrio proposto neste projeto.
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3.1. Revisoes sobre a tecnologia de producao de biodiesel em geral

Os resultados de estudos sobre métodos de transesterificacdo de 6leos vegetais para
a producdo de biodiesel metilico foram comparados numa revisdo detalhada da
literatura realizada por DERMIBAS (2008) que compilou as vantagens e desvantagens
das tecnologias analisadas e ressaltou a influéncia das varidveis de processo na cinética
da reacdo sob cada condi¢do especificada. As reacdes de etandlise ndao foram

mencionadas e pouca énfase foi dada as tecnologias que usam a catédlise enzimatica.

O autor enfatizou que a taxa de reacdo com metanol no estado subcritico, sem
catalisador, é muito baixa e aumenta gradualmente com a elevacdo da temperatura e
pressdo. Em contrapartida, a rota de producdo de biodiesel sem catalisador na presenca
de metanol supercritico € destacada como promissora devido a relativa simplicidade da
etapa de purificacdo dos produtos e a alta conversdao alcancada em curto espaco de
tempo (50-95% nos primeiros 8 minutos de reacdo). Além disso, esta rota permite o uso
de oleos vegetais contendo 4cidos graxos livres que ndo afetam negativamente a
cinética da reagdo com metanol supercritico, ja que as reagdes de transesterificacdo dos
triglicerideos e esterificacdo dos dcidos graxos ocorrem simultaneamente. Foi reportado
que nas reagdes de transesterificacdo com metanol supercritico, a 247°C e pressdes
acima de 81 bar, na presencga de 1-5% de catalisador alcalino (NaOH) conversdes de 60
a 90% foram obtidas no primeiro minuto de reacdo. Cinco métodos de transesterificacdao
com metanol sdo listados na Tabela 3.1.1 onde pode ser observada a redu¢@o expressiva
no tempo de reacdo quando sdo comparados os métodos que empregam a catilise

homogénea alcalina ou 4cida com a tecnologia supercritica.

Num trabalho anterior, DERMIBAS (2007), foram ressaltados os progressos e as
recentes tendéncias dos biocombustiveis. Adicionalmente, o artigo incluiu resultados de
estudos de viabilidade econdmica expressos em termos de custo de venda de biodiesel
derivado de gorduras vegetais e animais por litro. A revisdo de 12 estudos de
viabilidade econdmica conduziu a custos projetados de US$0,30-0,69/L incluindo
créditos para glicerina farmac€utica e comestivel e considerando custos de capital
reduzidos devido a combinag¢do das unidades de prensagem e esterificacdo com as
unidades de graos e sebo. Os custos estimados de biodiesel proveniente de Odleos
vegetais e de gordura animal residual foram US$0,54-0,62/L. ¢ US$0,34-0,42/L,

respectivamente. O autor concluiu que levando-se em conta as taxas envolvidas e o
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preco do diesel nos Estados Unidos (US$0,18/L) e em alguns paises da Europa
(US$0,20-0,24/L) o biodiesel ndo € altualmente economicamente vidvel e mais

pesquisa e desenvolvimento tecnoldgico tornam-se necessarios.

Tabela 3.1.1. Comparac@o entre rotas de metandlise de 6leos vegetais. Adaptacdo a
partir de DERMIBAS (2008).

Método Temperatura da Tempo de reacao
reacao (°C) (minutos)
Catalise acida ou alcalina 30-65 60-360
Catalisador BF; 87-117 20-50
Catalisador CH3ONa 20-25 4-6
Metanol supercritico 250-300 6-12
Metanol supercritico cat. com NaOH 250-300 0,15-1,5

WEN e colaboradores (2009) elaboraram uma revisdo detalhada da literatura
disponivel sobre a tecnologia dos fluidos supercriticos aplicada a producdo de
biocombustiveis com énfase na obtencdo de biodiesel via transesterificacdo de dleos
vegetais. Os autores destacaram que a maioria dos estudos foi conduzida em escala
piloto e que ha ainda uma falta de consenso sobre os mecanismos das reagdes
envolvidas na sintese em meio supercritico. Além disso, afirmaram que os métodos de
transesterificacdo com fluidos supercriticos sdo baseados em experimentos realizados

em batelada e, como poucos estudos com processo continuo estdo disponiveis, pode-se

considerar que esta dltima rota estd em fase inicial de desenvolvimento.

No que diz respeito ao efeito dos vérios parametros que afetam o rendimento em
ésteres alquilicos durante a reacdo de transesterificacdo supercritica, os autores
destacaram que qualitativamente os resultados mostram tendéncias comuns, mas em
termos quantitativos ha discrepancias significativas entre os diferentes grupos de
pesquisas investigados o que indica a necessidade de mais pesquisas nesta drea. A razao
molar 4lcool:6leo, por exemplo, tem sido largamente investigada na sintese do biodiesel
em meio supercritico e foi observado que vdrios tipos de Oleos podem ser
transesterificados com dlcool em condi¢des supercriticas usando-se razao molar de 1:1
até 50:1. Para alguns 6leos como o de soja atinge-se um valor maximo de 40:1. Neste
caso, utiliza-se, via de regra, razdo molar de 40:1 como um compromisso para obter
rendimentos de biodiesel satisfatérios e facilitar a separagao da glicerina. De qualquer

modo, a imiscibilidade entre o dlcool e o dleo e a reversibilidade da reacdo de
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transesterificacdo requerem que um excesso considerdvel de dlcool seja empregado na

reacdo conduzida na auséncia de catalisador.

Para reduzir as condi¢des drésticas de pressao (200-700 bar) e temperatura (340-
400°C) geralmente requeridas para a transesterificacdo com &dlcool supercritico podem
ser usados os cossolventes ou catalisadores heterogéneos. Os cossolventes além de
promoverem a solubilidade do dlcool no dleo, reduzem a temperatura critica da mistura

solvente+alcool possibilitando que reacdo ocorra em condi¢des mais amenas.

PINNARAT e SAVAGE (2008) fizeram uma revisdo da literatura aberta sobre as
tecnologias para a sintese nao catalitica de biodiesel usando reacdo em condigdes
supercriticas. Um dos aspectos relevantes discutidos neste artigo é o possivel efeito
catalitico do metal do reator na reacdo em dlcool supercritico. Como todos os reatores
empregados para os estudos das reacdes de transesterificagdo nao catalitica em meio

supercritico t€ém sido metdlicos, hd indicios de que o metal possa exercer acao catalitica.

Os autores citaram o trabalho de DASARI e colaboradores (2003) que investigaram
a influéncia da superficie metdlica do reator na transesterificacdo metilica do déleo de
soja em condig¢des subcriticas. Comparando os resultados obtidos com um reator de aco
inox 316 e um tubo capilar de vidro observaram que a conversdo no reator metédlico
apo6s 4 horas de reacdo foi 10% enquanto que no reator de vidro foi apenas 2% sob as
mesmas condi¢des (180°C e razdo molar 6:1). O experimento foi repetido no tubo de
vidro adicionando-se particulas metélicas finamente divididas de aco inox e niquel e
observou-se um aumento considerdvel na taxa de reacdo (30 e 400 vezes,
respectivamente). KUSDIANA e SAKA (2004b), por sua vez, reportaram que o efeito
catalitico da superficie metélica do reator € menos importante do que outros fatores tais

como: razao molar dlcool:6leo e pressao para condi¢cdes supercriticas.

Um segundo ponto de destaque neste artigo ¢ um sumadrio a respeito das anélises da
cinética das reagdes de transesterificacdo nao cataliticas existentes na literatura. Foi
enfatizado que os modelos utilizados sdo geralmente aplicados a reacdo global
irreversivel com ordem pré-estabelecida. Os dados experimentais usados para o ajuste
das constantes cinéticas e energias de ativacdo podem conter contribuicdes
significativas de reagdes catalisadas, ndo intencionalmente, pela superficie metdlica do

interior do reator. Além disso, os valores das energias de ativacdo, em alguns estudos,
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diferem consideravelmente entre as regides sub- e supercritica com base na temperatura

critica do alcool utilizado.

Os autores deixaram explicito que € necessario uma maior quantidade de pesquisas
sobre a cinética de transesterificagcdo ndo catalitica de modo que as taxas de reacgdo,
constantes cinéticas intrinsicas (ao invés de pseudohomogéneas de primeira ordem) e

energias de ativacao intrinsicas possam ser determinadas.

TEMELLI (2009), em sua revisdo sobre as perspectivas do fluido supercritico no
processamento de 6leos e gorduras, abordou aspectos fundamentais sobre os problemas
e desafios a serem enfrentados nas reacdes de transesterificagdo de 6leos no que diz
respeito ao melhor entendimento do comportamento das fases, a solubilidade das
misturas de lipidios em CO, supercritico e a geragdo de dados incluindo propriedades de

transportes, densidade e tensao interfacial.

3.2. Sintese de biodiesel com alcoois em estado supercritico sem catalisador

A cinética da transesterificacdo do 6leo de canola com metanol sub- e supercritico
sob diferentes condi¢des de temperatura (200-500°C) e pressdo (350-400 bar) foi
estudada por KUSDIANA e SAKA (2001). Os experimentos foram conduzidos num
reator batelada utilizando-se diferentes razdes molares metanol:6leo. Os resultados
mostraram que a conversao aumenta substancialmente nas condi¢des supercriticas e na
temperatura de 350°C com razao molar metanol:6leo de 42:1, que foi identificada como
a melhor condi¢do operacional para a reacdo, obteve-se 95% de conversio em 4
minutos. A ocorréncia de degradagdo térmica do 6leo foi observada a 400°C. Baixas
conversdes foram reportadas com razao molar de 42:1 em condi¢des subcriticas num

periodo de 1h, por exemplo, 68% a 200°C e 70% a 230°C.

Metanol liquido é um solvente polar que possui pontes de hidrogénio originando
aglomerados de moléculas de metanol. Como as pontes de hidrogénio diminuem com a
elevacdo da temperatura, a polaridade do metanol diminui no estado supercritico. Isto
significa que o metanol supercritico tem constante dielétrica mais baixa e exibe
comportamento hidrofébico. Como resultado, os triglicerideos apolares podem ser

satisfatoriamente solvatados com o metanol supercritico formando uma mistura
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homogénea. Neste caso o fluido supercritico exerce a fun¢do fundamental de manter a
homogeneidade da mistura reacional o que promove a transesterificacdo do 6leo. Deve-
se enfatizar que a solubilidade dos O6leos vegetais em metanol aumenta com a
temperatura da mistura reacional seguindo uma taxa de aproximadamente 2 + 3% (base

madssica) por 10°C conforme foi reportado por MA e colaboradores (1998b).

A cinética da reacdo global foi assumida como sendo pseudohomogénea,
irreversivel, de primeira ordem em relacdo a concentracdo de Oleo. As constantes
cinéticas calculadas no intervalo de temperatura analisado (200-287°C) demonstram que
ha uma diferenca considerdvel entre aquelas obtidas com metanol subcritico (muito

baixas) e supercritico. A 270°C obteve-se uma constante cinética de 0,0007 st

Foi observada uma descontinuidade na curva que representa a variacdo do
logaritmo da constante cinética com o inverso da temperatura absoluta (curva de
Arrhenius) no intervalo 210-280°C. A modificacao na tendéncia da curva coincidiu com
a temperatura critica do metanol (x 239°C). Duas curvas distintas com tendéncias
aproximadamente lineares foram obtidas. Resultado semelhante foi encontrado por HE
e colaboradores (2007) que reportou valores de energia de ativa¢do 56 kJ.mol™' para a
regidio supercritica (240-280°C) e 11,2 kJ.mol" para a regido subcritica (210-230°C).
Tais resultados levaram a conclus@ao de que em condi¢do subcritica deve haver duas
fases liquidas onde a taxa de transferéncia de massa pode limitar a taxa observada de
reacdo devido a baixa solubilidade do 6leo no metanol no inicio da reacdo. A taxa da
reacdo aumenta conforme a reacdo progride em decorréncia da formagdao dos
compostos intermedidrios, assim como os produtos da reacdo, que promovem a

solubilizacdo do metanol no dleo.

Num estudo posterior, KUSDIANA e SAKA (2004a), o efeito da presenga de dgua
foi investigado na sintese de ésteres metilicos a partir de 6leo residual de fritura, 6leo de
dendé e seus residuos contendo 4cidos graxos livres e 4gua com metanol supercritico
(350°C e 430 bar) usando razdao molar dlcool:6leo 42:1. Observou-se que a presenca de
dgua ndo influenciou na cinética da reagdo, pois conversdes praticamente completas
foram obtidas independentemente do teor de dgua na mistura reacional. Segundo os
autores, uma certa quantidade de dgua melhora a formacdo de ésteres metilicos, pois
neste caso trés reagdes ocorrem simultaneamente o que contribui para 0 aumento no

rendimento: transesterificacdo e hidrélise dos triglicerideos seguida de esterificacdo dos
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acidos graxos correspondentes. Comparando-se com 0s processos que usam catélise
dcida ou alcalina, que sofrem influéncia negativa da presenca da &4gua, ficou
demonstrado que na presenca de metanol supercritico pode-se usar 6leo vegetal cru,
bem como seus residuos, para a producdo de biodiesel. Adicionalmente, a presenca de
dgua favorece a etapa de separacao do processo, pois a glicerina € mais soldvel em dgua
do que em metanol. Um aspecto relevante neste artigo € o fato de ter sido mostrado um
mecanismo proposto para a transesterificagdo com dlcool supercritico. Entretanto, nao

foi usado o etanol que, sem purificacao prévia, ja contém agua.

WARABI e colaboradores (2004a) pesquisaram a reatividade dos dlcoois nas
reacoes de transesterificacdo de triglicerideos (6leo de canola) e de esterificacdo
alquilica de 4acidos graxos com metanol, etanol, 1-propanol, 1-butanol, 1-octanol, no
estado supercritico a 300°C em reator batelada. O artigo mencionou que por tratar-se de
regime batelada, onde o reator (5 mL) foi imerso num banho contendo um fluido
térmico, a pressdo ndao pode ser controlada e ndo reportou valores desta varidvel
operacional. Usando etanol com razdo molar dlcool:6leo 42:1 obteve-se rendimento em
ésteres de aproximadamente 94% apds 40 minutos de reagcdo. Os resultados revelaram
que a taxa da reacdo de transesterificacdo deste 6leo foi mais baixa do que a de
esterificacdo dos dcidos graxos correspondentes com todos os dlcoois testados. Além
disso, foi observado que os 4cidos graxos saturados palmitico e estedrico reagem mais

lentamente que os insaturados oleico, linoleico e linolénico.

Um aspecto relevante destacado pelos autores é que nos primeiros seis minutos
ambas as reagdes mostraram taxas similares, mas num periodo de reacdo mais longo a
transesterificacdo de triglicerideos (6leo de canola) exibiu taxas menores que a
esterificacdo alquilica de &cidos graxos. Duas causas podem ser atribuidas a tal
comportamento. Em primeiro lugar, os dcidos graxos s@o mais soliiveis em metanol que
os triglicerideos e, de acordo com KUSDIANA e SAKA (2001), no estado supercritico
0 alcool atua como um catalisador 4cido tornando a mistura mais dcida o que acelara a
reacdo. A segunda causa estd relacionada aos mecanismos das reacdes de
transesterificacdo de triglicerideos e de esterificacdo alquilica com dlcool supercritico.
A reagdo de transesterificacdo consiste em trés etapas distintas e a formacao de ésteres
alquilicos a partir de monoglicerideo € tida como a etapa determinante da taxa de

reacdo. Por sua vez, a esterificagdo alquilica de dcidos graxos é um tipo de reacdo de
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apenas uma etapa sendo, portanto, mais facil alcancar uma conversdo praticamente
completa. O resultado deste estudo revelou que no tratamento com dlcool supercritico,
os 4cidos graxos livres presentes nos dleos vegetais sdo completamente convertidos em

ésters alquilicos.

Num estudo subsequente, WARABI e colaboradores (2004b) investigaram a
transesterificacdo com os dlcoois metanol, etanol, 1-propanol, 1-butanol e 1-octanol
supercriticos a 300 e 350°C com o objetivo de sintetizar biodiesel a partir do 6leo de
canola. Os resultados mostraram que na transesterificacdo a reatividade esta fortemente
ligada ao tamanho da cadeia do édlcool. Quanto mais longa for a cadeia mais dificil sera
a reag¢do. Nos experimentos realizados com um reator batelada, a 350°C e razdo molar
42:1, obteve-se conversao acima de 90% com metanol em aproximadamente 2 min.
Com etanol, 1-propanol e 1-butanol foram gastos 8 minutos para obter a mesma
conversdo. Para atingir conversdo completa com etanol, 1-propanol e 1-butanol foram
necessarios de 8 a 14 minutos, enquanto que 20 minutos foram utilizados no caso do 1-

octanol.

Analisando os resultados das reacOes efetuadas em 20 minutos, a 300°C, em
pressdes diferentes (100-400 bar), concluiu-se que nesta faixa de pressdo um aumento
nesta varidvel ndo causa um aumento significativo na taxa de reagdo e que com a
diminui¢do da cadeia do dlcool hd uma diminui¢do na pressdo 6tima requerida para a
reacdo. Embora haja dados de conversdo de 6leo versus tempo para todos os dlcoois
supercriticos pesquisados a 300°C, o artigo ndo reporta a modelagem cinética das

reacoes investigadas.

MADRAS e colaboradores (2004) investigaram a sintese de biodiesel a partir de
6leo de girassol com metanol e etanol sob condicdo supercritica (de 250 até 400°C, a
200 bar) num reator batelada mantido dentro de uma fornalha. As constantes criticas do
metanol sdo 239,5°C e 80,9 bar e as do etanol sao 240,8°C e 61,4 bar. Altas conversoes
(80-98%) foram alcancadas com ambos os dlcoois no intervalo 30-40 minutos. Em
metanol a conversao, apds 40 minutos, aumentou de 78 para 96% com a elevagdo de
temperatura de 250 para 400°C. A mesma tendéncia foi observada para a reagcdo com o
etanol, mas as conversdes foram maiores com este dlcool (85 para 98%) devido a maior
solubilidade do 6leo no etanol supercritico. A elevada solubilidade destes dlcoois no

6leo, sob condi¢do supercritica, promoveu a homogeneidade da mistura reacional. O
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parametro de solubilidade, definido como uma funcao da densidade coesiva, do etanol é
menor que o do metanol e é mais proximo do 6leo [MADRAS e colaboradores, 2004
apud BARTON, 1985]. Como a interacdo entre duas substancias aumenta quando os
parametros de solubilidade s@o préximos, a mistura do 6leo com etanol é mais
homogénea em comparacdo com metanol o que favorece a conversdo. Os autores

mencionaram que isto pode explicar a maior conversdo obtida para a reacdo com etanol.

A cinética da reacdo global foi investigada para razao molar de dlcool:6leo fixa no
valor de 40 e a constante cinética foi determinada em funcdo da temperatura assumindo-
se a expressdo para a taxa de reacdo pseudohomogénea irreversivel de primeira ordem e
dependente apenas da concentragdo do 6leo. No mesmo estudo investigou-se a sintese
de biodiesel a partir do 6leo de girassol com metanol e etanol subcriticos em condicdes
subcriticas (200 bar e 200°C). Diferengcas em conversdo de aproximadamente 10-15%
foram detectadas, em ambos os dlcoois, apds 30 minutos de reacdo, quando a
temperatura variou de 200 a 400°C. De acordo com os autores, os experimentos foram
conduzidos em triplicatas com variacdes de conversio de + 2%. No caso da
temperatura, as variagdes foram de cerca de + 1°C. Deve-se observar que as
temperaturas reportadas foram, na realidade, medidas na fornalha onde o reator foi
mantido durante a reacdo. A pressao também nao foi medida durante os experimentos.
Os autores mencionaram que a quantidade de reagentes alimentada ao reator (um tubo
de aco inox 316 de 8 mL) foi correspondente a pressdo desejada na temperatura

especificada.

A transesterificacdo do 6leo de soja com metanol foi realizada por HAN e
colaboradores (2005) usando CO, como cossolvente em reator batelada. A adi¢do do
cossolvente teve como objetivo reduzir a temperatura, pressio e razdo molar
metanol:6leo, tornando as condi¢des da reacao mais brandas comparadas com a reacao
com o alcool supercritico. Como resultado, conversao de 98% foi alcancada em 10
minutos a 280°C e 143 bar nas condi¢des 6timas de razdo molar metanol:6leo, 24:1, e
de CO;y:metanol, 0,1:1, respectivamente. Foi mencionado que o fato do CO, ser um bom
solvente para os 6leos vegetais, em geral, a adi¢do deste cossolvente promove a mitua
solubilidade entre os reagentes e permite que a mistura atinja a homogeneidade em uma
temperatura mais baixa o que requer uma menor razao molar dlcool:6leo e uma menor

pressdo de operacdo. Os autores concluiram que, devido ao uso de CO, como
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cossolvente, a temperatura e a pressdo da reagdo sdo mais baixas, a razdo molar
metanol:6leo é também mais baixa e a facilidade de adicdo e remog¢do do CO; tornam a
secdo de purificacdo mais simples. Tais resultados levaram a conclusdao de que a
producdo de biodiesel com metanol supercritico pode ser vidvel em escala industrial e

também favordvel no que diz respeito ao impacto ambiental.

CAO e colaboradores (2005) sintetizaram biodiesel de soja com metanol
supercritico e obtiveram altas conversdes num tempo razoalvelmente curto usando
propano como cossolvente. Os experimentos foram realizados num reator batelada
equipado com sistema de controle de temperatura e pressdo. O estudo envolveu
temperaturas variando no intervalo 240-330°C e pressdes de 80 a 260 bar. Partindo-se
de uma razao molar metanol:6leo igual a 33:1, apés 10 minutos, obteve-se conversao de
10% a 260°C. Nas mesmas condi¢cdes e empregando propano como cossolvente na
razao mdssica propano:metanol igual a 0,1, observou-se conversao de aproximadamente
73%. As respectivas pressdes ndo foram especificamente reportadas. Os autores
constataram que o uso do cossolvente reduziu a temperatura critica da mistura e
permitiu que a transesterificacdo fosse conduzida na presenca do fluido supercritico em

condi¢des mais amenas. O artigo menciona flutuagdes de + 5°C na temperatura.

CASTIGLIONI (2006), autor da patente brasileira (PI 0503215-6A), reportou o
processo de producdo de biodiesel usando triglicerideos com &lcool supercritico e
mistura dlcool+cossolvente. A patente menciona que o estudo foi feito em reator
continuo, utilizando tanto etanol como metanol, mas nao especifica o tipo de 6leo.
Conversdo de 95% foi alcancada com ambos os dlcoois utilizando-se razdo molar
metanol:6leo igual a 40:1 nas condicdes referentes aos pontos criticos relatados. A
adicao de cossolventes (ex. etano, propano) € sugerida como uma alternativa para
aumentar a solubilidade do &lcool no triglicerideo e amenizar as condigdes criticas.
Entretanto, a patente nao reporta valores de pressdo, temperatura, razao molar,

proporcdo cossolvente:alcool nem resultados de conversdo obtidas.

Utilizando um processo continuo, HE e colaboradores (2007) apresentaram um
estudo sobre a transesterificagdo ndo catalitica de 6leo de soja utilizando metanol
supercritico. O trabalho em questdo reportou o efeito da razdo molar metanol:6leo,

temperatura, pressdo e tempo de residéncia sobre a conversdo da reacdo. A 280°C e 250
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bar e utilizando razdo molar metanol:6leo de 42:1 obteve-se 90% de conversdo com

tempo de residéncia 30 minutos.

Os resultados da investigacao sobre a influéncia do tempo de residéncia na reacao
mostraram um efeito positivo desta varidvel rendimento em ésteres saturados. No caso
dos insaturados, observou-se um decréscimo no rendimento em tempos longos devido a
existéncia de reacdes indesejaveis. A perda de rendimento foi maior no caso dos

insaturados com duas duplas liga¢des na cadeia.

Com relacdo ao efeito da pressdo na transesterificacdo, foi demonstrada uma
influéncia significativa desta varidvel no rendimento. Em pressoes inferiores a 155 bar,
a 280°C, com razdo molar 42:1 e tempo de residéncia igual a 30 minutos houve aumento
substancial de rendimento com a pressdo. Rendimentos de 56% a 82% foram
alcancgados para as pressdes de 87 e 155 bar, respectivamente. A 250 bar obteve-se 91%

de rendimento e acima desta pressao os acréscimos foram depreziveis.

VARMA e MADRAS (2007) utilizaram os O6leos de mamona e linhaca para
investigar a sintese de biodiesel com metanol e etanol subcriticos e, também, sob
condicdo supercritica (de 200 até 350°C a 200 bar) em reator batelada. As temperaturas
reportadas foram, na realidade, medidas na fornalha onde o reator foi mantido durante a
reacdo. O artigo cita flutuacdes de + 2°C na temperatura. De modo similar a MADRAS
e colaboradores (2004), a pressdo também nao foi medida durante os experimentos. Os
autores mencionaram que a pressao (200 bar) foi calculada com a equagao de estado de
Peng-Robinson com base na quantidade de reagentes alimentada ao reator (um tubo de

aco inox 316 de 11 mL) e na temperatura especificada.

O efeito das varidveis razao molar dlcool:6leo, temperatura e tempo de reagdo com
cada 4lcool no estado supercritico foi avaliado e todas elas influenciaram positivamente
na conversdao. Com relacdo a razdo molar dlcool:6leo, observou-se que a conversiao
aumenta e atinge um maximo em torno de 40:1 o que confirma os resultados obtidos por
SAKA e KUSDIANA (2001) e DERMIBAS (2002). A 300°C e 200 bar e razao molar
40:1, ap6s 40 minutos, obteve-se aproximadamente 84% e 80% de conversdo para 6leo
de linhaca com metanol e etanol respectivamente. Na reacdo com o 6leo de mamona
obteve-se cerca de 85% e 82% em metanol e etanol, respectivamente. Os dados

experimentais foram ajustados a um modelo cinético de reacdo global irreversivel de

85



primeira ordem em relagdo ao 6leo e a constante cinética e a energia de ativacdo foram
calculadas. As conversdes obtidas apds 1 hora de reagdo, usando os dlcoois sob
condic¢des subcriticas (200°C e 200 bar) e razao molar dlcool:6leo de 40:1, foram 55% e
27% para a transesterificacdio do O6leo de mamona com metanol e etanol,
respectivamente. No caso do 6leo de linhaga, foram alcangadas conversdes de 29% e
11% utilizando-se metanol e etanol, respectivamente. Os autores afirmaram que em

temperaturas superiores a 350°C ocorreu decomposicdo dos produtos.

A decomposi¢do dos produtos em altas temperaturas foi também reportada por
IMAHARA e colaboradores (2008) que demonstraram a instabilidade térmica dos
ésteres metilicos derivados de dcidos graxos insaturados em temperaturas superiores a
300°C. Em altas temperaturas os 4acidos graxos oleico e linoleico tendem a
decomposicdo via isomerizacdo das duplas ligacdes mudando do tipo cis para o tipo

trans.

RATHORE e MADRAS (2007) estudaram a transesterificacio de &leos
comestiveis (dendé e amendoim) e ndo comestiveis (Pongamia pinnata e pinhao manso)
com metanol e etanol supercriticos, sem catalisador, em temperaturas variando de 200 a
400°C a 200 bar. As varidveis que afetam a conversao da reacdo com metanol e etanol
supercriticos tais como razdo molar &dlcool:6leo e temperatura foram avaliadas e
influenciaram positivamente a cinética da reacdo. Em geral, conversdes acima de 80%
foram alcancadas em 10 minutos de reacdo com razdo molar variando de 40 a 50
enquanto que conversdes praticamente completas foram observadas em 40 minutos. Os
resultados mostraram que a reacao global, considerada irreversivel, é de primeira ordem
em relacdo a concentracdo de 6leo e de ordem zero em relacdo ao dlcool. A ordem da

reacdo global, a constante cinética e a energia de ativacdo foram determinadas.

Neste trabalho a influéncia da composicao do éleo na constante cinética da taxa da
reacdo global de transesterificacdo em metanol supercritico foi investigada e os autores
enfatizaram o mérito desse estudo ter sido pioneiro na tentativa de correlacionar a
composi¢do dos o6leos com as constantes cinéticas da taxas das reacdes de
transesterificacdo. A Tabela 3.2.1 contém a composicdo média dos dleos vegetais sob
investigacdo. As constantes cinéticas foram calculadas para cada 6leo nas seguintes
condi¢des: 300°C, 190-200 bar e razdo molar metanol:6leo entre 40 e 50. Os resultados

revelaram que as constantes cinéticas decrescem com a reducdo do teor de triglicerideos
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saturados (6leo de dendé < caroco de dendé < cdco). Para os mono-saturados, a mesma
tendéncia foi observada (6leo de girassol < soja < amendoim). O mesmo se aplica aos
diinsaturados. O 6leo de linhaca, que contém o maior teor de triinsaturados apresentou a
menor constante cinética, dentre todos os 6leos investigados. Logo, constatou-se que a
transesterificacdo de 6leos ricos em triglicerideos saturados ocorre mais rapidamente
que os ricos em insaturados. Dentre os 6leos contendo triglicerideos insaturados, os
triinsaturados reagem mais lentamente que os diinsaturados ou monoinsaturados. Tais
resultados divergem daqueles obtidos por WARABI e colaboradores (2004a) que
constataram que os triglicerideos saturados apresentaram menor reatividade que os

insaturados.

Tabela 3.2.1. Composicdo média dos constituintes de alguns Oleos vegetais (% massa
acima de 8%). Adaptagao a partir de RATHORE e MADRAS (2007).

Oleo Total Acidos Acidos Acidos
saturados Monoinsaturados Diinsaturados  Triinsaturados
(oleico) (linoleico) (linol€nico)
Coco 88,5 8,8 - -
Caroco de dendé 85,0 12,6 - -
Pinhdo manso 26,7 40,8 32,2
Pongamia 29,6 49,4 19,0
Dendé 42,6 40,5 10,1 -
Amendoim 11,4 48,3 32,0 -
Soja 14,9 22,1 55,0 -
Girassol - 17,7 72,9 -
Linhaga - 18,9 18,1 55,1

Os experimentos foram conduzidos em triplicatas com variacdes de conversao de
+ 2%. As variacdes na temperatura foram de cerca de + 1°C. As temperaturas reportadas
foram, na realidade, medidas na fornalha onde o reator foi mantido durante a reacdo. A
quantidade de reagentes alimentada ao reator (um tubo de aco inox 316 de 11 mL) foi
tal que a pressdao de 200 bar seria atingida na temperatura desejada. Assim, a pressao

nao foi medida durante os experimentos.

No intuito de diminuir os elevados consumos de energia para aquecimento e para
bombeamento no processo continuo de producdo de biodiesel com dlcool supercritico,
D’IPPOLITO e colaboradores (2007) sugeriram e analisaram um processo em duas
etapas usando dois reatores com remocdo intermedidria de glicerina. Tal arranjo

consiste de um reator de mistura perfeita seguido de um reator tubular, um conjunto de
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trocadores de calor para fazer integracao energética e tambores de flash adiabdticos para

promover a vaporiza¢do do excesso de metanol.

O estudo foi realizado através de modelagem computacional, desenvolvida pelos
autores, com base em dados experimentais da reacdo de transesterificacdo de 6leo de
soja com metanol e outros dados obtidos da literatura. Os resultados indicaram que
seguindo o processo proposto hd reducao substancial na razao molar, carga térmica dos
reatores e trabalho de bombeamento, conforme mostra a Tabela 3.2.2 que compara
varidveis de processo da transesterificacdo continua convencional com aquela proposta

no trabalho.

Tabela 3.2.2. Comparagdo dos processos de produgdo continua de biodiesel metilico de
soja com tecnologia supercritica com uma e duas etapas. Adaptacdo a partir de
D’IPPOLITO e colaboradores (2007).

Um reator Dois reatores

Razao molar dlcool:6leo 42:1 10:1
Conversao (%) ~100 ~100
Temperatura da reacao (°C) 300 285-290
Pressdo da reacao (bar) 140 100-110
Vazio de reagentes (L.h™") 2,74 1,41
Recuperacao de calor Nao Sim
Remocao intermedidria de glicerina Nao Sim
Remocao de excesso de metanol Nao Sim
Energia para bombeamento (kW.h.L’l) 8.3 6,4
Carga térmica para reacio (kJ.L™") 2166 1382

Entretanto, é necessdrio enfatizar que as limitacoes da modelagem devem ser
devidamente avaliadas para considerar os resultados como potencialmente promissores.
O uso de compostos puros (trioleina e oleato de metila) para representar 6leo de soja e
biodiesel metilico de soja oferece grandes limitacdes devido ao fato de que a
concentracdo média da trioleina na mistura de triglicerideos que formam o 6leo de soja
€ 25% (massa). Assim, as propriedades fisicas e os parametros de intera¢do bindria dos
modelos termodinamicos nao condizem com aqueles oriundos das misturas que sao 6leo

e biodiesel de soja.

SILVA e colaboradores (2007) desenvolveram um processo continuo para realizar
a reacao de etandlise do 6leo de soja com etanol puro supercritico produzindo os ésteres

etilicos correspondentes por meio de um reator tubular que oferece a vantagem do
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controle da pressdo e da temperatura independentemente. Os experimentos foram feitos
em intervalos de temperatura e pressao de 200-375°C e 70-200 bar, respectivamente, e
com razao molar etanol:6leo variando de 10 a 100. A temperatura foi controlada com
flutuagdes de = 5°C. No intervalo de pressdo avaliado, verificou-se que esta varidvel
teve apenas uma leve influéncia sobre a conversao. Todavia, tanto a temperatura quanto
a razdo molar influenciaram positivamente a reagdo, pois um aumento nestas variaveis
causou aumento na conversdo. Um modelo cinético pseudohomogéneo de primeira
ordem foi empregado para a reagdo global irreversivel e conseguiu representar
satisfatoriamente os dados experimentais. A maior conversao (80%) foi observada a
350°C e 200 bar com razdao molar em torno de 40 com um tempo de residéncia de
aproximadamente 15 minutos. Analisando a influéncia da temperatura na conversao, os
autores observaram a existéncia de um méaximo na curva conversdo versus tempo de
residéncia a 375°C e reportaram tal fato como estando de acordo com os trabalhos de
MINAMI e SAKA (2006) e HE e colaboradores (2007) que reportaram o favorecimento
da reagdo inversa da transesterificacdo e degradacdo térmica dos ésteres alquilicos em
temperaturas acima de 350°C. Neste mesmo trabalho os autores ainda investigaram a
etandlise do 6leo de soja com etanol puro subcritico a 200°C e 200 bar, e razdo molar
igual a 20, e os resultados mostraram que sob tais condi¢des conversdes abaixo de 2%

foram alcangadas.

Um outro processo continuo de producdo de biodiesel em meio supercritico sem
catalisador foi estudado por VIEITEZ e colaboradores (2007) usando como matérias-
primas o 6leo de soja e etanol. Com o reator tubular operando a 200 bar e 350°C,
utilizando-se razdo molar etanol:6leo de 40:1 e vazdo de mistura 6leo+etanol de 1,5
mL.min'l, obteve-se conversdo médxima de 77,5% na auséncia de dgua. Variando-se a
concentracdo de 4dgua no meio reacional, mantendo-se constante as condi¢cdes de
pressao e temperatura, constatou-se que o teor de 4gua tem efeito negativo na conversao
da reacio, pois com 10% de 4gua e vazdo de 1,0 mL.min" a méxima conversdo obtida

foi 68,1%.

Um reator batelada cilindrico (ago inox de 33 mL), com dois visores de vidro nas
extremidades, foi utilizado por HEGEL e colaboradores (2007) para de avaliar
experimentalmente as transicdes de fases na transesterificacdo do 6leo de soja com

metanol supercritico na presenca de propano que foi usado como cossolvente. O
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objetivo de estudo foi determinar como as fases, homogéneas ou heterogéneas,
influenciam na cinética e na conversdao do processo de transesterificacdo com metanol
supercritico. Neste contexto, foi feita uma determinacdo experimental das fronteiras das
regides monofdsicas e de madaltiplas fases da mistura metanol+6leo sob diferentes
condi¢des de pressdo e temperatura com adi¢do de propano. A precisdo na medida de

temperatura foi + 2°C e de pressdo + 3 bar.

Como os experimentos foram feitos em reator batelada, a pressdo ndo pdde ser
controlada independentemente da temperatura. A densidade global do sistema reacional,
definida como sendo a razdo entre a massa de reagentes e o volume do reator, exerceu
influéncia marcante no comportamento das fases, juntamente com a temperatura, a

pressao e a composicao que varia no decorrer da reacao.

Os resultados da observagao visual durante a transesterificacao do 6leo de soja com
etanol supercritico na presenca de propano demonstraram que, dependendo das
condicdes de pressdo e temperatura, razao molar, teor de cossolvente e densidade global
do sistema, as seguintes fases podem ser identificadas: heterogénea liquido-liquido-
vapor, heterogénea liquido-vapor e fase homogénea de fluido supercritico. Operando
com densidade global elevada (0,8 g.cm™) houve um aumento substancial de pressio
quando a fase liquida ocupou completamente o reator. J4 em densidade global moderada

(0,55 g.cm™), o equilibrio liquido-vapor prevaleceu até 290°C.

Com relacdo ao efeito da existéncia de fases heterogéneas na producdo do
biodiesel, foi concluido que conversdes elevadas foram alcancadas na maioria dos casos
estudados, mesmo quando operou-se em regides bifdsicas. Os autores afirmaram que
provalvemente, a transesterificacao ocorre principalmente na fase leve supercritica onde
o Oleo, os monoglicerideos e os diglicerideos estdo parcialmente dissolvidos e a
concentracdo de metanol € alta. Conversdes elevadas (88-99%) foram obtidas, apds 10
minutos, em todas as condi¢Oes avaliadas em que as temperaturas foram superiores a
270°C. Adicionalmente, a redu¢@o na temperatura critica da mistura devido a presenca
de propano promoveu a formagao da fase homogénea supercritica numa temperatura

mais baixa o que resultou em altas conversoes.

van KASTEREN e NISWORO (2007) elaboraram um projeto conceitual de

processo para a producdo de biodiesel a partir de 6leo residual de fritura e metanol
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supercritico sem uso de catalisador. Como os 6leos de fritura residual contém 4gua e
acidos graxos livres, a transesterificacdo com fluido supercritico oferece uma grande
vantagem ao eliminar o pré-tratamento do 6leo o que reduz custos de capital. O
processo continuo de producdo de biodiesel via transesterificacdo supercritica a partir de
6leo residual de fritura foi investigado para trés capacidades de producdo de biodiesel
(125000, 80000 e 8000 toneladas por ano). Os resultados revelaram que o processo
pode ser realizado em escala industrial obtendo-se alta pureza de ésteres metilicos
(~99,8%) e glicerina (~96,4%). A avaliagdo econdmica das plantas mostrou que o
biodiesel pode ser vendido a US$ 0,17 por litro (125000 ton/ano), US$ 0,24 por litro
(80000 ton/ano) e US$0,52 por litro (8000 ton/ano), considerando-se 15 anos de ciclo
de vida do projeto. No caso do uso de (bio)etanol o biodiesel pode ser vendido a US$
0,18 por litro (125000 ton/ano), US$ 0,25 por litro (80000 ton/ano) e US$0,54 por litro
(8000 ton/ano). Os fatores mais importantes para a viabilidade econdmica da planta
foram identificados como sendo o preco da matéria-prima e da glicerina, o custo do
investimento fixo e a capacidade da planta. O estudo levou a conclusdao de que o
processo pode competir com aqueles existentes que empregam as catdlises alcalina e
dcida. Os autores ressaltaram que no caso da sintese de biodiesel a partir de 6leo de
fritura residual o processo em meio supercritico € uma alternativa técnica e

economicamente atrativa.

O projeto conceitual foi executado com o simulador de processos AspenPlus® com
as propriedades fisicas existentes no banco de dados considerando apenas a trioleina e o
oleato de metila para representarem o 6leo vegetal e o biodiesel, respectivamente. O

modelo termodinadmico utilizado ndo foi mencionado.

A auséncia de etapas tais como pré-tratamento do 6leo, remocdo de espuma, e
catalisador pode diminuir sensivelmente o custo de investimento fixo de uma planta de
biodiesel que usa &lcool supercritico, mas o alto custo operacional devido a alta
temperatura e pressdo representa uma desvantagem para esta tecnologia. Entretanto, o
fato de que conversdes elevadas sdo obtidas em tempo muito curto tem levado a
conclusdo de que o processo pode ser economicamente vidvel com o custo de US$ 0,17
por litro e que o processo pode competir com aquele comumente usado industrialmente
que usa catdlise alcalina. Considerando-se que este estudo foi feito com base em um

cendrio especifico da Europa, tal afirmacdo ndo pode ser generalizada, visto que
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matérias-primas diferentes e o preco do barril de petréleo no mercado internacional

atual poderiam levar a resultados completamente diferentes.

A transesterificacdo do 6leo de dendé com metanol supercritico foi investigada por
SONG e colaboradores (2008), em reator de batelada, com énfase na avaliacdo da
influéncia dos pardmetros temperatura e razdo molar alcool:6leo na conversdo da
reacdo. Alta taxa de reacdo foi detectada em temperatura proxima da temperatura critica
do metanol, mas acima de 350°C observou-se a decomposi¢do térmica do 6leo o que
levou a uma grande diminuicdo na formagdo de biodiesel. Usando-se razdes molares
acima de 30:1 e 350°C obteve-se biodiesel com alto teor de ésteres metilicos. Como o
excesso de dlcool é bastante elevado, os dados experimentais foram utilizados para a
modelagem da cinética através de um modelo de reacdo global irreversivel que usa a
expressdo da taxa como fung¢do da concentracdo do dlcool e do 6leo. A constante
cinética e os expoentes das concentracdes dos dois reagentes, metanol e 6leo, foram
ajustadas aos dados experimentais e os resultados da modelagem mostraram-se
satisfatorios. A avaliacdo da cinética segundo este modelo € inovadora, visto que outros
autores, por exemplo, SAKA e KUSDIANA (2001), usaram a expressdo da taxa como

funcdo apenas da concentragdo do dlcool.

VALLE e colaboradores (2008) estudaram a producdo de biodiesel usando dlcoois
supercriticos em reatores continuo e batelada. Foram utilizados 6leo de soja comercial
e Oleos vegetais crus de nabo forrageiro (Raphanus sativus L.) e girassol. Os
experimentos com reator batelada, cilindrico provido com duas janelas de vidro
adaptadas nas extremidades, serviram para observar diretamente a transicdo das fases
durante a reacdo e determinar a conversdo da etandlise do 6leo de nabo forrageiro. A
quantidade de reagentes alimentada ao reator corresponde a uma densidade global do
sistema de aproximadamente 0,61 g.cm™. O intervalo de pressdo utilizado foi 95-150
bar e o de temperatura 295-325°C. A razdo molar etanol:6leo variou de 32 a 52 e o

tempo de reacdo entre 15 e 29 minutos.

Uma avaliagao estatistica possibilitou a otimizag¢do das varidveis operacionais mais
relevantes (tempo de residéncia, temperatura e razao molar dlcool:6leo). Os resultados
revelaram que altos rendimentos em ésteres podem ser alcancadas apds 15 minutos

usando-se razdo molar 39:1 com pressdes entre 100 e 150 bar e temperaturas no
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intervalo 297-327°C. A precisdo na medida de temperatura foi mencionada como sendo

+2°C.

Ainda com o reator batelada, foram feitos experimentos com 6leo de soja comercial
e 6leo de girassol cru utilizando etanol supercritico. O tnico resultado relatado no artigo
refere-se genericamente a ambos os Oleos: rendimentos superiores a 96% apds 25

minutos de reacdo a 328°C e com razao molar etanol:6leo igual a 37:1.

Os experimentos com reator continuo foram feitos com os diferentes 6leos visando
melhorar o controle da temperatura, pressdo e tempo de residéncia. Foi avaliada
também a influéncia do tipo do dlcool (metanol ou etanol) na taxa da reagdo e na
conversdo. Foram empregadas as melhores condi¢cdes operacionais determinadas nas
reacoes com o reator batelada, isto é: tempo de residéncia 15 minutos, razdo molar
dlcool:6leo 39:1, temperatura 327°C e densidade global do sistema 0,61 g.cm™. No caso
especifico do 6leo de soja comercial, usou-se o etanol como &lcool e para razao molar
40:1, densidade global 0,431 g.cm'3, vazdo de mistura 3,2 g.min'l, volume do reator 93

mL, a 130 bar e 320°C obteve-se concentracdo de ésteres 60%.

No que diz respeito a avaliagdo do comportamento das fases, detectou-se fase
homogénea de fluido supercritico no final de todas a reacdes realizadas. A Figura 3.2.1
apresenta as mudancas no comportamento das fases do sistema reacional durante um
processo de aquecimento de 25 ate 317°C. A elevacdo apenas moderada da pressao ao
longo do aquecimento foi considerada como possivel consequéncia da moderada
densidade global utilizada (0,615 g.cm™) que evitou um aumento brusco de pressdo,
conforme sugeriu HEGEL e colaboradores, 2007. As Figuras 3.2.1 (a) e (b), referentes
as condi¢des de temperaturas baixa e moderada, mostram que a mistura exibe equilibrio
liquido-liquido-vapor (LLV). Com o aumento de temperatura, as duas fases liquidas se
tornam completamente misciveis e a mistura passa a ter equilibrio liquido-vapor (LV),
conforme mostra a Figura 3.2.1 (c). Acima de 300°C a mistura tem comportamento de
uma fase homogénea indicativo de fase fluida supercritica, o que pode observado na

Figura 3.2.1 (d).
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(a) 25°C, 1 bar (b) 120°C, 7bar  (c) 200°C, 3 bar (d) 317,4°C, 125 bar

Figura 3.2.1. Transicdo de fases durante o aquecimento de uma mistura contendo 6leo
de nabo forrageiro e etanol por 29 minutos, com densidade global do sistema 0,615
g.cm™, razdo molar etanol:Gleo 42. Conversdo de 6leo 95,5%. Adaptacio a partir de
VALLE e colaboradores (2008).

E importante ressaltar que este foi o tnico trabalho encontrado na literatura aberta,
até o presente momento, que inclui algo sobre a etandlise de 6leo de soja em reator
batelada com etanol supercritico. Infelizmente, ndo foram mostrados especificamente os
dados de pressdo operacional nem de conversdo versus tempo tampouco. Poucas
informagdes foram reveladas e os tnicos resultados divulgados sdo referentes aos

experimentos feitos com 6leo de girassol cru.

Um estudo de otimizacdo do processo de producdo de biodiesel de dendé com
etanol supercritico foi conduzido por GUI e colaboradores (2009). Utilizando um reator
batelada foi realizada uma andlise estatistica para avaliar o efeito da temperatura, da
razao molar etanol:6leo e do tempo de reagdo, que variaram nos intervalos 300-400°C,
5:1 a 50:1 e 2 a 30 minutos, respectivamente. As condi¢cdes Otimas de operagdo,
determinadas via metodologia de superficie de resposta, foram identificadas como
sendo: temperatura de reacdo 349°C, tempo de reagdo 30 minutos e razdo molar

etanol:6leo 33:1. Nestas condi¢des a conversao obtida foi 79,2%.

Um dos aspectos importantes deste trabalho foi a investigacdo de possibilidade de
ocorréncia de decomposi¢iao dos ésteres etilicos em condicdes de temperatura e razao
molar etanol:6leo elevadas. Através de espectroscopia infravermelho foi detectada a
presenca de isomeros do tipo trans em ligacdes duplas existentes nas cadeias carbonicas
dos ésteres etilicos produzidos na reacdo conduzida a 375°C usando-se razao molar
40:1. Tal observacdo confirma a decomposicao térmica dos ésteres etilicos devido a
conversao isomeros do tipo cis em trans o que estd de acordo com IMAHARA e

colaboradores (2008).
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Apesar de mencionar que os experimentos foram realizados em condi¢cdes de
pressdo e temperatura acima do ponto critico do etanol (240,8°C e 61,4 bar), o artigo
ndo relata os valores das pressodes utilizadas. Além disso, ndo deixa claro se a pressao
foi medida ja que o reator (um tubo de 11 mL) foi mantido dentro de uma fornalha para
garantir a temperatura desejada. Nao foram reportadas as precisdes das medidas

realizadas.

BERTOLDI e colaboradores (2009) avaliaram o efeito do uso de CO, como
cossolvente sobre na producdo continua de biodiesel de soja via transesterificagdo com
etanol supercritico. Para o estudo foi usado um reator tubular com intervalos de
temperatura e pressdo de 300-350°C e 75-200 bar, respectivamente. A razdo molar
etanol:6leo variou de 10:1 até 40:1 e a razdo massica CO,:substratos de 0:1 até 0,5:1. Os
resultados demonstraram que o rendimento em ésteres etilicos diminui com o aumento
do teor de CO, na mistura reacional. Com relagdo a conversdo, observou-se um
decréscimo com a reducao na vazdo de mistura reacional devido ao aumento do tempo
de residéncia que resulta em decomposi¢cao do 6leo. Os melhores valores de rendimento
em ésteres (46-60%) foram obtidos a 350°C, 100 bar, razdo molar etanol:6leo 40:1,
razdo mdssica CO,:substratos 0,05 com tempo de residéncia no intervalo 20-60 minutos.
A precisdo na medida de temperatura foi de £ 5°C. Os experimentos foram realizados

em duplicatas com erro experimental inferior a 5%.

Um outro processo continuo para produzir biodiesel de 6leo de soja empregando
etanol supercritico com a adi¢do de propano como cossolvente foi desenvolvido por
SANTOS (2009). Os experimentos foram feitos numa unidade constituida de um forno
contendo um reator tubular em seu interior. O reator era conectado a uma bomba que
provia o fluxo da mistura reacional e a uma outra bomba para injetar a quantidade de
propano desejada. Foram investigados os efeitos das seguintes condi¢des operacionais
na conversdo da reagdo: temperatura (250-350°C), tempo de residéncia (3,5 a 50
minutos), razdo molar etanol:6leo (10:1 a 100:1) e concentracdo de propano (0 a 20%
molar em relacdo ao etanol). Avaliou-se também a influéncia das dimensdes do reator
tubular (1/4” e 1/8” de didmetro externo com volumes de 15 e 30 mL) na separagao das

fases e agitacdo da mistura reacional.

Os resultados indicaram que a geometria do reator influencia nas conversoes dos

ésteres. Nos experimentos realizados com o reator de didmetro externo 1/4" obteve-se
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melhores conversdes do que com 1/8”. Dependendo do diametro do reator, fendmenos
distintos estdo envolvidos no meio reacional investigado. A temperatura apresentou
influéncia substancial na conversdo da reacdo e os melhores resultados foram
alcancados a 350°C. Conversdes maximas em ésteres de 92% foram encontradas nos

experimentos realizados.

Notou-se também a existéncia de um tempo de residéncia critico a partir do qual a
conversao em ésteres decresceu. Conforme reportado por HE e colaboradores (2007),
acima deste limite, em temperaturas elevadas, a conversdo diminue possivelmente

devido as reacOes paralelas de decomposicdo térmica, por exemplo.

No intervalo de razdao molar etanol:6leo de soja analisado (10:1-100:1) observou-se
aumento de conversdo em ésteres até razdo molar de 40:1. O autor ressaltou que o efeito
positivo do aumento da razdo molar na conversao ¢ comumente relatado na literatura
[VIEITEZ e colaboradores, 2008; SILVA e colaboradores, 2007; HE e colaboradores,
2007, KUSDIANA e SAKA, 2001; DEMIRBAS, 2002], mas reiterou que tais
investigagdes foram realizadas em reatores batelada ou tubulares de 1/4" de diametro
externo e que os resultados de seu trabalho indicaram que hd fendmenos diferentes
decorrentes de escoamento bifdsico, turbuléncia, distribuicdo de reagentes e produtos
entre fases distintas o que leva a delocamentos indesejados do equilibrio das reacdes
envolvidas. Tais fendmenos podem conduzir a uma competicdo entre os regimes
cinético e termodindmico de modo que a conversdo pode ndo apresentar um aumento

sensivel com um aumento na razao molar, ou sofrer um decréscimo.

A adi¢do de cossolvente, propano, influenciou negativamente a conversao em
ésteres etilicos. Foi observado que o decréscimo na conversao foi pouco pronunciado
em comparacao com outros estudos reportados na literatura que empregaram CO, como

cossolvente.

GLISIC e SKALA (2009) analisaram os dados publicados na literatura aberta
relacionados aos projetos de plantas para a producdo de biodiesel, com capacidade
industrial, em condi¢des supercriticas. Utilizando-se o simulador de processos
comercial AspenPlus® um fluxograma de processo foi elaborado para a producgdo
continua de 10000 toneladas por ano de biodiesel, considerando-se um total de 330 dias

de operagdo por ano, a partir de triglicerideos na presenga de metanol sob condi¢ao
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supercritica (300°C e 200 bar) e foi avaliada a influéncia da conversao da reagdo de um
reator tubular de 1,18 m’ no consumo total de energia do processo. A pureza
estabelecida para o biodiesel foi 99,8% (massa) e para a glicerina 99,7%.
Adicionalmente, € necessdrio enfatizar que o processo contemplou uma integracao
energética para obter melhor aproveitamento da energia disponivel nas correntes de

Pprocesso.

Como nao foi designado um triglicerideo especifico, os autores usaram trioleina
com razdo molar metanol:trioleina 42:1 enquanto que oleato de metila foi escolhido
para representar o biodiesel metilico. Tal medida possibilitou o emprego das contantes
criticas e outras propriedades de componente puros disponiveis no banco de dados do
simulador. Trés modelos termodinamicos foram utilizados: equacdo de estado RK-
Aspen com regra de mistura quadritica de van der Waals para a drea de reacdo em
condic¢do supercritica, abordagem de coeficiente de atividade, UNIQUAC, para a secdo
de purificacdo onde opera-se em pressdes baixas e especificamente para as separacdes
envolvendo equilibrio liquido-liquido o modelo de coeficiente de atividade via
contribuicdo de grupos UNIFAC-LL. Os parametros de interacdo bindria para as
equagio de estado RK-Aspen foram determinados num estudo anterior [GLISIC e
colaboradores, 2007] em que foi observado um desempenho destacavel desta equacao
de estado na reproducdo de dados de equilibrio liquido-vapor da mistura bindria
metanol+trioleina em compara¢do com as equagdes de estado Peng-Robinson e Soave-
Redlich-Kwong com diferentes regras de mistura. Os parametros de interacdo bindria do
modelo UNIQUAC nao foram mencionados no artigo, mas provavelmente foram

preditos pelo modelo UNIFAC.

Os resultados indicaram que o consumo total de energia no processo, que ¢é
preveniente dos célculos dos balancos de massa, energia e relacdes de equilibrio
executados pelo simulador, € bastante sensivel ao modelo termodinamico utilizado. Por
exemplo, as cargas térmicas necessdrias para preaquecer a alimentacdo do reator na
condi¢do supercritica foram 1130, 956 e 780 kW calculadas com os modelos equagdo
de estado RK-Aspen, UNIFAC-Equagao de estado e UNIQUAC-Equagao de estado,

respectivamente.

N

Com relagdo a variacdo do consumo total de energia do processo de

transesterificacdo supercritica em funcdo da conversdo da reagdo, obteve-se uma
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reducdo de aproximadamente 35,3% no consumo de energia quando a conversdo foi

elevada de 85 para 100%.

Um outro aspecto importante deste trabalho foi a comparacao com os resultados
obtidos para a simulag@o do processo convencional que usa catdlise homogénea alcalina
(com NaOH), considerando as mesmas bases de capacidade da planta, pureza dos
reagentes e especificacdo dos produtos. O consumo total de energia foi muito
semelhante em ambos os casos, isto é: 2326 kW no caso convencional e 2407 kW em
condic¢des supercriticas. Na se¢do de reagdo supercritica uma quantidade considerdvel
de energia é requerida para alcangar pressdo e temperatura elevadas. Como a
purificagdo dos ésteres e da glicerina € mais simples em comparagdo com 0 processo
convencional, a integracdo energética promoveu a reutilizacdo da energia de certas

correntes nos processos de separa¢do pos-reagao.

A trioleina representa cerca de 25%, em massa, dos 6leos comestiveis comumente
empregados na producao de biodiesel e, por conseqiiéncia, o oleato de metila representa
aproximadamente o mesmo percentual do biodiesel correspondente. O fato do estudo ter
usado estes compostos puros compromete a credibilidade dos resultados obtidos devido
as incertezas inerentes aos parametros da equacdo de estado e de interagdo bindria das
regras de misturas, assim como dos parametros bindrios dos modelos de coeficiente de
atividade. De qualquer modo, este trabalho foi o pioneiro em avaliar com detalhes o
consumo de energia em partes especificas do processo global e, acima de tudo,
comparar os valores obtidos com aqueles provenientes do processo de transesterificacao
alcalina. Os autores sugeriram que futuras pesquisas sejam conduzidas no sentido de
determinar as melhores e mais moderadas condi¢cdes de operagdo nas quais a conversao

dos triglicerideos seja praticamente completa.

Num outro trabalho, GLISIC e colaboradores (2009) avaliaram diferentes esquemas
para producdo industrial de ésteres metilicos em altas pressdes e temperaturas,
cataliticos ou ndo, com o objetivo de encontrar a melhor rota segundo o critério do
consumo total de energia. Objetivando produzir 10000 toneladas por ano de biodiesel
metilico a partir de triglicerideos em processo continuo, utilizou-se o simulador
AspenPlus® na presenca de metanol em condi¢des supercritica e subcritica (com
catalisador) e obteve-se o consumo total de energia do processo considerando-se

integracdo energética ou ndo. Do mesmo modo que no artigo discutido imediatamente
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acima, trioleina e oleato de metila foram usados para representar triglicerideos e ésteres

metilicos na simulac¢do que usou os mesmos modelos termodinamicos acima citados.

Os resultados mostraram que o consumo total de energia por unidade de ésteres
metilicos produzidos depende principalmente do grau de conversdo alcancado. Por
outro lado, um decréscimo substancial do consumo de energia (aproximadamente 25%,
comparando-se com o processo em condi¢des supercriticas a 280°C, 350 bar e razao
molar 42:1) mostrou-se possivel em processos em condi¢des subcriticas (200 bar e
150°C) contanto que se opere com razdo molar metanol:triglicerideo de
aproximadamente 15 e que seja usado um catalisador heterogéneo apropriado. Neste
estudo foram utilizados 6xido de cdlcio assim como carbonato de potdssio suportado em

silica-alumina.

VALLE e colaboradores (2010) investigaram a produgdo de biodiesel a partir de
6leo vegetal cru de nabo forrageiro (Rhaphanus sativus L.) usando metanol e etanol
supercriticos em reatores batelada seguindo um procedimento similar ao utilizado num
trabalho anterior [VALLE e colaboradores, 2008] inclusive avaliacdo visual do
comportamento das fases durante a reacdo. Os resultados para ambos os dalcools
revelaram-se semelhantes. Tanto metanol quanto etanol apresentaram reatividades

similares a 317°C e apds 27-29 minutos de reagdo o teor de ésteres obtido foi 95-100%.

A avaliacdo estatistica das varidveis de processo consideradas no estudo
demonstraram que os valores 6timos de teor de ésteres etilicos foram obtidos em
temperatura e tempo de reacdo elevados. Como o 6leo de nabo forrageiro contém um
percentual considerdvel de triglicerideos derivados de 4cidos graxos insaturados (27,9%
de trioleina, 11,2% de gadoleina e 33,3% de erucicina, todos monoinsaturados) existe a
possibilidade de haver decomposi¢ao térmica em temperaturas a partir de 350°C o que

estd de acordo com IMAHARA e colaboradores (2008).

VARMA e colaboradores (2010) produziram biodiesel com um reator batelada,
feito de ago inox 316 (10 mL), a partir dos 6leos de sesame e mustarda com metanol e
etanol supercriticos e avaliaram a influéncia da razao molar dlcool:6leo e temperatura.
Conversdes praticamente completas foram obtidas em 60 minutos nas condicdes
operacionais de: razao molar dlcool 6leo 40:1, 350°C e pressao 200 bar. Os dados

experimentais foram usados para ajustar parametros cinéticos ao modelo
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pseudohomogéneo de primeira ordem para a reacdo global. Os experimentos foram
feitos em triplicatas com variagdes de conversdo de aproximadamente + 3%. As
variacOes na temperatura foram de cerca de + 2°C. As temperaturas reportadas foram,
na realidade, medidas na mufla onde o reator foi mantido durante a reacdo. Nao foi

mencionada qualquer medicao de pressdo durante os experimentos.

SILVA e colaboradores (2010) investigaram o processo continuo de producdo de
biodiesel de etilico de soja em pressdes (100-200 bar), temperaturas (250-325°C) e
razdo molar etanol:6leo variando entre 10:1 e 40:1 num reator microtubo (didmetro
interno 0,76 mm). A influéncia da adicio de CO, como cossolvente na reacdo foi
avaliada. Rendimentos em ésteres de aproximadamente 70% (base mdssica) foram
alcancados juntamente com baixo percentual de decomposicdo térmica dos produtos
formados (inferior a 5%, base madssica). Ficou demonstrado que a presenca de CO,
como cossolvente ndo afetou significativamente o rendimento em ésteres nos intervalos

das varidveis operacionais considerados.

TAN e colaboradores (2010) investigaram os efeitos da concentracdo de &dcidos
graxos residuais, dgua e cossolvente na sintese do biodiesel de 6leo de dendé com
metanol supercritico em um reator batelada. Os resultados da pesquisa mostraram que o
rendimento da reacdo aumenta com o incremento no teor de dgua e acidos graxos na
mistura reacional. Tais resultados demonstraram o potencial de aplicabilidade da rota de
producdo de biodiesel, a partir de 6leo de fritura residual, que usa dlcool supercritico. O
uso do heptano como solvente mostrou-se efetivo no sentido de reduzir a temperatura,
identificada como 6tima, requerida pela reagdo que variou de 365°C para 280°C quando

a razdo molar heptano:metanol variou de zero até 0,2.

GLISIC e SKALA (2010) estudaram a reacio de metandlise de 6leo de girassol em
intervalos de pressdo e temperatura 11-280 bar e 150-270°C, respectivamente, e
observaram visualmente a transicao das fases na medida em que a reacdo progrediu em
um reator batelada. O foco do trabalho foi a determinacdo do comportamento das fases
e suas modificagdes durante a metandlise de triglicerideos em condicdes sub- e
supercriticas do metanol. A transicao de fases durante a reagdo em todas as condig¢des
foi observada visualmente numa célula de equilibrio e a composicdo de cada fase
identificada foi determinada experimentalmente. Os resultados das andlises

confirmaram que metanol torna-se mais solivel no 6leo a medida que a pressdo e a
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temperatura do sistema aumentam. Em todos os casos estudados a fase vapor, contendo
metanol praticamente puro (>99,7% em massa), esteve sempre presente em equilibrio
com as fases liquidas identificadas. Contudo, esta fase foi considerada desprezivel

devido a pequena quantidade em comparagao com as demais.

O equilibrio das fases em condi¢des supercriticas foi calculado a 240°C (200 e 280
bar) e 270°C (200 e 280 bar) no simulador AspenPlus® usando a equacgdo de estado
RK-Aspen com regra de mistura quadratica de van der Waals. Os triglicerideos (6leo de
girassol) e o biodiesel metilico correspondente foram representados por trioleina e
oleato de metila, respectivamente. Os demais componentes utilizados na simulagdo
foram: dioleina, monooleina, metanol e glicerina. Os parametros de interacao binaria da
equagio de estado RK-Aspen para o par metanol-trioleina foram retirados de GLISIC e

colaboradores (2007) enquanto os dos demais pares possiveis foram considerados nulos.

O perfil de composi¢des globais da mistura reacional no decorrer da reacdo, em
todas as condi¢des analisadas neste estudo, foi determinado usando dados cinéticos de
GLISIC (2009) correspondentes s trés reacdes paralelas e consecutivas assumindo-se
equacdes de taxa de reacdes reversiveis elementares onde as concentracdes das espécies
reagentes estdo explicitamente presentes. Para cada tempo considerado foi simulada
uma operagao de separagdo com um unico estagio de equilibrio (flash rigoroso) cuja
alimentacdo continha a composi¢do global determinada pelo perfil de composicao. O
flash rigoroso no simulador permite célculos de equilibrio de uma fase vapor e

diferentes fases liquidas.

Tanto os resultados dos experimentos quanto aqueles obtidos via simulagdo,
mostraram que o sistema reacional inicial contendo metanol e triglicerideos, com razao
molar 42:1, apresenta duas fases liquidas em todas as condicdes analisadas até 270°C e
pressdes levemente inferiores a pressao de vapor do metanol nesta temperatura. De
acordo com a Figura 3.2.2, partindo se de razdo molar inicial de 42:1, somente a 270°C
e pressdes acima da pressao de vapor deste composto nesta temperatura (200 bar) hd a

formacdo de uma unica fase.
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Figura 3.2.2. Distribui¢do de fases durante a reacdo de metandlise de triglicerideos,
razdo molar etanol:0leo 42:1, a 240°C e 200 bar, 240 °C e 280 bar, 270°C e 200 bar e
270°C e 280 bar obtida pela simulagdo. Linhas continuas: fase liquida. Linhas
pontilhadas: fase densa ou supercritica. Adaptacio a partir de GLISIC e SKALA
(2010).

De acordo com os autores, quando a pressdo e a temperatura estdo acima do ponto
critico do metanol a taxa da reagdo aumenta principalmente devido a influéncia da
temperatura. Além da elevada solubilidade do metanol na fase 6leo nas condigdes
supercriticas, os autores ressaltaram que os produtos da reacdo sdo completamente
soliveis em metanol e que a reagdo reversa entre glicerina e os ésteres metilicos
também pode ter um efeito significativo no rendimento global em ésteres. Um outro
fator importante citado foi o fato da metandlise dos monoglicerideos ser a dltima, a mais
lenta e, portanto, a etapa determinante da reacdo global. Neste caso, a distribuicdo da
glicerina e dos ésteres entre as possiveis fases existentes ¢ um fator decisivo para a
defini¢dao da taxa da reacdo global assim como do rendimento em ésteres. As Figuras
3.2.3 e 3.2.4 mostram o perfil de composicao de todos os componentes considerados no
estudo nas fases fluido supercritico e fase liquida, respectivamente, ao longo da reacdo,

a 270°C e 280 bar, obtida pela simulagdo.
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Figura 3.2.3. Perfil de composi¢do (fracdo molar) da fase rica em metanol durante a
reacdo de metandlise de triglicerideos, com razdo molar etanol:6leo 42:1, a 270°C e 280
bar obtido pela simulacdo. TG-triglicerideo, DG-diglicerideo, MG-monoglicerideo,
ME-ésteres metilicos, GL-glicerina, MeOH-metanol. Adaptacio a partir de GLISIC e
SKALA (2010).

Embora haja limitagdes com relacdo as consideragdes feitas na simulagdo, os
resultados da parte experimental sdo compativeis com os obtidos via modelagem. Este
estudo apresentou informacdes e dados muito importantes para o entendimento mais
detalhado sobre o mecanismo da reacdo de metandlise de triglicerideos e a distribui¢do

dos componentes entre as fases identificadas durante a reagao.
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Figura 3.2.4. Perfil de composicao (fracdo molar) da fase rica em 6leo durante a reagdo
de metandlise de triglicerideos, com razdo molar etanol:6leo 42:1, a 270°C e 280 bar
obtido pela simulagdo. TG-triglicerideo, DG-diglicerideo, MG-monoglicerideo, ME-
ésteres metilicos, GL-glicerina, MeOH-metanol. Adaptacio a partir de GLISIC e
SKALA (2010).

Em resumo, uma quantidade razodvel de trabalhos empregando dalcoois
supercriticos na reacdo de transesterificacao surgiu na literatura nos dltimos anos. Uma
boa parte dos estudos teve énfase em processo em regime batelada empregando metanol
como dalcool, mas ha também estudos com reatores continuos. Oleaginosas e fontes de
matérias-primas distintas t€ém sido investigadas e os resultados apontam para dois
pontos marcantes: conversdes elevadas e tempos de reacdo curtos. Nos processos em
batelada a pressao da mistura é consequéncia direta da temperatura da reacdo e o

controle destas varidveis de modo independente é extremamente dificil.

Neste contexto, em geral temperaturas superiores a 300°C e pressoes tipicamente
maiores do que 200 bar t€ém sido reportadas como sendo requeridas para garantir a
homogeneidade do meio reacional. Entretanto, hd controvérsias em relacdo a estas
condi¢des conforme revelaram os trabalhos mais recentes que envolvem avaliacdo
criteriosa do comportamento das fases e distribuicdo dos componentes entre elas no

decorrer da reacdo. Estd claro que a reacdo de transesterificagdo de triglicerideos €
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complexa devido a existéncia de trés reacdes paralelas e consecutivas cujas expressoes
de taxa podem ser representadas por modelos cinéticos de reagdo reversivel de segunda
ordem. Monoglicerideos e diglicerideos sdo formados como produtos intermedidrios e
no final da reagao podem existir em concentragdes despreziveis, mas a geracao destes
intermedidrios ao longo da reacdo juntamente com os produtos finais (ésteres
correspondentes e glicerina) faz com que o sistema exiba elevada complexidade para
uma andlise de equilibrio de fases, sobretudo em condi¢des supercriticas. Muito poucos
trabalhos disponiveis na literatura aberta tratam este sistema reacional com tamanha
variedade de desvios da idealidade. Torna-se necessario investigar muito mais sobre

estes diversificados aspectos.

Como foi mencionado anteriormente, apesar de haver pesquisas com etanol, ha

supremacia de estudos sobre a producdo de biodiesel metilico.

Existem poucos estudos com reagdes em regime continuo e trabalhos usando
mistura supercritica etanol+CO, em reatores batelada nao foram encontrados na

literatura aberta.

Adicionalmente, os estudos de avaliagao econdmica ou de comportamento das fases

na produgdo de biodiesel etilico sdo escassos.

3.3. Sintese de biodiesel com alcool supercritico e catilise heterogénea

A introducgdo de catalisadores sélidos heterogéneos pode ser uma alternativa para a
reduc¢do dos custos de producgdo de biodiesel, ja que a etapa pds-reagdo € mais simples e
a pureza da glicerina obtida € elevada. Assim sendo, muitos esfor¢cos em pesquisas tém

sido dedicados a busca de catalisadores apropriados.

O uso de 6xido de cdlcio como catalisador heterogéneo para a transesterificacdo
supercritica é baseado no fato de que este composto € conhecido por catalisar reacdes
que requerem um sitio alcalino. DERMIBAS (2007b) estudou a metandlise supercritica
do 6leo de girassol catalisada com de 6xido de cdlcio e concluiu que a conversao
melhora sensivelmente com a presenca deste catalisador. Observou-se conversao

praticamente completa em 6 minutos de reacio a 252°C, razdao molar dlcool:6leo igual a
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41:1 e 3% de 6xido de cdlcio em relagdo ao 6leo. Nao hd informacgdo sobre estudos

similares com etanol.

No caso especifico do biodiesel, DI SERIO e colaboradores (2008) fizeram uma
revisdo bibliogrifica da tecnologia de producdo com catdlise heterogénea édcida ou
basica. O artigo menciona a existéncia de uma planta industrial que iniciou a produgdo
de biodiesel metilico usando uma mistura catalitica de 6xidos de zinco e aluminio que
pode operar num intervalo de 200-250°C gerando alto rendimento em ésteres metilicos
e glicerina com 98% de pureza. Como em tais condi¢cdes de temperatura a pressao
requerida para a reacdo varia de 40 a 60 bar, o desafio de encontrar um catalisador que
exija condi¢cdes mais amenas e tenha atividade compardvel com esta mistura de 6xidos
persiste. Varios tipos de catalisadores foram citados no trabalho, mas ndo ha informacgao
sobre testes para avaliar a estabilidade dos mesmos perante a dgua e outras espécies
envolvidas na sintese do biodiesel que podem causar desativagdo por envenenamento ou

mesmo estabilidade térmica.

3.4. Sintese enzimatica de biodiesel com alcoois em estado subcritico

A conversao enzimdtica de triglicerideos em biodiesel tem obtido atencdo
consideravel de pesquisadores devido as vantagens que oferece comparando-se com o
processo catalitico convencional: recuperacdo mais féacil da glicerina, auséncia
restricoes quanto ao teor de 4cidos graxos residuais nos Oleos e inexisténcia de
tratamento de dguas residuais o que torna o processo atrativo do ponto de vista

ambiental.

SHIMADA e colaboradores (2002) fizeram uma revisao da literatura sobre a

alcodlise enzimatica até 2002 e as seguintes conclusdes foram listadas:

@) lipases (de Rhizomucor miehei e Rhizopus delemar) catalisam alcodlises de
triglicerideos e as reagdes com dlcoois de cadeia mais longa (ex.
isopropanol, isobutanol e 2-butanol) sdo mais eficientes comparadas com
aquelas que usam metanol e etanol, mesmo na presenca de 20% de 4gua;

(i1) alcoolises de triglicerideos com metanol e etanol catalisadas por lipase de

Candida antarctica sdo efetivas na presenca de solventes organicos (ex. n-
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hexano), mas nao na sua auséncia. ISO e colaboradores (2001) reportaram
que a reacdo da trioleina com metanol ou etanol catalisada por lipase de P.
fluorescens imobilizada requer o uso de 1,4-dioxano como solvente;

(iii) apesar da imobilizacdo, o reuso satisfatério das lipases nem sempre ¢é

garantido.

As baixas conversdes das alcodlises e a desativagcdo das lipases foram atribuidas a
inibicdo irreversivel das enzimas pelo contato com o metanol ou o etanol insoldveis no
Oleo, pois, em geral, as lipases catalisam satisfatoriamente as reacdes quando os
substratos se dissolvem entre si e € sabido que as proteinas geralmente sdo instaveis em

alcoois de cadeia curta tais como metanol e etanol.

Baseados no fato de que um sistema com solvente organico nio ¢ adequado para a
producdo de biodiesel a partir de 6leo de fritura devido ao risco de explosdo e ha sempre
a necessidade da recuperar o solvente, estes autores desenvolveram um processo
enzimatico usando lipase, num sistema isento de solvente organico, com o objetivo de
obter conversdes de triglicerideos em ésteres metilicos acima de 90% com a
possibilidade de reuso da enzima por um longo periodo. O processo sugerido consiste
em realizar a metandlise em etapas com lipase imobilizada. Foi desmonstrada a
eficiéncia de uma reacdo de metandlise em duas etapas, para produzir biodiesel a partir
de 6leo vegetal (mistura de 6leos de soja e canola) com lipase de Candida antarctica
(Novozym® 435) imobilizada (4% em massa da quantidade de substrato) a 30°C. A
primeira etapa foi conduzida com 1/3 molar equivalente a quantidade estequiométrica
de metanol e a segunda com 2/3. Alcangou-se 97,3% de conversdo em 40 h e a lipase

foi usada por mais de 100 dias sem perda de atividade.

Um processo em trés etapas foi também desenvolvido para casos em que ha
destruicao do suporte de imobilizacdo pela acdo de um possivel agitador num reator nas
mesmas condi¢des anteriores. Na primeira etapa 1/3 molar equivalente de metanol foi
adicionado. Na segunda, apés 10 h de reacdo, adicionou-se 1/3 molar equivalente de
metanol. Apos 14 h (total 24 h) a terceira etapa teve inicio com a adicdo de mais 1/3
molar equivalente de metanol. A conversiao do 6leo em biodiesel atingiu 97,3% em 48 h

e a lipase permaneceu ativa por um periodo também superior a 100 dias.
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Adicionalmente, a alcodlise em duas e trés etapas foi testada com sucesso para a
producdo enzimatica de biodiesel, com lipase de Candida antarctica imobilizada (4%
em massa da quantidade de substrato), a partir de 6leo de atum com etanol a 40°C. Em

ambos os casos conversdes acima de 95% foram observadas num periodo de 48 h.

Os mesmos autores também estudaram a producdo de enzimdtica do biodiesel a
partir de metanol e 6leo residual de fritura e chegaram a conclusao de que o teor de dgua
no 6leo nao afeta a metandlise, visto que a d4gua adsorvida na lipase imobilizada atinge
um valor constante depois de repetidas reacdes. No caso da metandlise em trés etapas
com lipase de Candida antarctica imobilizada (4% em massa da quantidade de

substrato), a 30°C, obteve-se conversao de 90,4% num periodo de 48 h.

No mesmo estudo, ainda foi investigada a producdo enzimatica de biodiesel num
processo de reacdo em fluxo continuo em trés etapas que foi desenvolvido por
WATANABE e colaboradores (2000) a partir metanol e uma mistura de 6leos vegetais
(soja e canola), com lipase de Candida antarctica imobilizada a 30°C. Neste processo o
6leo foi misturado com 1/3 molar equivalente de metanol e a mistura reacional foi
alimentada no primeiro reator de leito fixo (coluna empacotada) numa vazao constante.
Ao efluente da primeira coluna foi adicionada uma quantidade equivalente a 1/3 molar
de metanol e a corrente resultante alimentou continuamente a segunda coluna na mesma
vazdo anterior. A corrente de saida da segunda coluna foi misturada com 1/3 molar de
metanol gerando a corrente de alimentacdo da terceira coluna na mesma vazdo que as
anteriores. Como resultado, a conversio obtida foi de 93% e atividade da enzima foi

mantida por 100 dias.

SOUMANOU e BORNSCHEUER (2003) investigaram a metandlise do 6leo de
girassol catalisada com diferentes tipos de lipases imobilizadas com e sem a presencga de
solventes organicos (n-hexano e éter de petréleo). A influéncia do tipo de solvente na
taxa da reacdo foi avaliada e em ambos os solventes a mdxima conversao alcancada foi
80%. Dentre as enzimas testadas com a reagdo na auséncia de solventes, a melhor
conversao (90%) foi obtida com a lipase de Pseudomonas fluorescens (Amano AK)
com razdo molar metanol:6leo igual a 4,5:1. O desempenho das enzimas também foi
testado com a reacdo conduzida numa sequéncia de trés adicdes de metanol com o

objetivo de reduzir a inibi¢do da enzima causada pelo contato com metanol. No caso da
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lipase Rhizomucor miehei (Lipozyme RM IM), conversdes acima de 80% foram

observadas.

TORRES e colaboradores (2004) estudaram a etandlise do 6leo de borragem com
duas lipases (de Pseudomanas cepacia e Novozym® 435) e fizeram modelagem
cinética utilizando modelos derivados do mecanismo de Michaelis-Menten para a
descricdo da taxa de formacdo dos ésteres etilicos. Os resultados dos experimentos
revelaram uma rdpida inativacdo da lipase. Os autores sugeriram que pelo fato do
periodo de meia-vida da Novozym® 435 ser compardvel ao tempo de meia-vida da
reacdo, a taxa de reacdo intrinsica e a desativacdo da enzima devem ser levadas em
conta no modelo cinético. Este € um dos poucos trabalhos onde a modelagem cinética
com modelo rigoroso é usada em conjunto com os resultados experimentais. Um estudo
similar foi realizado por TORRES e colaboradores (2008) que usou um modelo cinético
preditivo aplicado em reacdes de etandlise de 6leos vegetais catalisadas com lipase de
Pseudomanas cepacia visando otimizar a reutiliza¢ao da enzima. O modelo foi aplicado
para a etandlise do dleo de girassol levando em consideracdo a inibicdo da enzima pelo

etanol e a desativag@o ao longo do tempo.

A recuperacao de glicerina com elevada pureza como um subproduto € vital para
reduzir o custo de produg¢do do biodiesel. Neste contexto, HOOGENDOORN e
colaboradores (2007) avaliaram o processo de producdo de biodiesel via rota enzimatica
com énfase na obtencdo de glicerina de alta pureza que é uma das vantagens da
aplicacdo da catélise heterogénea a este processo. Os autores mencionaram progressos
em pesquisas sobre a sintese enzimadtica do biodiesel e citaram a existéncia de uma
planta piloto em constru¢do na Espanha. O estudo reportou que através da catdlise
enzimatica espera-se obter glicerina com pureza de 90-95%, enquanto que no processo
convencional a pureza alcangada € de 75-80% devido a presenca das seguintes
impurezas: metanol e triglicerideos ndo convertidos, biodiesel, sabdes e outros
contaminantes. A eliminacdo de etapas como remog¢do de sabdes e destilacdo para obter
glicerina a 90-95%, que sdo comuns na rota convencional, € tida como responsdvel pela
obtencdo de glicerina com mais alta qualidade. Deste modo, especula-se que etapas
adicionais de adsor¢ao com carvao ativo e/ou adsor¢do com zedlitas ou resinas sejam

tecnicamente suficientes para gerar glicerina com pureza de 99,5%. Entretanto, o estudo
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sugere que experimentos e pesquisas adicionais sejam realizados para que conclusdes

mais fundamentadas sejam obtidas.

A cinética da sintese de biodiesel etilico a partir de 6leo de dendé usando lipase de
Pseudomanas imobilizada foi investigada por CHEIRSILP e colaboradores (2008) num
reator batelada a 45°C. Além da parte experimental, o trabalho incluiu a modelagem
computacional com o objetivo de elucidar o mecanismo da transesterificagdo dos
substratos etanol e 6leo de dendé. Um modelo cinético do tipo ping-pong bi-bi levando
em consideracdo os efeitos da concentracdo de todas as espécies que participam da
reacdo foi proposto e seus parametros ajustados aos dados cinéticos experimentais. A
avaliacdo da influéncia da concentracdo de etanol na inibicdo da lipase foi realizada
variando-se a concentracdo inicial deste substrato em cada reac¢do. Os resultados da

modelagem mostraram-se satisfatérios quando comparados aos dados experimentais.

RANGANATHAN e colaboradores (2008) fizeram uma revisao das tecnologias de
producdo enzimdtica de biodiesel reportadas na literatura e sugeriram métodos
adequados para viabilizar a comercializa¢do do processo levando-se em consideragdo o
fato da atividade da enzima diminuir em decorréncia de sua inibi¢do pela presenca de
metanol e glicerina. As maiores conversdes foram alcancadas no processo que
adicionou metanol ao 6leo em etapas o que manteve a concentracdo do dlcool sempre
baixa e amenizou a desativacdo da enzima. Os autores enfatizaram o uso do metanol
como o dlcool utilizado para a sintese do biodiesel, mas o etanol também causa inibi¢do.
Conforme foi demonstrado por SHIMADA e colaboradores (2002), razdes molares
etanol:6leo de atum elevadas causam desativacdo de lipases devido ao contato da
enzima com a fase polar organica imiscivel resultante da solubilidade parcial do etanol e

da glicerina na fase dleo.

Virios métodos t€m sido desenvolvidos e propostos para minimizar os efeitos da
inibicdo do metanol e da glicerina e aumentar o rendimento global da reag@o. O uso do
terc-butanol como um solvente comum ao 6leo e ao metanol elimina os efeitos de
inibicdo do metanol e a remog¢ao continua de glicerina através de didlise ou extragao
com solvente reduz os efeitos da inibicdo desse composto na atividade da enzima. O
emprego do terc-butanol como solvente, a remocdo continua de glicerina do meio

reacional e a adicdo de metanol em etapas foram listados na revisdo como medidas para
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combater os problemas de desativacdo e, portanto, aumentar a viabilidade econdémica do

Pprocesso.

Os autores da revis@o afirmaram que combinando-se o processo biocatalitico com a
adicao de metanol em etapas espera-se que haja uma reducio significativa nos custos de
producdo de biodiesel e este novo processo € tido como promissor para a producdo
enzimatica de biodiesel em escala industrial. Entretanto, ndo consta nesta revisio
bibliografica qualquer informacao sobre a existéncia de estudos em que a etandlise seja

realizada com adi¢@o de etanol em etapas.

HERNANDEZ-MARTIN e OTERO (2008) estudaram a sintese de biodiesel a
partir de 6leos de girassol, oliva, borragem e soja, com metanol e etanol, catalisada
pelas enzimas lipases Novozym® 435 e Lipozyme TL IM no intervalo de temperatura
de 25-60°C usando hexadecano como solvente. Comparando-se os resultados obtidos
com os dois tipos de enzimas nas razdes molares dlcool:6leo Otimas (20,6:1 para
Novozym® 435 e 1:1 para Lipozyme TL IM, respectivamente), observou-se que as
reacOes catalisadas por ambas as lipases ocorreram em taxas similares e as duas
permitiram alcangar aproximadamente 80% de conversdo em 7 h com quantidade de
enzima imobilizada de 17,5% em massa em relacdo ao 6leo. Entretanto, a enzima
Novozym® 435 possibilitou o uso da reacdo em uma tnica etapa em condicdes (razao
molar 20,6 e 50% em massa de enzima imobilizada em relacdo ao 6leo) com obtencdo
de conversdes significativas no mesmo tempo (7 h) a 25°C. Sob tais condig¢des,
Novozym® 435, que nao € estereoespecifica, reteve 85% de sua atividade inicial apds 9
ciclos de reacdo num reator batelada. Ela mostrou-se mais robusta em relacdo a
presenca de dlcool, mas requereu maiores razdes molares (10,3:1-20,6:1) para atingir
conversoes significativas de 6leo em biodiesel. Os autores observaram que a reagdo com
lipase Lipozyme TL IM, que € estereoespecifica, foi rdpida (7 h), utilizou um volume de
alcool pequeno, mas ndo atingiu conversdes acima de 84%. Logo, o uso da Novozym®
435 demonstrou-se o mais indicado. Ficou evidenciado que a desativacdo da enzima
induzida por agente nucleofilico € maior em metanol do que em etanol e € mais severa

na Lipozyme TL IM do que na Novozym® 435.

A adic¢do sequencial de dlcool ao 6leo em quantidades molares estequiométricas em
trés etapas foi sugerida como uma estratégia apropriada, principalmente para o uso de

Lipozyme TL IM porque esta enzima se desativa significativamente na presenca de
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alcoois de baixa massa molar e a taxa da reacdo ndo diminui substancialmente quando

quantidades de etanol menores que as estequiométricas sdo empregadas.

A adicdo sequencial de etanol em trés etapas foi testada com ambas as enzimas a
25°C, usando hexadecano como solvente. Com Novozym® 435 (20% em massa em
relagcdo ao 6leo), adicionou-se 1/3 molar de etanol em 0, 4 e 8 h de reacdo e obteve-se
84% de conversdao num total de 48 h de batelada. No caso da Lipozyme TL IM (10%
em massa em relacdo ao 6leo) adicionou-se 1/3 molar de etanol em 0, 4 ¢ 7 h de reagao

e obteve-se 84% num total de 96 h.

No mesmo estudo, os autores também investigaram o processo de produgdo de
biodiesel a partir dos 6leos de girassol, oliva, borragem (flor estrela) e soja, usando
etanol e lipase Novozym® 435, com o objetivo de avaliar o efeito da composicao do
6leo na taxa de reacdo e conversdo. As reacdes foram realizadas usando 2 g de dleo, 1 g
de enzima, 2 g de hexadecano e razdo molar etanol:6leo igual a 20,6:1. O resultados
com todos os 6leos revelaram que conversdes de praticamente 100% foram obtidas em
7 h, a 25°C, e os autores constataram que apesar dos 6leos pesquisados terem diferentes
composi¢oes de triglicerideos diversos, ndo foram observadas diferencas significativas
nas cinéticas das reacdes de etandlise sob investigacdo. No entanto, as propriedades do
biodiesel como combustivel (nimero de cetano, calor de combustdo, ponto de fusdo e
viscosidade) sdo influenciadas pelas propriedades individuais dos ésteres etilicos

constituintes de acordo com KNOTHE (2005).

TALUKDER e colaboradores (2008) estudaram a sintese do biodiesel metilico a
partir do 6leo de dendé catalisada por lipase Novozym® 435 e propuseram a adi¢do de
cloreto de litio para contornar o problema de inibi¢do da enzima devido ao metanol. A
presenca do sal propicia a formagcdo de duas fases liquidas no meio reacional e o
metanol se distribui entre elas. Como resultado, uma concentracdo aceitdvel de metanol
¢ mantida na fase 6leo reduzindo a inibicdo. Além disso, a glicerina formada na reagdo é
dissolvida na fase sal, o que evita a deposi¢cdo da glicerina na lipase imobilizada. Os
resultados obtidos com o método proposto sdo comparaveis ao método que adiciona

metanol em etapas sucessivas.

DU e colaboradores (2008) avaliaram as perspectivas para a producdo

biotecnoldgica de biodiesel e afirmaram que o fato do metanol e glicerina serem
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soliveis em ferc-butanol pode fazer com que os efeitos negativos de ambos os
compostos no desempenho da lipase podem ser evitados com o uso do ferc-butanol
como solvente. Além disso, foi enfatizado que LI e coloboradores (2006) utilizaram
uma mistura de Lipozyme TL IM com Novozym® 435 na presenca de ferc-butanol para
produzir biodiesel e obtiveram rendimento maximo de 95% sem perda de atividade das
enzimas apos 200 ciclos de operacdo. Foi reportado também que esta tecnologia tem
sido empregada comercialmente na produgcdo de biodiesel em uma planta, na China,
com capacidade anual de 20000 toneladas. Tal planta € citada como a primeira unidade

para a producdo de biodiesel com lipase em escala industrial no mundo.

WANG e ZHANG (2010) conseguiram melhoramentos na produgdo de biodiesel
metilico de 6leo de algoddo via enzimdtica na auséncia de solventes. A adicdo de
ectoina a sintese de biodiesel com lipase immobilizada (Novozym® 435), a 40°C,
mostrou-se eficaz num processo em que o metanol foi alimentado em trés etapas
remediando o efeito da inibicdo da enzima pelo metanol. A concentracdo de ésteres
metilicos atingiu 95% na presenca de 0,001 mol.L"' de ectoina o que representa um

aumento de 20,9% comparando-se com o resultado obtido na auséncia desta substancia.

De modo inverso, a concentracio de ésteres decresceu com o uso excessivo de ectoina.

Segundo os autores ectoina demonstrou a possibilidade de melhorar o reuso da
lipase immobilizada e promoveu substancialmente o aumento da concentragdo de
ésteres em cada batelada com reutilizacdo. Por exemplo, empregando-se razdo molar
metanol:6leo 4:1 observou-se aumento de 50% na concentragdo de ésteres durante cinco
bateladas com retdso em comparagdo com o mesmo processo realizado sem adicdo de

ectoina.

A avaliacdo dos paramentos do modelo cinético ping-pong bi-bi aplicado a esta
reacdo enzimadtica, mostrou que em concentracdes de methanol e éleo variando nos
intervalos 0,03-8 mol.L! e 0,8-1,14 mol.L'l, respectivamente, a adi¢do de ectoina nao
afetou a taxa de reacdo com concentracdes de metanol inferiores a 0,5 mol.L™.
Utilizando-se concentragdo de metanol acima deste valor, a alimentagdo de ectoina
equivalente a 0,8 mol.L" resultou num aumento da taxa inicial de reacdo e a lipase
exibiu baixa afinidade pelo metanol (alta constante de afinidade) e alta afinidade pelo
6leo (baixa constante de afinidade). Em contraste, a taxa inicial de rea¢do diminuiu

significativamente quando se alimentou ectoina com concentra¢io de 0,008 mol.L™".
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Neste caso, houve decréscimo na constante de afinidade do metanol e elevacdo na

constante de afinidade do dleo.

Em resumo, existem trabalhos em ndmero consideravel sobre a sintese enzimatica
com metanol e etanol disponiveis na literatura, principalmente com experimentos em
regime de batelada. H4 poucos estudos envolvendo processos em regime continuo. A
adicao do élcool em etapas tem sido enfatizada para avaliar a influéncia do dlcool na
inibicdo da enzima, mas nao foram encontrados estudos com reatores operando em
regime semi-continuo, ou seja; com adicdo continua do dlcool. Além disso, muitos
trabalhos ndo tratam a modelagem da cinética como uma op¢ao para avaliar a influéncia
da quantidade de dlcool na inibi¢do das enzimas através de modelos rigorosos que
levam em consideracdo efeitos especificos, por exemplo, ping-pong bi-bi, Michaelis-

Menten, etc.

3.5. Sintese de biodiesel com alcoois em estado subcritico com catalise
enzimatica na presenca de CO, supercritico

A viabilidade do uso dos fluidos supercriticos, particularmente CO,, em reagdes
enzimaticas foi demonstrada para esterificagdes por DUMONT e colaboradores (1992)
e MARTY e colaboradores (1990), (1992) e transesterificagdes por van EIIS e
colaboradores (1988), PASTA e colaboradores (1989), ¢ KAMAT e colaboradores
(1992). Nestas pesquisas a estabilidade da enzima em CO, supercritico foi
comprovadamente satisfatéria e similar aquela obtida com solventes organicos liquidos.
Com relacdo as taxas de reacdo, ndao foi detectada qualquer vantagem do CO,
supercritico em relacdo aos solventes organicos, ja que algumas reacdes foram rapidas e

outras lentas.

MARTY e colaboradores (1994) investigaram a esterificacdo do acido oleico com
etanol usando lipase Mucor miehei (Lypozyme) imobilizada em resina anidnica
(Duolite) na presenca de CO, supercritico em reator tubular continuo de leito fixo. O
estudo da separagdo apds a reacdo, que € um importante fator positivo quando se usa
fluido supercritico, foi realizado com vérias séries de despressurizagdes para recuperar
os produtos e substratos ndo convertidos, obtendo-se elevados rendimentos e

seletividades.
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GUNNLAUGSDOTTIR e SIVIK (1995) pesquisaram a etandlise de 6leo de figado
de bacalhau catalisada com lipase Novozym® 435 num reator do tipo batelada com CO,
supercritico a 40°C e pressao variando de 90 a 240 bar. Observou-se que a enzima
permaneceu ativa sob as condicdes experimentais. O objetivo principal do estudo foi
avaliar a viabilidade técnica de combinar o processo de biocatdlise com o fracionamento
dos produtos via extracdo com CO, supercritico. Os resultados mostraram que ¢é
possivel extrair seletivamente os ésteres formados em pressdes mais baixas. Em

pressdes mais elevadas outros components foram detectados no extrato.

Num trabalho posterior, GUNNLAUGSDOTTIR e colaboradores (1998) estudaram
um processo de producdo continua de ésteres etilicos a partir de dleo de figado de
bacalhau catalisado com lipase imobilizada Candida antarctica na presenca de CO,
supercritico e avaliaram o efeito das varidveis de processo tais como densidade do meio
reacional e do CO,, vazdo de CO, e vazdo de etanol na recuperacdo dos ésteres. Além
disso, analisaram a possibilidade de separar os ésteres etilicos nutricionalmente valiosos
uma vez que o objetivo principal deste tipo de processo que combina reagdo e extracao
¢ obter a recuperagdo eficiente de um produto com elevada pureza. Os resultados
mostraram que vazdes altas de etanol influenciaram mais na pureza do produto desejado
do que na taxa da reacdo enzimdtica e o aumento na vazdo de CO, ndo afetou
fortemente a taxa de extracdo dos ésteres etilicos. Segundo os autores, ha indicios de
limita¢des devido a solubilidade e elui¢do no inicio do processo seguidas de limitagcdes
causadas pela cinética e dessorcdo da enzima. Portanto, a difusdo dos reagentes e
produtos dentro das particulas de enzima ou a cinética da rea¢do enzimatica em si foram
reportados como sendo os maiores obsticulos para a eficiéncia deste processo. Por sua
vez, a limitacdo de transferéncia de massa externa foi considerada desprezivel devido a

elevada razdo massica enzima:oleo.

OLIVEIRA (1999) obteve conversdao maxima de 29,3% em 4 h a 51°C, 146 bar e
razdo molar etanol:6leo 10:1 com Lipozyme IM, enquanto que com Novozym® 435
atingiu-se conversao méaxima de 60,99% em 4 h a 40°C, 73 bar e razdo molar 9,8:1. A
taxa de reacdo mostrou-se dependente da pressdo e da razdo molar etanol:6leo. Para
uma batelada de 4 h usando-se Novozym® 435 atingiu-se conversao maxima de 63,2%
a 40°C, 73 bar, razdo molar 10:1 e concentragdo de dgua 10% (em relacdo a massa de

substratos). No caso da Lipozyme 1M, a mdxima conversdo alcancada foi 26,4% a 55°C,
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136 bar, razdo molar 6,5:1 e concentracdo de dgua 5%. O estudo ndo reportou,
detalhadamente, a influéncia da concentracdo da dgua que diferiu em 5% na condicao de

maxima conversiao de cada enzima.

De acordo com uma andlise estatistica, a comparagcdo dos resultados revelou que
comportamentos diferentes podem ser obtidos com as duas enzimas testadas afetando de
modo diferenciado a conversdao da reacdo realizada sob as mesmas condicdes de
processo. Na reacdo catalisada por Lipozyme IM os resultados indicaram que a razao
molar etanol:6leo foi a varidvel que mais positivamente afetou a conversao confirmando
o fato de que em meio supercritico o etanol tende a migrar da mistura reacional para a
fase mais leve. No caso da enzima Novozym® 435, a pressdo demonstrou ter influéncia
fortemente negativa na conversao provavelmente por beneficiar a desativacdo desta
enzima especificamente e a razdo molar mostrou a mesma tendéncia observada na
reacdo com a outra enzima. A temperatura teve efeito fortemente negativo na conversao
causando desativacao de ambas as enzimas. Neste trabalho os autores forneceram a
faixa de temperatura onde as referidas enzimas exibem atividade 6tima, isto €, 40-60°C

para Novozym® 435 e 30-70°C para Lipozyme IM, segundo NOVO NORDISK (1992).

Um outro aspecto importante deste estudo foi a avaliacdo da influéncia da pressao
na taxa de reacdo de etandlise enzimatica que atingiu um maximo nas imediagdes do
ponto critico do solvente (CO,). Observou-se que a taxa de formagdo de glicerina
aumentou rapidamente na faixa de 60-73 bar, atingiu um valor maximo a 90 bar e
depois diminuiu quando a pressdo foi de 200 bar. Tal comportamento estd de acordo
com CERNIA e colaboradores (1999) que abordaram o fato de que a taxa inicial de
reacOoes catalisadas por enzimas em fluidos supercriticos € maximizada nas
proximidades da regido critica do solvente. Segundo estes mesmos autores, apesar do
papel das moléculas do CO, supercritico durante as reagdes enzimaticas nao ser bem
entendido, ha suspeitas de que a pressao pode provocar modificagdes na estrutura e na
funcdo da enzima o que resultaria numa mudanca na atividade da mesma. Tais suspeitas
tém fundamento, visto que a perda de atividade pode ser explicada pela formacao de

carbamatos por a¢ao do CO, sobre a lipase.

OLIVEIRA e OLIVEIRA (2000) investigaram a etandlise do 6leo de caroco de
dendé catalisada com duas lipases (Lipozyme IM e Novozym® 435) em CO,

supercritico em intervalos de temperatura de 40-70°C e pressao de 60-200 bar variando
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a concentracdo de dgua de 0 a 10% e a razdo molar etanol:6leo de 3 a 10. Um modelo
empirico simples relacionando conversao e tempo de reacdo foi proposto para a cinética
e conseguiu representar os dados experimentais obtidos satisfatoriamente, apesar de nao
incluir especificamente o efeito de inibi¢do da enzima pelo dlcool. Neste trabalho
também foi sugerido o uso de um reator semi-continuo com inje¢do continua de etanol

como uma alternativa para minimizar o problema de inibi¢do da enzima.

GODDARD e colaboradores (2000a) estudaram a cinética da esterificacdo do acido
oleico com etanol em reator continuo de leito fixo com enzima Lypozyme IM60
imobilizada sobre uma resina de troca idnica (Duolite) na presenga de CO, supercritico
para producgdo de oleato de etila. Os autores usaram o mecanismo ping-pong bi—bi para
descrever a cinética. No entanto, devido a alta concentracdo do etanol comparada com a
do 4cido oleico, o sistema foi modelado como tendo um comportamento de um
pseudosubstrato tinico com respeito ao dcido oleico. Logo, a cinética da reacdo foi
modelada com a equacdo de Henri-Michaelis—Menten e os parametros cinéticos, que
incluem a constante cinética de inibicdo, foram determinados. A influéncia da
concentracdo inicial de dgua no sistema foi avaliada e constatou-se que a atividade
inicial da enzima atingiu um valor mdximo para cada concentracdo inicial de etanol

decrescendo em seguida.

Detectou-se a inibicdo da enzima em altas concentracdoes de etanol devido ao
ataque deste dlcool a parte hidrofilica da enzima causando denaturagdo. A polaridade do
sistema foi citada como outra possivel explicacdo. Quando o dlcool € adicionado ao
sistema a polaridade da fase supercritica aumenta e faz com que a distribuicao da dgua
entre as fases seja modificada. Entdo, a inibicdo ocorre como resultado da remocao de

dgua da enzima imobilizada devido a natureza hidrofilica do édlcool de cadeia curta.

MADRAS e colaboradores (2004) estudaram a sintese enzimatica de biodiesel a
partir de 6leo de girassol com metanol e etanol em CO, supercritico usando lipase
Novozym® 435 e avaliaram o efeito de parametros tais como: razao mdssica de enzima
imobilizada:6leo, razao molar édlcool:6leo e temperatura nestes sistemas. A maior
conversao obtida na etandlise foi 27% em 6 h nas condi¢des 6timas de temperatura, isto
¢€: 45°C, razdao molar etanol:6leo igual a 5, e quantidade de Novozym® 435 igual a 30%
da massa de 6leo utilizada. A baixa conversdo foi atribuida a reducdo na atividade da

enzima devido a inibicdo causada pelo dlcool. No trabalho niao consta a modelagem da
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cinética segundo qualquer mecanismo. Os experimentos foram realizados em triplicatas
com variagcdes de conversdao de aproximadamente + 2%, enquanto que variagdes de

+1°C foram reportadas para a temperatura e + 2% para a pressao.

RATHORE e MADRAS (2007) sintetizaram biodiesel enzimaticamente com
metanol e etanol a partir dos 6leos de dend€, amendoim, Pongamia pinnata e pinhdo
manso com lipase Novozym® 435, na presenca de CO, supercritico, e investigaram a
influéncia das varidveis: temperatura, razao molar dlcool:6leo e massa de enzima na
cinética da reacdo. As condi¢Oes Otimas para a transesterificacdo enzimatica com CO,
supercritico foram determinadas como sendo: razdo molar igual a 5:1, quantidade de
Novozym® 435 igual 30% da massa de 6leo utilizada e temperatura de 45°C. Sob tais
condicdes, conversoes de 60 a 70% foram alcangadas em 8 h. Mesmo ap6s vdrias horas
de reacdo ndo foram observadas conversdes acima de 70%. Métodos para melhorar a
conversdo foram sugeridos pelos autores, dentre os quais a alimenta¢do sequencial de
alcool e a remoc¢ao continua de glicerina através de didlise. Ambos os métodos tém
como objetivo amenizar o problema de inibicdo da enzima por ag¢do do élcool e da

glicerina.

VARMA e MADRAS (2007) investigaram a sintese de biodiesel a partir de 6leo de
mamona e linhaca com metanol e etanol em CO, supercritico usando lipase Novozym®
435 como catalisador e avaliaram a influéncia de parametros tais como: massa de
enzima, razao molar dlcool:6leo e temperatura nestes sistemas. As condicdes Otimas
foram identificadas: razdo molar dlcool:6leo igual a 5:1, quantidade de Novozym® 435
igual a 20% da massa de 6leo utilizada, temperatura no intervalo 45-50°C e pressao 200
bar. As maiores conversdes, em 20 h de reacdo, foram obtidas para o 6leo de mamona,
isto é; 50% e 37% com metanol e etanol, respectivamente. Conversdes abaixo de 7%
foram observadas com 6leo de linhagca em ambos os dlcoois, provavelmente devido a
alta concentracdo de trilinolenina cuja cadeia carbOnica contém trés insaturacgoes.
Conforme mencionado anteriormente, os resultados do trabalho de RATHORE e
MADRAS (2007) mostraram que, em metanol supercritico, a transesterificacao de 6leos
ricos em triglicerideos saturados ocorre mais rapidamente que os ricos em insaturados.
Um modelo simplificado baseado no mecanismo ping-pong bi-bi, que contempla a
inibicdo competitiva da enzima, foi proposto para descrever a cinética da reagdo de

transesterificacio e representou satisfatoriamente os dados experimentais.
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VARMA e colaboradores (2010) produziram biodiesel num reator batelada, feito de
aco inox (7 mL), a partir dos 6leos de sesame e mustarda com metanol e etanol em CO,
supercritico usando lipase Novozym® 435 como catalisador e avaliaram a influéncia da
quantidade de enzima, razdo molar dlcool:6leo e temperatura. A conversdo maxima
obtida foi de 70%, ao final de 24 horas, nas condi¢des operacionais de: razdo molar
alcool 6leo 5:1, quantidade de enzima imobilizada de 5-10% da massa de dleo utilizada,
50°C e pressdao acima de 100 bar. Os dados experimentais foram usados para ajustar

parametros cinéticos ao modelo ping-pong bi-bi.

Um breve resumo sobre a revisdo bibliografica desta rota revela que hé trabalhos
disponiveis na literatura sobre a sintese enzimdtica de Oleos vegetais com metanol e
etanol na presenca de CO,, em reatores batelada, excetuando-se o 6leo de soja. Ha
poucos estudos com reagdes em regime continuo. Nenhum trabalho com reatores
operando em regime semi-continuo com adi¢do de dlcool foi encontrado. A inibi¢do da
enzima tem sido mencionada como uma das causas das dificuldades para se obter
conversoes significativas em menor tempo de reacdo. Adi¢des sucessivas do dlcool t&ém
sido sugeridas em muitos trabalhos como uma opg¢do para remediar o efeito nocivo do
dlcool na sintese do biodiesel. Além disso, poucos estudos usaram a modelagem
cinética através de modelos rigorosos como uma opg¢ao para avaliar a influéncia da
quantidade de dlcool e glicerina no desempenho das lipases nas reagdes de

transesterificacao.

3.6. Propriedades fisicas e equilibrios de fases de misturas formadas pelos
compostos envolvidos na sintese do biodiesel incluindo CO, supercritico

Tanto o projeto quanto a avaliacdo de qualquer processo quimico requer o uso das
propriedades fisicas dos compostos puros, de suas misturas, bem como do
comportamento das fases. Portanto, uma andlise criteriosa do sistema em estudo
(intervalos de temperatura, pressdo e composicao) € necessdria para a defini¢cdo dos
métodos de obtencdo das propriedades termodinamicas e de transporte a serem
utilizadas. Varios dados de propriedades fisicas dos compostos envolvidos sdo
requeridos, mas infelizmente nem sempre todos os dados de cada componente estdo

disponiveis nos bancos de dados existentes ou em outras fontes de literatura. A auséncia
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das propriedades sugere que elas deveriam ser medidas em laboratério. Entretanto isto
nem sempre € possivel por uma série de motivos e as propriedades tém que ser
estimadas. Adicionalmente, uma estimagcao das propriedades fisicas dos compostos

puros € requerida antes de qualquer tentativa de célculo do equilibrio de fases.

As propriedades criticas dos compostos relacionados com a sintese de biodiesel sdo
desconhecidas e podem ser consideradas como quantidades hipotéticas. Outra
dificuldade provém do fato de que a maioria dos compostos envolvidos nos processos
de producdo de biodiesel (4cidos graxos, triglicerideos, e ésteres alquilicos
correspondentes) sofre decomposi¢do térmica em temperaturas inferiores ao ponto
normal de ebulicdo. No que se refere a degradacao térmica dos triglicerideos, glicerina e
ésteres etilicos, ha poucos detalhes na literatura sobre esta reagdo bem como os
compostos dela resultantes. KHAN (2002), por exemplo, relatou que glicerina e
triglicerideos sdo decompostos termicamente produzindo acroleina que é um produto

altamente toxico.

Uma fonte importante de propriedades fisicas e dados de equilibrio dos compostos
relacionados ao processamento de biodiesel é o banco de dados DORTMUND DATA
BANK (DDB), Biodiesel Related Data (2006) que contém uma coletanea de dados de

compostos puros e misturas retirados da literatura.

A aplicabilidade dos dados existentes para lipidios torna-se limitada pelas
discrepancias entre os dados da literatura e pela falta de informacdes sobre o

comportamento das fases que é primordial para a interpretacdo precisa dos dados.

A pressao de vapor dos triglicerideos de acidos graxos varia inversamente com o
comprimento da cadeia carbonica. Consequentemente os 6leos vegetais, que consistem
basicamente de triglicerideos de longa cadeia, apresentam pressdes de vapor
extremamente baixas. Por exemplo, o 6leo de soja tem pressdo de vapor igual a 0,001
mmHg a 254°C e o 6leo de oliva a 308°C tem pressdo de vapor igual a 0,05 mmHg
[MUJUMDAR,2006]. WEBER e colaboradores (1999) determinaram
experimentalmente a pressdo de vapor da trioleina de 173°C até 239°C e encontraram
valores no intervalo 0,0039-0,0187 bar. Os monoglicerideos sdo mais volateis e os
acidos graxos sao ainda mais leves. No caso dos ésteres alquilicos correspondentes, suas

pressdes de vapor sdo muito baixas e, portanto, também dificeis de serem medidas
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experimentalmente. Enquanto valores experimentais estdo disponiveis para ésteres
metilicos de 4cidos graxos, pouquissimos dados sdo encontrados para os ésteres etilicos.
Com relagdo aos métodos preditivos, MACKNICK e PRAUSNITZ (1979) afirmaram
que a equagio AMP [ABRAMS e colaboradores, 1974] é particularmente adequada
para liquidos contendo moléculas grandes e para representar dados de pressdao de vapor

com limites entre 10 e 2 atm.

NDIAYE e colaboradores (2005) mediram a pressao de vapor dos 6leos de soja e
mamona e seus respectivos ésteres etilicos no intervalo de temperatura entre 21 e 80°C e
ajustaram as constantes de Antoine aos dados experimentais. ACOSTA e colaboradores
(1996) determinaram experimentalmente o comportamento PVT de gorduras, 6leos
naturais e dos triglicerideos trilaurina e trioleina no intervalo de temperatura 30-80°C

em pressoes variando de 1 a 150 MPa.

Alguns pesquisadores tais como OZLEM e TEMELLI (2000) atribuem 2 auséncia
de dados confidveis de equilibrio de fases, principalmente, a comercializa¢ao limitada
de processos empregando tecnologia com fluidos supercriticos. Adicionalmente,
podemos enfatizar a importancia do comportamento das fases em equilibrio nas etapas
de separacdo dos produtos, sub-produtos e excesso de reagentes. Na transesterificacao
com dlcoois supercriticos, sem catalisador, usam-se razdes molares dlcool:6leo elevadas
(38:1-42:1) o que demanda energia para recuperar o excesso de dlcool e recicld-lo para a

etapa de reacdo.

As misturas presentes no processo de transesterificacdo em meio supercritico sao
caracterizadas pela presenca de compostos assimétricos formando os dleos vegetais,
seus derivados e compostos em condi¢des nas vizinhangas da regido critica. De acordo
com as observagdes de HEGEL e colaboradores (2007), a depender das condi¢des de
pressdo e temperatura, razao molar, teor de cossolvente e densidade global do sistema,
durante a transesterificacdo do 6leo de soja com etanol supercritico na presenca de
propano foram detectadas transicdo entre as fases: homogénea de fluido supercritico,

liquida e heterogénea liquido-vapor.

PINNARAT e SAVAGE (2008) ressaltaram que para determinar o ponto critico
real da mistura € necessario usar um modelo termodinamico adequado. No caso do

sistema reacional de uma transesterificacio deve-se levar em consideracdo que a

121



temperatura e a pressd@o da mistura variam no decorrer da reagdo, visto que as espécies
envolvidas sdo transformadas em outras e, como consequéncia, a composi¢cdo do
sistema também varia. Os autores frisaram que para investigar ou usar condicdes
supercriticas para uma transesterificacdo nao basta somente escolher a temperatura e a
pressdo de reagdo que sejam superiores aquelas correspondentes ao ponto critico do
alcool utilizado. Na realidade € necessario conhecer as condicdes criticas do sistema ao

longo da reacdo e garantir que as condicdes operacionais superem tais valores.

Dados de equilibrio liquido-liquido para os componentes envolvidos na produgdo
de biodiesel etilico foram medidos por BATISTA e colaboradores (1999a) para o
sistema terndrio 6leo de canola, 4cido oleico e etanol, em pressao ambiente, a 10, 20 e
30°C e utilizaram os modelos de NRTL e UNIQUAC para correlacionar os resultados
obtidos. Tais modelos representaram adequadamente os dados medidos. Num outro
trabalho, BATISTA e colaboradores (1999b), foram medidos os dados de equilibrio
liquido-liquido  dos  sistemas terndrios trioleina+etanol+dcido  estedrico e
trioleina+etanol+4acido oleico com a temperatura variando de 20 a 45°C. Os resultados
foram correlacionados com os modelos de contribuicdo de grupos UNIFAC e ASOG
que monstraram uma predicdo qualitativa satisfatéria dos dados experimentais.
FRANCA (2008), por sua vez, mediu o equilibrio liquido-liquido do sistema biodiesel
de mamona+glicerina+etanol a 25°C e correlacionou os dados obtidos satisfatoriamente

com o modelo UNIQUAC.

Para modelar o equilibrio de fases em mistura multicomponentes contendo CO,
supercritico e triglicerideos € necessdrio levar em consideragdo as interacdes
intermoleculares entre os triglicerideos. A maioria dos trabalhos sobre equilibrio de
fases envolvendo tais misturas usa as equagdes de estado cubicas de Peng-Robinson
(PR) e Soave-Redlich-Kwong (SRK) com regras de misturas diversas. Poucos estudos
usam equacdes de estado como SAFT e suas modificagdes. No que diz respeito a
predi¢do da solubilidade dos componentes em CO, supercritico, muitos autores fazem

uso da equacgdo de Chrastil.

Sistemas bindrios de varios lipidios puros com CO, supercritico t€ém sido estudados
por muitos pesquisadores, porém dados experimentais de sistemas multicomponentes
sdo raros. Diagramas de fases completos dos sistemas bindrios CO,

supercritico+lipidios puros nao sao disponiveis e informagdes sobre os pontos de fusao
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dos lipidios quando em contato com CO, supercritico sdo escassas. De acordo com
CONIGLIO e colaboradores (1995), a maioria das informacdes disponiveis é baseada
na observacdo visual das fases durante investigagdes de equilibrio de fases e na
observacao indireta de um aumento expressivo da solubilidade numa determinada faixa

de temperatura devido ao efeito da mudanca de fase no comportamento da solubilidade.

BAMBERGER e colaboradores (1988) mediram a solubilidade dos triglicerideos
trilaurina, trimiristina e tripalmitina e seus acidos graxos correspondentes em CO, a
30°C em pressoes variando de 80 a 300 bar e concluiram que as solubilidades de
componentes mais voldteis aumentam quando eles sdo extraidos das solucdes onde
espécies menos soluveis estdo presentes. Eles notaram elevag@o nas solubilidades dos
triglicerideos trimiristina e tripalmitina quando foram extraidos por acdo do CO,
supercritico na presenca da trilaurina. Os dados foram correlacionados com a equagdo
de estado baseada no modelo ldtice. Esta equacdo de estado foi deduzida a partir da
teoria do campo médio e ndo pode ser utilizada para correlacionar com precisdo o
comportamento das fases na vizinhanga da regido critica. Deste modo, tal modelo
representou satisfatoriamente os dados experimentais de solubilidade apenas fora da
regido critica. Segundo KUMAR e colaboradores (1985) e KUMAR e colaboradores
(1987) esta equagao de estado foi desenvolvida para correlacionar dados de equilibrio

liquido-vapor de sistemas binarios contendo moléculas de tamanhos muito diferentes.

BHARATH e colaboradores (1989) mediram o equilibrio de fases dos bindrios
COx+etil linoleato, +etil oleato e +etil estearato e usaram a equagao de estado de Peng-
Robinson para modelar os dados obtidos a 40, 50 e 60°C. Nao foi observada uma
diferenca significativa entre as solubilidades destes ésteres em CO; a baixas pressoes,
mas em pressdes acima 150 bar, os ésteres que apresentam moléculas com maior grau

de insaturag@o exibiram maior solubilidade.

NILSSON e colaboradores (1991) estudaram o comportamento da mistura
quaternaria monooleina+dioleina+trioleina+CO, a 50°C e 60°C no intervalo 172-309
bar. Os coeficientes de particdo (razdo entre a concentragdo de cada componente i na
fase rica em solvente supercritico e a concentragdo dos mesmos componentes na fase
rica em glicerideos) medidos a 60°C na mesma faixa de pressdo demonstraram que,
comparadas com suas solubilidades em misturas bindrias com CO, supercritico, as

solubilidades da monooleina e da dioleina, aumentaram quando estas espécies estavam
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presentes na mistura quaterndria. Porém a solubilidade da trioleina ndo variou. Os
coeficientes de particdo aumentaram na dioleina e, principalmente, na monooleina
provavelmente devido a presenca de pontes de hidrogénio intermoleculares entre
moléculas de monooleina na fase liquida e também, em menor extensdo, de dioleina. A
diluicdo da mono- e da dioleina (solutos) com trioleina (solvente) diminui a formacgao
de pontes de hidrogénio entre as moléculas dos solutos deixando-os mais livres para
passarem para a fase vapor o que aumenta a concentracdo dos mesmos no CO,. Neste
caso os glicerideos atuam como cossolventes. A ocorréncia de pontes de hidrogénio
intermoleculares foi também reportada em solucdes de monoglicerideos e solventes nio
aquosos tais como benzeno [NILSSON e colaboradores, 1991 apud DEBYE e PRINS,
1958 apud DEBYE e COLL, 1962].

NILSSON e colaboradores (1992) investigaram a influéncia das estruturas
moleculares de uma mistura complexa de dleos de peixe na solubilidade em CO,
supercritico e observaram que o comprimento da cadeia carbOnica, o nimero de
insaturacdes bem como suas posicdes sdo os fatores que mais afetam a solubilidade. Os
coeficientes de particio em CO; supercritico foram determinados a 60°C e 125 bar para
uma mistura de ésteres etilicos de dcidos graxos. O mesmo experimento foi feito com a
mesma mistura, nas mesmas condicoes, exceto pela adi¢do de etanol numa concentracdo
de 5% em massa. Concluiu-se que a presenca do etanol causou aumento nos

coeficientes de particdo, mas diminuiu a seletividade em determinados componentes.

Num outro estudo, NILSSON e HUDSON (1993), mediram a solubilidade de uma
mistura de triglicerideos contendo tripalmitoilglicerol (PPP), trioleoilglicerol (OOO) e
varios isdmeros de palmitoil-dioleoil-glicerol (POO) e oleoil-dipalmitoil-glicerol (PPO)
a 40°C e 60°C no intervalo 172-310 bar. Foi observado que PPP dissolveu-se muito
mais facilmente em CO, supercritico quando estava presente na mistura com
triglicerideo do que como componente puro. As espécies mais soliveis ndo exibiram
melhoramentos na solubilidade, entretanto elas atuaram como promotoras de
solubilidade para os componentes menos soluveis. Estes resultados revelam que numa
mistura multicomponente muitos fatores podem afetar a solubilidade dos lipidios
presentes e ajudam a entender a razao da dificuldade da predicdo do comportamento de

fases de uma mistura com tamanha complexidade.
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Uma busca exaustiva na literatura sobre dados de sistemas bindrios e
multicomponentes envolvendo os componentes do 6leo de peixe foi conduzida por
STABY e MOLLERUP (1993), que mediram a solubilidade de alguns ésteres de acidos
graxos em CQO,, dentre eles etil oleato, palmitato e miristato a 10, 40 e 70°C num
intervalo de pressdo 20-220 bar. Apesar de limitadas, as informacdes obtidas numa
pesquisa detalhada de bancos de dados da literatura para misturas bindrias simples sdo
uteis para o estudo de misturas complexas. A tendéncia geral da solubilidade em
misturas bindrias contribui para o conhecimento dos fundamentos da solubilidade dos
lipidios em fluidos supercriticos e, portanto, fornece uma base a partir da qual o
comportamento da solubilidade de misturas multicomponentes complexas pode ser
avaliado. Porém um estudo sistemdatico comparando o comportamento da solubilidade
de diferentes classes de lipidios ndo foi conduzido até que CONIGLIO e colaboradores
(1995) correlacionaram dados de solubilidades de lipidios de varios tipos através da
correlagdo de Chrastil que € um modelo empirico simples usualmente empregado e seus
parametros podem ser utilizados para avaliar o efeito das condi¢des operacionais de

pressao e temperatura na solubilidade. Os resultados foram satisfatdrios.

YOU e colaboradores (1993) estudaram o equilibrio de fases dos sistemas
COx+trioleina a 40, 50 e 60°C e aplicaram a equagdo de estado de Nonrandom Lattice-
Fluid Theory (NLFT) que € tida como apropriada para a representar o comportamento
de sistemas envolvendo fluidos supercriticos € moléculas com formas e tamanhos
diversificados, incluindo polimeros, usando somente um parametro de interacdo bindria.
Os resultados da modelagem concordaram adequadamente com os dados experimentais
de composi¢do da fase vapor, mas divergiram bastante daqueles medidos para a

composi¢do da fase liquida.

CRAMPON e colaboradores (1999) avaliaram experimentalmente o
comportamento das fases dos sistemas CO,+etil palmitato e +etil estearato e modelaram
os dados obtidos a 40, 50 e 60°C com a equacdo de estado de Peng-Robinson com regra
de mistura quadratica. Com respeito aos triglicerideos, WEBER e colaboradores (1999)
mediram o equilibrio liquido-vapor das misturas CO,+triestearina, +tripalmitina e
+trioleina a 60 e 80°C e modelaram os resultados com a equacdo de estado Redlich-

Kwong-Aspen (RK-Aspen) e regra de mistura de Mathias-Klotz-Prausnitz. Os
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resultados da modelagem revelaram desvios absolutos relativamente baixos na

composi¢do da fase vapor em comparacido com os valores experimentais.

VASCONCELLOS e CABRAL (2001) sugeriram um método simples para
correlacionar os pardmetros de Chrastil via contribuicdo de grupos. Porém o método
assume que os mesmos grupos, por exemplo, o metil ou o metileno, em diferentes
moléculas contribuem da mesma forma para a obten¢ao dos parametros. Deste modo, a
precisao fica comprometida, j4 que o efeito destes grupos em misturas distintas é

desprezado.

A adi¢do de um outro solvente, o cossolvente, tem sido considerada como uma
alternativa interessante para aumentar a solubilidade em fluidos supercriticos. KIM e
JOHNSTON (2004) demonstraram através de espectroscopia que a composi¢do local
nas vizinhancas do soluto é enriquecida no cossolvente comparada com a composi¢ao
no seio da solugdo. Porém o uso do cossolvente deve ser controlado cuidadosamente
para evitar que novas fases sejam formadas, jd que a introdu¢do de um outro

componente na solucio resulta no aumento de graus de liberdade do sistema.

LIM e colaboradores (2003) modelaram o equilibrio liquido-vapor dos sistemas
bindrios formados por componentes do 6leo de dendé (tripalmitina, trioleina, acido
oleico, a-tocoferol e PB-caroteno) e CO, supercritico com a equacdo de estado SRK-
Aspen. Com o objetivo de melhorar a capacidade preditiva em misturas contendo
compostos com grande diferenca entre tamanhos, utilizou-se a regra de mistura
quadratica de van der Waals com dois parametros dependentes da temperatura. Os
parametros de interagdo bindria foram determinados por meio do ajuste de dados
experimentais coletados na literatura. Os resultados mostraram representacao

satisfatéria dos dados experimentais.

HEGEL e colaboradores (2005) determinaram experimentalmente o equilibrio de
fases da mistura bindria CO,+6leo de girassol a 35°C, mas ndo correlacionaram os
dados P-x-y obtidos com nenhum modelo termodinamico. Esta lacuna serd preenchida

com esta tese.

NDIAYE e colaboradores (2006a) estudaram o comportamento das fases dos 6leos

de soja e oliva em propano e n-butano supercriticos em temperaturas variando de 30 a
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70°C e composicido global de solvente dentro do intervalo 5 a 98% em massa. As
transicdes de fases liquido-vapor, liquido-liquido e vapor-liquido-liquido foram
observadas em pressoes relativamente baixas. As equacdes de estado PR e SAFT, sem
qualquer parametro de intera¢do bindria, foram utilizadas para reproduzir os dados
experimentais. A equagdo de estado SAFT conseguiu reproduzir qualitativamente todas
as transicoes de fases acima mencionadas, enquanto que PR foi capaz de predizer

qualitativamente apenas o equilibrio liquido-vapor.

Num trabalho posterior, NDIAYE e colaboradores (2006b) investigaram o
equilibrio de fases das misturas bindrias formadas pelos sistemas envolvendo CO,,
etanol, 6leo de soja, 6leo de mamona e seus ésteres etilicos correspondentes. Os
experimentos foram conduzidos em temperaturas variando de 30 a 70°C e composi¢cao
global de CO, dentro do intervalo 5 a 45% em massa. As equacdes de estado PR, com
regra de mistura quadratica de dois parametros de van der Waals, e SAFT, com regra de
mistura baseada em fracdo de volume, foram utilizadas para modelar os dados
experimentais. Os parametros de componente puro da equagdo SAFT foram ajustados
via dados experimentais de densidade de liquido saturado. Os parametros de interagdao
bindria foram determinados mediante ajuste aos dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor. O triglicerideo derivado do acido ricinoleico, componente do 6leo de
mamona, e seu éster etilico correspondente contém um grupo hidroxila na molécula e,
similarmente ao etanol, sdo espécies capazes de formar associacOes tais como as
ligacOes de hidrogénio, mas estes compostos foram considerados ndo associativos
devido a possibilidade de impedimento espacial que evitaria o contato entre as
moléculas para a formagdo das pontes de hidrogénio. Os resultados da modelagem
mostraram que as duas equacdes de estado reproduzem bem, qualitativamente, os dados
experimentais dos sistemas bindrios envolvendo CO,+éster etilico de dcido graxo. J4 os
sistemas bindrios CO,+triglicerideo sdo melhor representados pela equacdo de estado
SAFT. Infelizmente a glicerina, que € um composto altamente associativo e um dos
componentes responsdveis pela nio idealidade da mistura, ndo foi incluida nos sistemas

binarios avaliados.

SOARES e colaboradores (2007) mediram a solubilidade triglicerideos (6leo de
milho e girassol refinados e gorduras de babacu e ucutba) em CO; supercritico em

faixas de temperatura de 40 a 80°C e pressao de 200 e 350 bar e observaram um
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comportamento retrogrado da solubilidade. Dados experimentais de solubilidade em
CO; supercritico foram coletados na literatura e comparados com os valores obtidos
neste estudo para os seguintes sistemas: tricaprilina, trilaurina, trimiristina, triestearina,
trioleina, 6leos de semente de cassis e canola. A equacdo de Chrastil foi empregada para
correlacionar a solubilidades dos 6leos em CO, supercritico com a temperatura e a
densidade do CO,. A avaliacdo dos resultados demonstrou que a equagdo de Chrastil

correlaciona satisfatoriamente as solubilidades dos triglicerideos.

HEGEL e colaboradores (2007) modelaram o sistema reacional correspondente ao
final da reacdo de transesterificacio do dleo de soja com metanol supercritico na
presenca de propano como cossolvente usando um modelo que combina parametros de
associacdo, obtidos via contribuicdo de grupos, com equacdo de estado cubica (GCA-
EOS) [ESPINOSA e colaboradores, 2002; FERREIRA e colaboradores, 2005]. Os
resultados da predi¢do foram considerados satisfatorios para a mistura quaternaria metil
oleato+metanol+glicerina+propano, apesar de terem usado apenas o metil oleato para

representar o 6leo de soja.

De modo similar, VALLE e colaboradores (2008), usaram o modelo GCA-EOS
para calcular o envelope de fases do sistema reacional ao final da reacdo de
transesterificacio do o6leo de nabo forrageiro com etanol supercritico etil
oleato+etanol+glicerina. Neste caso, o etil oleato foi usado para representar a mistura de

ésteres etilicos derivados do 6leo de nabo forrageiro.

LI e LI (2008) criaram um novo método para correlacionar e estimar a solubilidade
de 4cidos graxos, dlcoois, ésteres, e triglicerideos em CO; supercritico com base na idéia
dos indices de conectividade molecular em combinacdo com a equacdo de Chrastil
cujos parametros foram expressos como funcdes lineares dos indices de conectividade
molecular dos solutos. O método € preditivo e estima a solubilidade de um componente

cuja estrutura molecular € semelhante a de um outro com solubilidade conhecida.

LIU e colaboradores (2008) mediram dados de equilibrio liquido-liquido dos
sistemas terndrios biodiesel de soja+etanol+glicerina e biodiesel de soja+etanol+dleo de
soja com temperatura variando entre 27 e 70°C, mas ndo usaram qualquer modelo
termodindmico para correlacionar os dados obtidos. Estes dados foram modelados

nesta tese.
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LANZA (2008) mediu o equilibrio liquido-liquido e elaborou os diagramas de
equilibrio para sistemas contendo biodiesel de soja+etanol+glicerina e etanol+dleo de
soja+biodiesel de soja com temperaturas variando entre 25 e 40°C, em pressao
ambiente, e correlacionou as composi¢des obtidas com o modelo de coeficiente de
atividade NRTL. Todos os sistemas apresentaram desvios na correlacdo inferiores a

1,5% os quais foram considerados satisfatorios.

SHIMOYAMA e colaboradores (2008) utilizaram a equacdo de estado SRK com
regra de mistura de Wong-Sandler (WS) baseada na teoria Conductor-like Screening
Model (COSMO) para predizer os equilibrios liquido-vapor das misturas de dlcoois
supercriticos+ésteres de acidos graxos superiores. As misturas bindrias metanol+metil
laurato, +metil miristato, etanol+etil laurato, +etil miristato foram modelados no
intervalo de temperatura de 220 a 270°C que contém as temperaturas criticas dos dois
alcoois. As energias livres de Gibbs para a regra de mistura foram determinadas a partir
do modelo COSMO-Segment Activity Coefficient (COSMO-SAC). Os parametros
universais do modelo COSMO-SAC foram ajustados aos dados de equilibrio para os
sistemas dlcool+acetato de alquila a baixa pressdo. Os resultados da modelagem foram
considerados  satisfatérios e superiores aqueles obtidos com o modelo

SRK/WS/UNIFAC.

SHIMOYAMA e colaboradores (2008) mediram o equilibrio liquido-vapor dos
sistemas bindrios formados por etanol e ésteres etilicos derivados de triglicerideos (etil
laureato e etil miristato) em condi¢des préximas a vizinhanga do ponto critico do etanol,
em alta pressao, nas isotermas 220, 250, 270 e 290°C e correlacionaram os dados com a
equacdo de Peng-Robinson usando as regras de mistura quadritica e Wong-Sandler.
Com a regra de mistura quadrética foram obtidos desvios médios absolutos em fracdes
molares das fases liquida e vapor de 0,012 e 0,010, respectivamente. No caso da regra
de mistura de Wong-Sandler foram encontrados desvios de 0,005 e 0,036,

respectivamente.

No intuito de analisar o comportamento das fases na etandlise de Oleos vegetais
usando CO, supercritico como solvente, HERNANDEZ e colaboradores (2008)
mediram o equilibrio de fases do sistema pseudoterndrio 6leo de girassol+etanol+CO,
em duas condi¢des: 313,15 K e 130 bar; 333,15 °C e 200 bar. Dependendo da

composi¢ao de cada componente, trés tipos de fases foram observadas visualmente

129



correspondendo aos equilibrios liquido-liquido, liquido-fluido supercritico e uma fase
homogénea. As linhas de amarracdo experimentais foram determinadas para os
equilibrios liquido-liquido no intervalo de baixa concentracdo de CO, e liquido-fluido
supercritico no caso de moderada a alta concentracdo de CO,. Trata-se do tnico
conjunto de dados envolvendo os equilibrios liquido-liquido e liquido-fluido
supercritico disponivel na literatura aberta. Os desvios em fracdo madssica foram

estimados como sendo inferiores a 1%.

Os autores do artigo modelaram o sistema com a abordagem contribuicao de grupos
combinada com equacdo de estado (GC-EOS) proposta por SKJOLD-JORGENSEN
(1984) e reportaram representacdo satisfatoria das linhas de amarracdo, mas constataram
que o modelo subestimou a concentracdo de dleo de girassol na fase rica em etanol (fase
leve). No equilibrio liquido-fluido supercritico obtiveram desvios relativos médios de
20,41%, 9,84% e 10,14% para, CO,, etanol e 6leo, respectivamente, na fase liquida
(pesada) e 3,44%, 18,01%, and 30,62% para estes mesmos componentes na fase leve.
Com respeito ao equilibrio liquido-liquido, os desvios reportados foram: 10,15%, 13,77
% e 4,09% para, respectivamente, CO,, etanol e 6leo na fase pesada e 18,03%, 7,36% e

45,90% na fase leve.

Os desvios foram atribuidos principalmente aos parametros do modelo de
contribuicdo de grupos, que foram retirados da literatura ou estimados a partir de dados
experimentais, e aos parametros de interagdo bindria. Os autores enfatizaram que um
conjunto mais extenso de dados da mistura bindria etanol+6leo de soja € requerido para

ajustar tais parametros.

CISMONDI e colaboradores (2009) modelaram o equilibrio liquido-vapor de
sistemas bindrios CO,+triglicerideos em altas pressdes no intervalo 25-120°C com o
modelo GC-EOS. Este artigo € interessante, pois contém dados experimentais do
bindrio CO,+tripalmitina a 70, 80 e 90°C, retirados de MUNUKLU e colaboradores

(2006). Os resultados da modelagem foram considerados satisfatérios.

SHIMOYAMA e colaboradores (2009) mediram o equilibrio liquido-vapor do
sistema bindrio etanol+glicerina, a alta pressodes, nas isotermas 220, 250, 270 e 290°C e
modelaram os dados com a equagdo de estado PRSV (Peng-Robinson Stryjek-Vera)

com regra de mistura quadritica e com a equagdo de estado de Peng-Robinson com
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parametros ASOG (PRASOG). Com relacdo a composicao da fase liquida, os resultados
da modelagem com regra de mistura quadritica foram melhores do que aqueles
encontrados com PRASOG. O desvios médios foram 0,0213 e 0,0569, respectivamente.
Porém, o desempenho do modelo PRASOG foi melhor na fase vapor com desvio médio

de 0,0131 enquanto que 0,0182 foi obtido com PRSV.

PERDOMO e GIL-VILLEGAS (2010) utilizaram a termodindmica molecular para
modelar o equilibrio de fases, de substancias puras, de ésteres metilicos presentes no
biodiesel tais como: metil oleato, metil palmitato e metil linolenato. Neste caso, as
moléculas sdo representadas por cadeias de segmentos esféricos que podem ser
associados devido 2 presenca de sites de interacdo de curto alcance. E importante
enfatizar que este foi o tnico trabalho encontrado envolvendo o éster linolenato. Nao ha
dados de propriedades fisicas de componente puro ou de misturas com este componente

disponiveis na literatura aberta.

No que se refere ao sistema CO,+etanol, hd vérios trabalhos, antigos e também
recentes, disponiveis na literatura aberta. Os dados experimentais sdo geralmente do
tipo P-x-y ou P-x, em temperaturas variadas. Os trabalhos de CHANG e colaboradores
(1997), WU e colaboradores (2006), SECUIANU e colaboradores (2008), KATO e
colaboradores (2009) e TOCHIGI e colaboradores (2010), por exemplo, listam dados de
equilibrio em um nimero considerdvel de isotermas o que possibilita a avaliagdo do
desempenho das equacgdes de estado de interesse nesta tese. O mais importante é a
possibilidade de obtermos informacdes sobre o comportamento dos parametros de
interacdo bindria com a temperatura e fazermos possiveis extrapolagdes para usar nos
calculos dos processos de reacdo e separagdo via simulador. Embora nio seja comum
encontrarmos na literatura estudos de dependéncia dos parametros de interacdo bindria
com a temperatura, nesta tese foi realizado um estudo de variagdo dos parametros com a
temperatura para algumas misturas cujos dados experimentais estdo disponiveis em

temperaturas diferentes.

Nao foram encontrados dados de equilibrio para a mistura COy+etanol a 45°C que
€ de particular interesse para os processos envolvendo etandlise enzimadtica na presenca
de CO, supercritico. Esta tese inclui a modelagem dos dados experimentais P-x
medidos, nesta temperatura usando os métodos visual e acustico simultaneamente, por

NASCIMENTO (2010).
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3.7. Consideracoes finais sobre a revisao bibliografica

A maioria dos trabalhos revisados esta relacionada a sintese do biodiesel metilico,
haja vista a utilizacdo majoritaria deste dlcool para este fim. Eles foram incluidos na
revisao porque ha muitas informagdes importantes que podem servir de fundamentagao

para a sintese do biodiesel etilico que € o objetivo deste estudo.

Com base na revisdao mostrada acima, ficou evidente a necessidade de um
conhecimento mais profundo da cinética da reacdo e do comportamento das fases,
sobretudo da localizacdo das regides de equilibrios liquido-liquido, liquido-liquido-

vapor, assim como pressao e temperatura criticas, ja que variam no decorrer da reagao.

H4 uma grande dificuldade em encontrar as propriedades fisicas dos componentes
puros mais incomuns nos bancos de dados dos simuladores. O mesmo se aplica aos
parametros de interacdo bindria e sua dependéncia da temperatura, requeridos para a
modelagem das misturas multicomponentes. Em alguns casos, tais pardmetros sao
considerados nulos o que pode levar a resultados espurios. No caso dos componentes
envolvidos na sintese do biodiesel, € comum considerar os 6leos vegetais e ésteres
correspondentes como pseudocomponentes, mas alguns trabalhos usam um triglicerideo
e um éster correspondente conhecidos para representar o 6leo vegetal e o biodiesel,
respectivamente. Desta forma, é quase sempre necessdrio fazer uso dos métodos de
predicao de propriedades fisicas dos componentes puros, geralmente via contribuicdo de

grupos, e predi¢do de dados de equilibrio.

Com relagdo aos trabalhos com modelagem termodindmica, merece destaque a
auséncia da glicerina nas misturas investigadas, bem como o uso de abordagens que ndo
levam em consideracdo a alta complexidade das misturas envolvidas no processamento

do biodiesel.

Estudos de avaliagdo econOmica de rota enzimdtica com CO; supercritico incluindo
a etapa de purificac@o do biodiesel e glicerina formam outra lacuna a ser preenchida em
trabalhos futuros. Comparando com a tecnologia convencional, ha caréncia de
avaliacdes mais detalhadas sobre aspectos econdmicos, consumo de energia e impacto
ambiental da produgdo de biodiesel com tecnologia supercritica. H4 muitos estudos

onde foram utilizados simuladores comerciais diversos (ex. AspenPlus®, Hysys, etc)
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visando obter a simulacdo do processo de producdo de biodiesel e, a partir dos
resultados, estimar os custos de investimento fixo e elaborar estudos de avaliacdo

econdmica.

A Tabela 3.7.1 lista uma compilacio de trabalhos existentes na literatura
diretamente relacionados com as rotas de produ¢do de biodiesel de interesse nesta tese.
As rotas identificadas com o rétulo “Inexistente, sao lacunas que serdo preenchidas

nesta tese.

Tabela 3.7.1. Produc¢do de biodiesel etilico a partir de 6leo de soja em meio supercritico

Método Estudos disponiveis na literatura aberta
Etanol supercritico (batelada) Inexistente
Enzima (Novozym® 435) + CO, Inexistente
(batelada)

Conversio 77,5% a 350°C e 200 bar, 40:1
VIEITEZ e colaboradores (2007)

Etanol supercritico Conversdo 80% a 350°C e 200 bar, 40:1
(continuo) SILVA e colaboradores (2007)
CO,; + etanol (batelada) Inexistente
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4 —- MATERIAIS E METODOS

Neste capitulo sdo apresentadas as especificacdes dos materiais (reagentes e outras
substancias utilizadas), a descricdo dos equipamentos e os procedimentos utilizados
para conduzir as reagdes de transesterificacdo etilica de 6leo de soja, em batelada, em

meio supercritico com e sem enzima.

4.1. Especificacio dos reagentes e outras substincias utilizadas

Sintese do biodiesel

Nas reagdes de transesterificacdo foram utilizados os reagentes Oleo de soja
comestivel refinado (Marca Liza), sem nenhum tratamento prévio, e etanol P.A. ACS

(Marca Vetec, fornecido pela Vetec Quimica Fina Ltda) com 99,9% minimo de pureza.

CO; grau super seco, Marca Linde, fornecido pela Linde Gés Ltda, com 99,9% de

pureza, foi utilizado como meio supercritico para as reacdes envolvendo enzima.

CO;, grau P.A., Marca Linde, fornecido pela Linde Gas Ltda, com 99,99% de
pureza, foi utilizado como meio supercritico para as reacdes ndo enzimdticas em que o

CO, foi empregado como cossolvente.

A enzima lipase de Candida antarctica expressa em Aspergillus niger
recombinante imobilizada em resina acrilica (Marca Novozym® 435), adquirida da

Sigma-Aldrich, foi usada como catalisador.

Eter de petréleo P.A. (Marca Vetec) (30-60°C) e acetona P.A. ACS (Marca Vetec),
99,5% minimo de pureza, foram adquiridos da Vetec Quimica Fina Ltda e utilizados
como solventes para a lavagem da enzima apos filtragdo a viacuo para separar a enzima

da mistura retirada do reator.

Outras substancias incluindo padrdes analiticos, gds de arraste, etc, foram

requeridas de acordo com os métodos analiticos utilizados listados a seguir.
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Determinacao do indice de acidez do dleo de soja

Solugdo de éter etilico-etanol (2:1) neutra, solucdo de fenolftaleina 1% e solugao de

hidréxido de sédio 0,01 M.
Determinacao da atividade lipdsica

Acido citrico P.A, goma ardbica, hidréxido de sédio P.A, biftalato de potédssio P.A,
fosfato acido de sodio, fosfato acido de sédio, acetona P.A e etanol P.A 95%, foram

adquiridos da Vetec Quimica Fina Ltda. Azeite de oliva comercial (Marca Borges).
Determinagao da concentracao de glicerina nas amostras coletadas do reator

O kit de determinagdo de glicerina livre através de andlise enzimadtica quantitativa
de glicerina em serum ou plasma a 540 nm requer um reagente para glicerina livre

fornecido pela Sigma-Aldrich e uma solucdo padrdo de glicerina.

O reagente para glicerina tem a seguinte composicao: trifosfato de adenosina (ATP)
(0,75 mM), sal de magnésio (3,75 mM), 4-aminoantipirina (0,188 mM), sal de sddio de
N-etil-N-(3-sulfopropil) m-anisidina (2,11 mM), glicerina kinase (microbial) (1250
unidades/L), glicerina fosfato oxidase (microbial) (2500 unidades/L), peroxidase (2500
unidades/L), solucdo tampao pH 7,0+0,1, sédio azida (0,05%), além de aditivos

estabilizadores nao reativos.

A solucdo padrao de glicerina tem concentragdo de 0,26 mg de glicerina por mL de

solucdo o que equivale A concentracdo de trioleina de 2,5 mg.mL".

4.2. Aparato Experimental

O aparato experimental utilizado neste trabalho foi totalmente montado em um dos
laboratérios onde sdo realizadas as atividades de Grupo de Integracdo de Processos
Quimicos (GIPQ) sob a supervisdao do Prof. Fernando Luiz Pellegrini Pessoa. O
laboratério estd situado nas dependéncias da Escola de Quimica da UFRJ, LADEQ,
Sala 205.
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O aparato contempla um reator de batelada para operar em condi¢des supercriticas
provido de um sistema de controle automético e outros equipamentos auxiliares. Na
montagem dos equipamentos foram utilizados materiais adquiridos no mercado nacional
(vélvulas, conexdes, tubulacdes, itens de instrumentagdo) e internacional (reator,

sistema de controle e bomba de CO»).

Foi utilizado um reator Marca Biichiglasuster, modelo limbo 1i2, de aco inox
(CrNiMoTi) com capacidade de 100mL, sem abertura inferior. A temperatura maxima
admissivel é 350°C e a pressdo 350 bar. O reator é equipado com os seguintes itens:
agitador magnético com velocidade ajustdvel de 100-3000 rpm, aquecedor elétrico com
serpentina integrada para resfriamento (2000 Watt), mandmetro 0-400 bar, transdutor de
pressao 0-400 bar e disco de ruptura (350 bar). O aquecedor elétrico e a serpentina para
resfriamento constituem a camisa do reator cujo isolamento térmico também serve

como prote¢do pessoal.

O sistema de controle da temperatura do reator, fornecido pela Biichiglasuster,
modelo btc, contempla um controlador de temperatura do tipo Proporcional-Integral-
Derivativo (PID) cascata programével. E provido de dois painéis de controle: um
superior e outro inferior onde sdo indicadas as varidveis: temperatura da camisa e
temperatura do reator (superior) e pressao e rotagdo do agitador magnético (inferior). As
temperaturas indicadas t€m precisdo de + 0,01°C, a pressdo de + 0,1 bar e a rotacdo de

+1 rpm.

O sistema de resfriamento do reator € constituido de um banho ultratermostatico,
Marca QUIMIS® que usa uma solucdo diluida de etanol em 4gua. Contempla ainda
uma bomba portétil, Marca Wilo, modelo PB-088JA, para permitir a circulagdo for¢ada
do fluido de resfriamento, conexdes metélicas e tubulacdes de silicone. O sistema &
interligado ao controle de temperatura do reator durante todo o periodo de batelada. A
temperatura minima da solugdo refrigerante pode atingir -5°C. A bomba portétil sé é
ligada para prover o resfriamento quando o reator opera em temperaturas elevadas

(>100°C).

Na tomada do medidor de pressdao foi instalado um filtro, Marca SWAGELOK,

para evitar a passagem de enzima para os internos do transdutor de pressao.
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Na tubulacdo de silicone que alimenta a serpentina existente na camisa do reator ha
uma vélvula solenéide, Marca Jefferson, modelo 2026BA222. Acionada pelo sistema de

controle, ela abre ou fecha promovendo o fluxo do fluido de refrigeragao.

Para os experimentos com mistura supercritica etanol+CO, foi utilizada uma
bomba seringa, Marca ISCO, modelo 260D, série D, para injecdo de uma quantidade
previamente especificada de CO,. Esta bomba opera em modo de fluxo constante (0,01
a 107 mL.min'l) ou pressdo constante (0 a 517,1 bar). Um banho ultratermostatico,
Marca Nova Etica, prové o resfriamento para a camisa da bomba seringa
acondicionando maior quantidade de gds. Um conjunto de vélvulas e acessorios €
utilizado para promover um fluxo controlado de CO, liquido do cilindro onde estd

armazenado até a bomba e controlar a pressdo e a despressurizacao do sistema.

Um cilindro de CO; liquefeito equipado com um conjunto de vélvulas e acessorios

fornece o CO, supercritico para a reacao enzimatica.

Outros equipamentos incluem: vidraria em geral, balanca analitica, Marca
Adventurer™ Ohaus, com precisdao de +0,0001 g e bomba de vacuo, Marca Marte, que

foi usada para separar a enzima imobilizada da mistura pds-reacao.

A Figura 4.2.1 apresenta uma vista geral da unidade experimental para o estudo da
producdo de biodiesel etilico de soja, em batelada, utilizando alta pressao e temperatura.
Em primeiro plano vé-se o reator isolado termicamente e os acessorios (cabos e
conexodes, agitador magnético e transdutor de pressdo). O sistema de controle
automdtico, com dois painéis, pode ser visto do lado direito da foto. Ao fundo e a
esquerda da foto encontram-se o banho termostitico e as tubulagdes de silicone que
interligam o reator ao sistema de resfriamento. A tubulacdo de alimenta¢do contém a
bomba portatil. A linha de tomada do transdutor de pressdo € provida de um filtro para

evitar passagem de materiais s6lidos tais como enzima imobilizada.
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Figura 4.2.1. Aparato experimental para reacdo de transesterificacdo etilica de
6leo de soja em meio supercritico.

Uma vista frontal do reator com a camisa removida € mostrada na Figura 4.2.2
onde podem ser observadas as vélvulas de coleta de amostra e de remocdo de gases, os
parafusos da tampa e partes do agitador magnético e da conexdo do transdutor de

pressdo. Ao fundo e a esquerda encontra-se o cilindro de CO,.

Ja a Figura 4.2.3 mostra detalhes do reator aberto em cuja tampa estdo conectados a
tomada do termopar, a tomada para retirada de amostra, o elemento rotativo do agitador

e o disco de ruptura.
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Figura 4.2.3. Vista do reator aberto, mostrando a tomada do termopar, a tomada de
retirada de amostra, o agitador e o disco de ruptura.

139



4.3. Procedimento experimental

Os experimentos foram utilizados para a obten¢do de dados de conversdo versus

tempo da reacdo de transesterificacao etilica do 6leo de soja nos seguintes casos:

a) na presenca de CO, supercritico usando lipase imobilizada Novozym® 435

a 45°C, pressao superior a 73 bar e razdo molar etanol:6leo igual a 5;

¢) com etanol supercritico em temperatura dentro do limite 280-290°C, pressao

superior a 64 bar e razdo molar etanol:6leo igual a 40;

d) com mistura etanol+CO, em temperatura dentro do limite 230-240°C,
pressdo superior a 74 bar, razdo molar etanol:6leo igual a 25 e razdo massica

COs:etanol igual a 0,22.

Nao foi utilizado um planejamento experimental especifico, pois a influéncia das
varidveis temperatura, pressdo, razdo molar dlcool:6leo, tempo de reacdo e razao
madssica enzima:6leo ja foi largamemente reportada em trabalhos disponiveis na

literatura.

N

Com relacdo a temperatura, a grande maioria dos estudos que investigaram a
producdo de biodiesel metilico ou etilico ndo catalitico em meio supercritico usaram
temperatura variando no intervalo 250-350°C (por exemplo, MADRAS e colaboradores,
2004; VARMA e MADRAS, 2007; KUSDIANA e SAKA, 2004a,b; KUSDIANA e
SAKA, 2001; HEGEL e colaboradores, 2007; SILVA e colaboradores, 2007, dentre
outros) e observaram conversdes elevadas no caso de reagdes ndo enzimdticas. O
presente estudo optou pelo uso de uma temperatura neste intervalo, no caso 280°C. Vale
a pena ressaltar que ndo ha trabalhos anteriores, disponiveis na literatura aberta, com

6leo de soja e etanol em reatores de batelada.

No tocante a pressao, muitos trabalhos da literatura t€m mencionado pressao fixa de
200 bar, principalmente aqueles que utilizaram processos continuos em reatores
tubulares. Neste trabalho em que foi utilizado um reator batelada, a pressdo de trabalho
¢ ditada pela temperatura e neste caso optou-se por operar em condicdes que resultem

em pressao acima de 73 bar que supera a pressao critica do CO, e também do etanol.
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Para avaliar experimentalmente a evolucdo da conversido da reacdo enzimética do
O0leo de soja com etanol na presenca de CO, com o tempo foram realizados
experimentos em triplicatas com bateladas de 1, 2, 3, 5 e 6 horas. A composi¢ao do éleo
de soja comercial, mostrada na Tabela 4.3.1, ndo difere substancialmente daquela do
6leo de girassol, que foi a matéria-prima usada por MADRAS e colaboradores (2004)
em seus estudos sobre a transesterificacdo etilica em meio supercritico com e sem
enzima. Por isso, as condi¢des de reacdo utilizadas neste trabalho foram as mesmas
usadas para os experimentos com o 6leo de girassol (45°C, razdo molar etanol:6leo
igual a 5 e razdo mdssica enzima:6leo 0,3:1), excetuando-se a razao massica Novozym®
435:6leo. MADRAS e colaboradores (2004) avaliaram a influéncia da razdo massica
enzima imobilizada:6leo e observaram que o aumento desta razao afeta positivamente a
conversdo de 6leo e o valor 6timo nas condi¢cdes do experimento foi reportado com
sendo 30%. Nesta tese optou-se por usar 0,1:1 ao invés 0,3:1 para economizar enzima,
uma vez que hd perdas no processo e, além disso, hd riscos de desativacdo da mesma. O
volume total de reagentes adicionado ao reator foi de aproximadamente 50 mL (50% do
volume total disponivel) por razdes de seguranca, economia de enzima, para compensar
a perda de produto na recuperagdo da enzima e também para obter um volume final de

amostra que permitisse flexibilidade em termos de tipos de analises.

Tabela 4.3.1. Composicao média dos 6leos vegetais

Triglicerideo Oleo de girassol Oleo de soja
% massa % massa
trioleina 25,00 23,60
trilinoleina 64,00 54,70
tripalmitina 7,00 11,30
tristearina 4,00 3,50
trilinolenina - 6,90

Para a reagcdo do 6leo de soja com etanol supercritico sem enzima foram realizados
experimentos em triplicatas com bateladas de 10, 20, 30 e 40 minutos a 280°C, pressao
superior a 64 bar e razdo molar etanol:6leo igual a 40:1. Esta razdo molar tem sido
tipicamente utilizada nos trabalhos da literatura j4 mencionados. E importante ressaltar
que SAKA e KUSDIANA (2001) e DERMIBAS (2002) avaliaram a influéncia desta
varidvel operacional na transesterificacio de Oleos vegetais e observaram que a

conversdo aumenta e atinge um valor maximo em torno de 40:1.
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A influéncia do CO, como cossolvente tem sido investigada para a producgdo de
biodiesel com alcoois supercriticos em batelada conforme foi evidenciado por HAN e
colaboradores (2005), CAO e colaboradores (2005) e HEGEL e colaboradores (2007)
com razdo molar de CO,:élcool variando de 0 a 20%. O trabalho de POHLER e KIRAN
(1997), que reportaram valores de pressdo e temperaturas criticas de misturas bindrias
COs+etanol em funcdo da fracdo mdssica desta mistura bindria, serviu de base para a
determinacdo da condi¢do de temperatura, pressdo e razao madssica escolhida para os
experimentos envolvendo a reacdo ndo enzimdtica do d6leo de soja com a mistura
supercritica etanol+CO,: + 212°C, 105 bar e razdo CO;:etanol igual a 0,22 em base
massica. Optou-se por usar razdo molar etanol:6leo igual a 25 para avaliar conversao
em condicdes mais brandas de temperatura e razao molar dlcool:6leo. O objetivo destes
experimentos foi comparar os resultados da conversao apds 30 minutos de batelada
nestas condi¢des com aquela obtida com etanol supercritico a 280°C e pressdo superior
a 74 bar e razdo molar etanol:6leo igual a 25:1. Neste caso, o experimento foi feito em

triplicata considerando-se apenas o tempo de 30 minutos.

O procedimento utilizado para a determinacdo das rampas de aquecimento do reator
foi testado previamente com base na sintonia do controle PID. O manual de operacdo do
sistema de controle, fornecido pelo fabricante do reator, fornece apenas um valor
recomendado para cada parametro ajustdvel de controle: ganho proporcional (x,),
constante de tempo integral (z,) e constante de tempo derivativo (¢,). Como os valores
recomendados ndo se mostraram adequados ao sistema em questdo, 0s parametros
utilizados neste trabalho foram obtidos por tentativas e erros apds varios testes com
dgua e misturas dos reagentes em propor¢des representativas das razdes molares
etanol:6leo de soja reais nas condi¢cdes de temperatura e pressdo desejdveis, mas
obedecendo aos limites superiores de temperatura e pressdao do reator que sdo 350°C e

350 bar, respectivamente.

No caso de reatores em batelada, a pressdo depende basicamente da temperatura,
mas o volume do reator ocupado pela mistura liquida apds o carregamento tem
influéncia na pressao a ser atingida na temperatura desejada. Alguns autores, tais como
HEGEL e colaboradores (2007), variaram a densidade global, definida como a razao
entre a massa de liquido e o volume do reator, em seus experimentos € observaram a

influéncia desta varidvel na pressdo do reator e, por consequéncia, na manutenc¢do da
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homogeneidade da mistura reacional ao longo do periodo de reacdo. No presente
trabalho optou-se por carregar o reator visando obter densidade global em torno de 0,5
g.cm'3.

O sistema de controle de temperatura contém duas opg¢des: controlar a temperatura
da camisa (T-J), estabelecendo o set point com um valor de temperatura da camisa, ou
do reator (T-R), estabelecendo o set point com a temperatura do reator. A temperatura
maxima que pode ser usada como set point no sistema de controle via temperatura da

camisa € 350°C.

4.3.1. Procedimento experimental para a reacao enzimatica na presenca de CO,
supercritico

Nas reacOes em temperatura branda, como nas reacdes com enzima, o controle de
aquecimento via temperatura do reator mostrou-se menos efetivo do que aquele via
camisa do reator. Ao contrario do controle via temperatura do reator, a temperatura da
mistura reacional atingia o valor desejado num tempo adequado (cerca de 30 minutos)
sem oscilacdes significativas o que € importante para manter a atividade da enzima.
Mediante estabilizacdo da temperatura do reator no intervalo 44-46°C, iniciava-se a
contagem do tempo de batelada. Observou-se uma diferenca média de
aproximadamente 9 a 10°C entre a temperatura do reator e da camisa quando a
temperatura desejada era atingida em todas as corridas realizadas. Portanto, para as
reacdes enzimdticas foi usado o controle de temperatura da camisa do reator. Pequenas
modificagdes nos valores de set point ao longo da batelada mostraram-se eficazes em
manter a temperatura da mistura reacional em 45+0,5°C. A cada 5 minutos os dados de
temperatura e pressdao eram registrados manualmente e a média aritmética destes valores
nos periodos de reacdo considerados era calculada. Os valores médios de ganho
proporcional, constante de tempo integral e constante de tempo derivativo utilizados

foram 23, 145 s e 12 s, respectivamente.

A Figura 4.3.1.1 mostra a indicacio primdria de temperatura do reator e da camisa
no painel de controle superior durante uma reacdo enzimadtica de 6leo de soja com

etanol na presenca de CO, supercritico (razao molar etanol:6leo 5:1, a 45°C e 86,5 bar,
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razdo massica Novozym® 435:6leo 0,1). A indicacdo secunddria de temperatura do
reator e de pressdo no painel de controle inferior para a mesma reagdo € mostrado na

Figura 4.3.1.2.

Figura 4.3.1.1. Indicacdo da temperatura do reator (T-R) e da camisa (T-J)
no painel controle com o set point definido na camisa (T-J).

Figura 4.3.1.2. Indicacdo de temperatura e pressdo do reator no painel de
controle com o set point definido na camisa (T-J).

O procedimento operacional em etapas € apresentado a seguir:
e Carregamento do reator com quantidades previamente medidas de dleo de soja,
etanol e enzima imobilizada Novozym® 435. As quantidades obedeceram aos

seguintes critérios/limites: volume total de liquido 50 mL, razdo molar etanol:6leo

igual a 5 e massa de enzima imobilizada correspondente a 10% da massa de 6leo;
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o Fechamento do reator;

® Injecdo de CO, diretamente do cilindro pressurizado até a pressdo do reator

atingir aproximadamente 68 bar. A temperatura do reator atingia cerca de 24°C.

Aquecimento do reator até a temperatura de 45°C estabelecendo inicialmente
60°C como sendo o set point de temperatura na camisa do reator (T-J). O
controlador PID atuava no aquecedor e também na vélvula solendide que
alimentava o fluido refrigerante na serpentina de modo que as temperaturas do
reator e da camisa aumentavam de acordo com uma rampa de aquecimento. A
Figura 4.3.1.3 mostra a rampa de aquecimento de uma reacao enzimética de 6leo
de soja com etanol na presenca de CO, supercritico (batelada de 5 h, razdo molar
etanol:6leo 5:1 e razao madssica Novozym® 435:6leo 0,1). Observou-se uma
diferenca média de aproximadamente 9°C entre a temperatura do reator e da
camisa quando a temperatura desejada era atingida em todas as corridas
realizadas. A temperatura de 45°C foi alcancada aos 19 minutos e foi obtida uma
estabilidade considerdvel por 5 horas conforme se observa na Figura 4.3.1.4. A
curva de elevacao da pressao do reator, apresentada na Figura 4.3.1.5, é
consequéncia direta da temperatura;

A agitacdo nao foi utilizada para evitar deformagao na enzima imobilizada;
Parada do reator, apds o tempo de batelada desejado, estabelecendo 10°C como
set point da temperatura da camisa. O sistema de controle reduzia imediatamente
0 aquecimento e atuava abrindo a vélvula solendide que alimentava a solucdo
refrigerante proveniente do banho termoestitico. Em aproximadamente 3
minutos a temperatura caia para 40°C;

Remocdo da camisa do reator e imersao imediata do mesmo num banho de gelo
até atingir a temperatura de aproximadamente 12°C com o objetivo de paralisar
areacdo e diminuir a temperatura para posterior amostragem,;

Despressurizagdo até a pressdo ambiente por meio da abertura da vélvula de
retirada de gases do reator;

Abertura do reator e remoc¢do do conteido do mesmo. Pode haver perda de
enzima nas paredes do reator e também pelas tomadas e conexdes da linha do
transdutor de pressdo. Para remediar este problema foi instalado um filtro na

tubulacdo que interliga o transdutor ao reator;
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e Filtracdo a viacuo para remog¢ao da enzima. Apés filtracdo a mistura apresenta o
aspecto mostrado na Figura 4.3.1.7.

e Lavagens sucessivas da enzima recuperada com acetona e éter de petréleo;

e Secagem da enzima em temperatura ambiente com posterior armazenamento
num refrigerador;

e Os frascos contendo as amostras foram mantidos sob refrigeragao.
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Figura 4.3.1.3. Rampa de aquecimento na reacdo enzimatica de 6leo de soja com
etanol na presenca de CO, supercritico (razdo molar etanol:6leo 5:1 e razdo méssica
Novozym® 435:6leo 0,1) em uma batelada de 5 h.

Apesar do reator conter uma vélvula especifica para amostragem, este dispositivo
nao foi utilizado para este fim. A heterogeneidade da mistura no reator despressurizado,
ap6s um periodo pré-fixado de reagcdo, conforme ilustra a Figura 4.3.1.6, ndo permite
que uma amostra representativa seja obtida via valvula de tomada de amostra. Portanto,
a amostra decorrente de cada batelada foi obtida vertendo o contetido do reator num

sistema de filtracdo a vacuo para a separagdo da enzima.
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Figura 4.3.1.4. Perfil de temperatura do reator em torno da temperatura desejada (45°C)
na reacdo enzimadtica de 6leo de soja com etanol na presenca de CO, supercritico (razao
molar etanol:6leo 5:1 e razdo méssica Novozym® 435:6leo 0,1) em uma batelada de 5
h.
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Figura 4.3.1.5. Curva de pressdao em torno da temperatura desejada (45°C) na reagdo
enzimatica de 6leo de soja com etanol na presenca de CO, supercritico (razdo molar
etanol:6leo 5:1 e razdo massica Novozym® 435:6leo 0,1) em uma batelada de 5 h.
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Figura 4.3.1.6. Reator aberto apds reacdo enzimdtica de 6leo de soja
com etanol na presenca de CO, supercritico a 45°C e 79,3 bar.

Figura 4.3.1.7. Amostras coletadas de triplicatas de rea¢do enzimdtica de 6leo de soja
com etanol na presenca de CO, supercritico (razdo molar etanol:6leo 5:1, 45,05°C e
79,2 bar, razdo mdssica Novozym® 435:6leo 0,1) apds bateladas de 1 h.
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4.3.2. Procedimento experimental para a reacao com etanol supercritico

Durante os testes operando o reator em temperaturas elevadas foi observada uma
diferenca média de aproximadamente 100-120°C entre a temperatura do reator e da
camisa quando a temperatura desejada do reator era atingida em todas as corridas
realizadas. No caso das reagdes com etanol supercritico sem enzima, ndo € possivel,
com o modelo de reator utilizado, estabelecer o set point em temperaturas superiores a
250°C na camisa do reator, pois a maxima temperatura permissivel do reator é 350°C.
Assim, todos os testes foram feitos com o controle na temperatura do reator,

estabelecendo o set point na temperatura da mistura reacional desejada.

O ajuste dos parametros de sintonia do controlador PID mostrou-se uma tarefa
laboriosa. Atingir a temperatura desejada num tempo inferior a 60 minutos e evitar as
oscilagdes é muito dificil. A maioria dos estudos da reacdo de transesterificacdo de
Oleos vegetais reportados pela literatura aberta [por exemplo, MADRAS e
colaboradores, 2004, KUSDIANA e SAKA, 2004a,b; KUSDIANA e SAKA, 2001;
VARMA e MADRAS, 2007] foram feitos com reatores batelada de pequenos volumes
(cilindros de 7-15mL) que eram imersos em fornalhas cuja temperaturas eram mantidas
contantes e reportadas como sendo as temperaturas das reagdes. Geralmente acima de
250°C, as temperaturas de reagdo eram reportadas como alcangadas instantaneamente e
nada era mencionado sobre a dindmica do sistema de controle. Raramente foram
mencionados os tempos necessdrios para atingir a temperatura especificada. O mesmo
se aplica ao resfriamento do reator. Se especificarmos, por exemplo 270°C, a
temperatura da reacdo de transesterificacdo etilica num reator batelada, é 6bvio que
pode ocorrer reacdo a partir de 243°C e 64 bar (ponto critico do etanol) e o tempo até
atingir 270°C deve ser levado em conta quando se reporta a conversao da reacdo num
tempo de batelada de 20 minutos, por exemplo. Se houver flutuagdes de temperatura até
estabilizacdo em torno do set point e o tempo de batelada for contabilizado a partir do
momento em que a estabilizacdo for atingida, os valores de conversao sdo, no minimo,
discutiveis. Logo, € imprescindivel que o ajuste dos parametros do controlador forneca
valores com os quais o0 maximo de estabilizacdo de temperatura seja alcangcado num
periodo de tempo curto, pois sabe-se que a reacdo com dlcoois supercriticos € rapida e
os tempos de batelada geralmente utilizados para medir a conversao variam no intervalo

10-50 minutos.
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A melhor estratégia de controle encontrada consiste em especificar a temperatura
de 261°C estabelecendo este valor como set point no T-R do sistema de controle com
parametros 5, 25 s e 10 s e acompanhar sua evolugdo até que a temperatura no reator
atinja 200°C, o que leva cerca de 60 minutos. Mudando os parametros para 5, 100 s, e
12 s, uma temperatura de 20°C acima do set point, isto € 280°C, é alcancada em 30
minutos. Em média gasta-se um total de 85-90 minutos para que a temperatura desejada
seja atingida. Foi observado que a temperatura do reator oscila de 278 a 285°C num
periodo de aproximadamente 50 minutos. O sistema de controle estabiliza a temperatura
em torno de 280°C numa de suas oscilagdes para atingir o set point. Registrando a
temperatura e pressdo do reator em cada dois minutos durante um periodo estavel pode-
se determinar a média aritmética e obter a pressdo e a temperatura correspondente ao

periodo de tempo investigado.
O procedimento operacional em etapas € apresentado a seguir:

e (Carregamento do reator com quantidades previamente medidas de 6leo de soja, e
etanol. As quantidades obedeceram aos seguintes critérios/limites: volume total de
liquido 60 mL, razio molar etanol:6leo 40:1 e densidade global de
aproximadamente 0,50 g.cm™. O volume total de reagentes adicionado ao reator
foi de aproximadamente 60 mL (60% do volume total disponivel) levando-se em
conta economia de reagentes e também para prover um volume de amostra que
permitisse flexibilidade em termos de tipos de andlises do produto final;

e Fechamento do reator;

¢ Injecdo de CO, diretamente do cilindro pressurizado até a pressdo do reator atingir
aproximadamente 1,5 bar para inertizacdo do espago disponivel acima do nivel de
liquido. A temperatura do reator atinge cerca de 24°C;

e Aquecimento do reator até a temperatura de aproximadamente 280°C
estabelecendo inicialmente 261°C como sendo o set point de temperatura do reator
(T-R). O controlador PID atua no aquecedor e também na vélvula solendide que
alimenta o fluido refrigerante na serpentina promovendo a elevac¢do controlada de
temperatura. A curva de aquecimento obtida para a reacdo de 6leo de soja com
etanol supercritico (razdo molar etanol:6leo 40:1) em uma batelada de 30 minutos
¢ mostrada na Figura 4.3.2.1 onde pode ser observada uma diferenca de

aproximadamente 100°C entre as temperaturas do reator e da camisa no periodo
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correspondente a estabilizacdo da temperatura do reator. A curva de elevacdo da
pressdo do reator, que é consequéncia direta da temperatura, é apresentada na
Figura 4.3.2.2. Ja as Figuras 4.3.2.3 e 4.3.2.4, exibem, respectivamente, as curvas
de temperatura e pressdo do reator no periodo de tempo correspondente a
estabilizacdo da temperatura nas vizinhancas do valor desejado (280°C) para a
reacdo de 6leo de soja com etanol supercritico (razdo molar etanol:6leo 40:1) em
uma batelada de 30 minutos. E importante ressaltar que este intervalo de tempo

corresponde ao primeiro ciclo de oscilacdes até que a temperatura do reator seja

estabilizada no valor do set point.

Circunstancialmente as variagdes de temperatura ao longo do periodo de 30
minutos nao sdo significativas e um valor médio pode ser obtido no intervalo 278-
284°C com valores de temperatura registrados a cada 2 minutos. Este valor médio
representa a temperatura obtida para a batelada de 30 minutos. A pressdo média €

determinada de modo semelhante;
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Figura 4.3.2.1. Rampa de aquecimento na reacao de 6leo de soja com etanol supercritico
(razdo molar etanol:6leo 40:1) em uma batelada de 30 minutos.
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Figura 4.3.2.2. Perfil de pressdo durante a reacdo de dleo de soja com etanol
supercritico (razao molar etanol:6leo 40:1) em uma batelada de 30 minutos.
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Figura 4.3.2.3. Curva de temperatura do reator no periodo de estabilizacdo em torno do

valor desejado (280°C) para a reacdo de 6leo de soja com etanol supercritico (razdo
molar etanol:6leo 40:1) em uma batelada de 30 minutos.
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Figura 4.3.2.4. Curva de pressao do reator no periodo de estabilizacdo em torno do
valor desejado (280°C) na reacdo de 6leo de soja com etanol supercritico (razdo
molar etanol:6leo 40:1) em uma batelada de 30 minutos.

Prosseguindo com o procedimento, vem:

Agitacao nao foi utilizada. Com base em estudos em reatores batelada envolvendo
a transicdo de fases durante o aquecimento de misturas metanol+dleo até a
condicio supercritica desejada (por exemplo, GLISIC e SKALA, 2010; HEGEL e
colaboradores, 2007), que ndo usaram agitagdo, evitou-se a agitacao forcada para
que a mesma nao interferisse no equilibrio de fases e, por consequéncia, no grau
de conversao;

Parada da batelada mudando o valor do set point para 10°C no reator (T-R). O
sistema de controle atua na vélvula solendide que alimenta o fluido refrigerante na
serpentina promovendo o resfriamento via banho termostatico. Deve-se ligar a
bomba portatil para forcar a recirculacdo e aumentar a remogao de calor;

Remoc¢do do isolamento e aplicacdo de banho de gelo no reator quando a
temperatura atinge aproximadamente 60°C. O tempo de resfriamento até esta
temperatura € cerca de 1 hora e meia;

Despressuriza¢do do reator quando a temperatura do mesmo alcanga cerca de 12-
15°C e pressao 1,5 bar até a pressdo ambiente por meio da abertura da valvula de
retirada de gases;

Abertura do reator;

Remocao do contetido do mesmo sob filtracdo com papel de filtro. Apds filtracao
a mistura apresenta o aspecto mostrado na Figura 4.3.2.5;

Os frascos contendo as amostras foram mantidos sob refrigeragao.
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Similarmente ao procedimento adotado no caso da reacdo enzimadtica, a valvula de
amostragem nao foi utilizada para este fim. A depender do tempo de batelada e da
condi¢do da mistura reacional, observou-se que pode haver formacdo de duas fases
liquidas no reator apds o resfriamento e a despressurizagdo, conforme ilustra a Figura

4.3.2.5.

Apesar da formacdo de duas fases s6 ter sido detectada apds a drenagem da mistura
reacional, ndo se pode garantir que uma amostra representativa seja obtida via valvula
de tomada de amostra, mesmo que seja utilizado o sistema de agitagdo do reator. Para
obter uma razodvel padronizacdo da quantidade de amostra entre 0s meios supercriticos
utilizados (CO,, no caso da reacdo enzimdtica, e etanol) decidiu-se optar por ndo usar a
valvula de amostragem e drenar o conteido do reator num sistema de filtracdo simples
com papel de filtro e coletd-lo num frasco de coleta de amostra exibido na Figura

4.3.2.5.

Figura 4.3.2.5. Amostras coletadas de duas corridas do reator apds 10 minutos de
reacdo de 6leo de soja com etanol supercritico (razao molar etanol:6leo 40:1, a 280°C e
79 bar).

154



4.3.3. Procedimento experimental para a reacio com mistura etanol+CO,

Como nao ha trabalhos na literatura aberta que tratem da sintese de biodiesel etilico
com mistura etanol+CO, em reatores batelada, foi necessdrio avaliar as condicdes
supercriticas desta mistura para tentar emprega-la no reator levando-se em consideragcao

os limites de temperatura e pressdo do mesmo.

As avaliacdes, em forma de modelagem, de diversos trabalhos sobre o equilibrio
liquido-vapor desta mistura bindria possibilitaram a obtencdo de informagdes sobre
alguns pontos criticos da mistura. Entretanto, devido a maioria dos dados de ELV
disponiveis serem isotérmicos com temperaturas variando no intervalo 20-70°C, os
pontos criticos calculados possuem temperaturas inferiores a 70°C e fragdes molares de
CO; elevadas que ndo sdo condizentes com o propdsito de usar o CO, apenas como
cossolvente. POHLER e KIRAN (1997) reportaram graficamente dados de pontos
criticos da mistura CO,+etanol e a condi¢ao mais adequada ao reator utilizado nesta tese
corresponde a 220-240°C, pressdes superiores a 100 bar e 22% de CO,, em massa, o

que corresponde a uma fracdo madssica de CO, na mistura reacional de

aproximadamente 15%.

De acordo com a Figura 4.3.3.1, os demais pontos reportados levam a fracdes
molares de CO, superiores a 30%, em massa, na mistura CO,+etanol. Levando-se em
conta o volume 1til do reator (+ 90 mL) e a razdo molar etanol:6leo a ser utilizada,
perde-se a flexibilidade para obter as pressdes desejadas. Considerando-se a
composi¢ao, indicada na Figura 4.3.3.1 pelo ponto P, a temperatura e pressao criticas da
mistura sdo aproximadamente 212°C e 105 bar, respectivamente. Partindo-se da
composi¢cdo de 22% em massa de CO, numa mistura bindria com etanol, operando-se o
reator em temperatura acima de 212°C e pressdo superior a 105 bar pode-se garantir

uma condigdo critica para a mistura.

Ap6s os testes realizados com o controle na temperatura do reator, estabelecendo o
set point na temperatura da mistura reacional desejada, a melhor estratégia de controle
encontrada consiste em especificar a temperatura de 220°C estabelecendo este valor
como set point no T-R do sistema de controle com parametros do controlador 5, 25 s e

10 s e acompanhar sua evolugdo até que a temperatura no reator atinja 230-250°C.
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Em média gastou-se um total de aproximadamente 80 minutos para que a

temperatura desejada fosse alcancada.

Foi observado que a temperatura do reator oscilou de 222 a 246°C num periodo de
aproximadamente 40 minutos. Registrando a temperatura e pressdo do reator em cada
dois minutos durante um periodo estavel pode-se determinar a média aritmética e obter

a pressao e a temperatura correspondentes ao periodo de tempo investigado.
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Figura 4.3.3.1. Temperatura e pressao criticas da mistura CO,(1)+etanol(2). Dados
de GURDIAL e colaboradores (1993) (quadrados) e ZIEGLER e colaboradores (1995)
(circulos). Composicdes correspondentes aos dados de Pc e Tc de ZIEGLER e
colaboradores (1995) foram calculadas a partir de predicdes para temperaturas e
pressdes criticas destas misturas. Adaptado a partir de POHLER e KIRAN (1997).

As Figuras 4.3.3.2 e 4.3.3.3 mostram a aparelhagem utilizada na sintese do

biodiesel etilico de soja com mistura etanol+CO,.
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Figura 4.3.3.2. Aparato experimental para reacdo de transesterificacdo de 6leo de soja
com mistura etanol+COs,.

7

cilindro banho termostético

de CO, da bomba
Figura 4.3.3.3. Aparato experimental para reacdo de transesterificacdo de 6leo de soja
com mistura etanol+COs,.

O procedimento operacional em etapas € apresentado a seguir:

e (Carregamento do reator com quantidades previamente medidas de 6leo de soja e
etanol. As quantidades obedeceram aos seguintes critérios/limites: volume total de
liquido 80 mL, razdo molar etanol:6leo 25:1. O volume total de reagentes

adicionado ao reator foi de aproximadamente 80 mL (80% do volume total
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disponivel) para alcancar pressdo acima de 74 bar. A densidade global média foi
de aproximadamente 0,750 g.cm'3;

e Fechamento do reator;

¢ Injecdo de CO, via bomba seringa, através de uma linha de 1/16”, de modo que a
razdo massica CO;:etanol seja cerca de 0,22. Um banho termostatico mantém a
temperatura do CO, liquido em 15°C que € a temperatura em que este composto é
alimentado ao reator. Com base na densidade conhecida nesta temperatura, a
massa adicionada de CO, € obtida pela diferenca entre os volumes antes e depois
da injecdo. A pressdo alcancada no reator apds a adicio do CO, é de
aproximadamente 37 bar. Um detalhe da linha de inje¢do de CO, no reator é

apresentado na Figura 4.3.3.4.

linha de injegdo de CO»

e

Figura 4.3.3.4. Linha de injecdo de CO; no reator de transesterificagdo de 6leo de soja
com mistura etanol+COs,.

e Aquecimento do reator até a temperatura no intervalo 230-240°C estabelecendo
inicialmente 220°C como sendo o set point de temperatura do reator (T-R). O
controlador PID atua no aquecedor e na vdlvula solendide que alimenta o fluido
refrigerante na serpentina possibilitando a elevacio controlada de temperatura. A

curva de aquecimento obtida para a reacdo de 6leo de soja com mistura
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etanol+CO, (razdo molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica CO,:etanol) em uma

batelada de 30 minutos € apresentada na Figura 4.3.3.5.
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Figura 4.3.3.5. Rampa de aquecimento na rea¢cdo de 6leo de soja com etanol+CO,

(razdao molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica CO;:etanol) em uma batelada de 30
minutos.

200
AN
s+ —AAQ———AA ———————————
A
= A A
oo b S Chapy
o A A A
50 4---------- A B
M A
0

0O 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Tempo (minutos)

Figura 4.3.3.6. Perfil de pressdo durante a reacdo de 6leo de soja com etanol+CO,
(razdo molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica CO;:etanol) em uma batelada de 30

minutos.

A pressao do reator € elevada conforme mostra a curva apresentada na Figura
4.3.3.6. As curvas de temperatura e pressio no periodo de tempo correspondente a
estabilizacdo da temperatura nas vizinhangas do valor desejado dentro do limite

220-250°C, sdo exibidas nas Figuras 4.3.3.7 e 4.3.3.8, respectivamente.
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Figura 4.3.3.7. Curva de temperatura do reator no periodo de estabilizacdo em torno
do valor desejado (220-250°C) para a reacdo de 6leo de soja com etanol+CO; (razao
molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica CO,:etanol) em uma batelada de 30 minutos.
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Figura 4.3.3.8. Curva de pressao do reator no periodo de estabiliza¢do em torno do valor
desejado (acima de 110 bar) na reagdo de 6leo de soja com etanol+CO, (razdo molar
etanol:0leo 25:1 e razdo massica CO;:etanol) em uma batelada de 30 minutos.

O intervalo de tempo considerado corresponde ao primeiro ciclo de oscilacdes até
que o set point de temperatura do reator seja alcangado. As variacdes de temperatura ao
longo do periodo de 30 minutos ndo sdo significativas e um valor médio pdde ser
determinado no intervalo 220-250°C com valores de temperatura registrados a cada 2
minutos. Este valor médio representa a temperatura obtida para a batelada de 30

minutos.

O mesmo procedimento foi empregado para obter a pressao média. A Figura

4.3.3.9 ilustra as indicagdes de pressdo e temperatura do reator.
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Dando continuidade ao procedimento, vem:

Similarmente a reacdo com etanol supercritico, agitacdo forcada ndo foi usada
para interferéncia no equilibrio de fases;

Parada da batelada estabelecendo o valor de sef point igual a 10°C no reator (T-R).
O sistema de controle atua na vélvula solendide que alimenta o fluido refrigerante
na serpentina promovendo o resfriamento via banho termostético. Deve-se ligar a
bomba portétil para forcar a recirculacdo e aumentar a remog¢ao de calor;

Remocao do isolamento e aplicacdo de banho de gelo no reator quando a
temperatura atinge aproximadamente 60°C. O tempo de resfriamento até esta
temperatura € cerca de 1 hora;

Despressurizacio do reator quando a temperatura do mesmo alcanga cerca de 12-
15°C e pressao 35 bar até a pressdo ambiente por meio da abertura da valvula de
retirada de gases;

Abertura do reator;

Remoc¢do da mistura reacional. Como exemplo, a Figura 4.3.3.10a mostra a
eliminacdo instantanea de CO, durante a drenagem. O aspecto da mistura liquida
resultante, de uma batelada de 30 min da reacdo de 6leo de soja com etanol+CO,
(razao molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica COs:etanol) a 240°C e 165 bar é
exibido na Figura 4.3.3.10b;

Os recipientes contendo as amostras foram mantidos sob refrigeracdo até serem

analisados.
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Figura 4.3.3.9. Reacdo de 6leo de soja com etanol+CO,; (razdo molar etanol:6leo 25:1 e
razdo massica CO;:etanol 0,22:1) em uma batelada de 30 minutos. Indicag¢do de pressdao
e temperatura do reator no painel de controle com o set point definido na camisa (T-R).

Figura 4.3.3.10. Batelada de 30 min da reacdo de 6leo de soja com etanol+CO,
(razao molar etanol:6leo 25:1 e razdo massica CO,:etanol) a 240°C e 165 bar. (a)
Drenagem do reator. (b) Mistura reacional apds a drenagem.
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4.4. Métodos Analiticos

Neste item sdo descritos os métodos analiticos utilizados no trabalho que sdo os

seguintes:

e (aracterizagdo quimica dos 6leos por cromatografia gasosa. Usada para
determinar a concentracio dos triglicerideos presentes no 6leo de soja;

e Indice de acidez dos 6leos para determinar o teor de dcidos graxos livres no
6leo de soja;

e Atividade lipasica para determinar a atividade da enzima Novozym® 435
intacta e reutilizada;

e Teor de glicerina na amostra contendo os efluentes do reator.

4.4.1. Caracterizacao do dleo de soja

A composi¢do quimica do o6leo de soja foi determinada no Laboratério de
Bioquimica Nutricional e de Alimentos, Instituto de Quimica, UFRJ, sob a supervisao
do Prof. Alexandre Guedes Torres. Utilizou-se cromatogréfica gasosa (Shimadzu GC-
14B) com detector de ionizacdo de chama e coluna de polietileno glicol modificada
Omegawax-320 (15mm e 0,32mm i.d.). Nitrogénio foi usado como gis de arraste. A
temperatura da coluna foi de 150°C (5 min) +3°/min até 210°C (7 min) sendo a

temperatura do injetor igual a 260°C e a do detector 280°C.

4.4.2. Determinacao do indice de acidez do éleo de soja

As andlises foram conduzidas nas dependéncias da Escola de Quimica da UFRJ,
LADEQ, Sala 210, de acordo com as NORMAS ANALITICAS DO INSTITUTO
ADOLFO LUTZ (1985).

O indice de acidez ¢ um dado importante na avaliagdo do estado de conservacdo do
6leo. Os processos de decomposicdo, seja por hidrélise, oxidacdo ou fermentagio,
alteram quase sempre a concentracdo dos fons hidrogénio. A decomposi¢cdo dos

glicerideos é acelerada por aquecimento e pela acdo da luz, sendo a rancidez quase

163



sempre acompanhada pela formacao de 4dcidos graxos livres. Estes sdo frequentemente
expressos em termos de indice de acidez. Outras formas incluem mL de solu¢do normal,
porcentagem e gramas do componente acido principal, geralmente acido oleico. As
normas técnicas comumente adotam esta ultima forma de expressao da acidez. O indice
de acidez € definido como o nimero de mg de hidréxido de potdssio necessario para
neutralizar um grama de amostra. O método pode ser aplicado para 6leos brutos e
refinados, vegetais e animais, e gorduras animais. Os métodos que avaliam a acidez
titulavel resumem-se em titular, com solucdes padroes alcalinas, a acidez do produto ou
solucdes aquosas/alcodlicas do produto, assim como os dcidos graxos obtidos dos

lipidios.

O procedimento consiste em pesar 2 g da amostra liquida em frasco Erlenmeyer de
125 mL. Em seguida, adicionar 25 mL de solugdo de éter-alcool (2:1) neutra e duas
gotas do indicador fenolftaleina. Posteriormente deve-se titular com solucdo de
hidréxido de sédio 0,1 M ou 0,01 M até o aparecimento da coloracdo résea que devera
persistir por 30 segundos. No caso de produtos com baixo teor de acidos graxos, por
exemplo, 6leos e gorduras refinados, deve-se usar solucdo de NaOH 0,01 M para a

titulagdo.

O calculo do indice de acidez ¢ feito através da equagdo 4.4.2.1.

[a=2tc 4.4.2.1)

Onde v é o volume (mL) de solucdo de hidréxido de sédio gasto na titulagdo, f¢€ o fator
da solucdo de hidréxido de sédio (0,8729), ¢ € a concentracdo da solug¢do de hidréxido

de sodio (0,01 M) e P é a massa da amostra (g).

Conforme as NORMAS ANALITICAS DO INSTITUTO ADOLFO LUTZ (1985),
para converter o indice de acidez em solu¢cdo molar, deve-se dividir o resultado por
1,78. Para expressar o indice de acidez como acidez em 4cido oleico, deve-se dividir o
resultado por 1,99. Para transformar a acidez em 4cido oleico em acidez em solucdo

normal, deve-se dividir o resultado por 3,55.

164



4.4.3. Determinacao da atividade lipasica (método titulométrico)

A atividade da enzima lipase pode ser medida através dos métodos
espectrofotométrico e titulométrico. O primeiro é mais simples e rdpido e, portanto,
mais frequentemente adotado. Todavia, pelo fato do substrato utilizado ser um éster, a
presenca de outras esterases, além das lipases, pode ser detectada. Deste modo, o
método titulométrico foi utilizado para a confirmacdo de que lipases, ao invés de

esterases, estavam sendo medidas.

Preparo do tampao de fosfato de sodio 100 mM pH=7

Preparar as solucdes A e B. Solucdo A: 0,2 M de fosfato didcido de sédio (27,8 g
em 1000 mL de dgua destilada). Solucdo B: 0,2 M de fosfato 4cido de sédio (28,39 g
em 1000 mL de dgua destilada). Retirar uma aliquota de 39 mL da solu¢do A e misturar
com uma aliquota de 61 mL da solucao B. Completar o volume do baldo volumétrico

(200mL) com agua destilada.

Preparo da solugdo de NaOH 0,05 M

Pesar 2 g de NaOH e dissolver em &dgua destilada. Transferir para um baldo
volumétrico de 1000 mL e completar o volume com &4gua destilada. Calcular a

concentracdo nominal de acordo com a equagdo 4.4.3.1.

c _massa de NaOH pesada(g)
NOMINAL MMNaOH . V(L)

(4.4.3.1)

A solucgdo preparada deve ser padronizada com bifitalato de potéssio. Para isso, trés
quantidades de biftalato de potéssio, entre 0,03 g e 0,06 g, sdo pesadas. A cada um dos
frascos sdo adicionados 50 mL de 4gua destilada e a seguir sdo titulados contra a
solucdo de NaOH a ser padronizada utilizando um titulador automético Metler Toledo
DL50, obtendo-se o valor médio do titulo (#,,). A concentragao real da solu¢ao de NaOH

¢ dada pela equacdo 4.4.3.2.
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Creal = CNOMINAL ' tm (4432)

Preparo da emulsao

Misturar 50 mL de dgua destilada com 7 g de goma ardbica e 50 mL de azeite de

oliva. Agitar a mistura em agitador mecéanico a 1500 rpm por 3 min.

Procedimento da andlise da atividade lipdsica

Adicionar 100 mg de enzima a 4 mL de tampao fosfato de sédio 100 mM, pH=7 e 5
mL de emulsdo anteriormente preparada. Deixar a mistura em banho térmico a 35°C por
15 min. Apds esse periodo, interromper a reacdo adicionando 10 mL de uma solugdo

acetona/etanol/dgua (1:1:1). Titular contra NaOH 0,05 M até pH final igual a 11.

Observacgao: o branco ¢é feito da mesma forma que as amostras descritas, porém a

enzima s6 € adicionada na hora da titulagao.

A atividade (U/g) € obtida pela equacao 4.4.3.3.

(Va—Vb)-C,,,,-1000
— (4.4.3.3)

Ativ =

Em que Ativ € a atividade lipasica, Va (mL) é o volume de NaOH gasto para titular
a amostra, Vb (mL) é o volume de NaOH gasto para titular o ensaio em branco, ¢ (min)

€ o tempo de reacdo e M.,,, (g) ¢ a massa de enzima utilizada.

Uma unidade de atividade de lipase extracelular (U) foi definida como a quantidade
de lipase que produz 1 pumol de 4cidos graxos livres por minuto nas condi¢des do

ensaio.
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4.4.4. Determinacao da concentracao de glicerina na amostra contendo o
efluente do reator

As andlises do teor de glicerina nas amostras foram realizadas no Laboratério de
Bioprocessos do PEQ-COPPE sob a supervisdo do Prof. Tito Alves utilizando o Kit de
Determinacdo de Serum Triglicerideo (Numero de catdlogo TRO100), fornecido pela

Sigma-Aldrich.

O kit de determinacdo de glicerina livre € utilizado na andlise enzimatica
quantitativa de glicerina em serum ou plasma a 540 nm. Além de glicerina, pode-se
determinar glicerideos ou triglicerideos totais. Os triglicerideos, ésteres e glicerina nao
circulam livremente em plasma, mas sdo ligados as proteinas e sdo transportados como
complexos moleculares chamados lipoproteinas. Os métodos analiticos para determinar
a concentracdo de triglicerideos usualmente empregam reagdes de hidrélise enziméticas
ou alcalinas de glicerina e acidos graxos livres seguidas de andlises quimicas ou
enzimaticas para quantificar a glicerina formada. Muitos dos reagentes comercialmente
disponiveis para triglicerideos nao diferenciam entre glicerina enddgena gerado a partir
do catabolismo dos triglicerideos (produto final do metabolismo das gorduras) e
glicerina proveniente da acdo hidrolitica de lipases em glicerideos. O kit usado nesta
tese determina glicerina endégena usando o mesmo conjunto de reacdes enzimaticas

sem a reacdo de hidrélise inicial com lipase.

O procedimento adotado no kit consiste na hidrélise enzimética de triglicerideos
convertendo-os em glicerina e dcidos graxos livres usando lipase e a glicerina produzida
¢ medida por andlise baseada em reacOes enzimdticas. As reacdes enzimadticas da
glicerina sdo representradas pelas equacgoes 4.4.4.2, 4.44.3 e 4.4.4.4. A glicerina é
fosforilatada por adenosina-5’-trifosfato (ATP) formando glicerina-1-fosfato (G-1-P) e
adenosina-5"-difosfato (ADP) numa reacao catalisada por glicerina kinase (GK). G-1-P
¢ entdo oxidado pela glicerina-fostato oxidase (GPO) a fosfato de dihidroacetona (DAP)
e peroxido de hidrogénio. Em seguida a peroxidase (POD) catalisa a reacdo entre o
peréxido de hidrogénio, a 4-aminoantipirina (4-AAP) e s6dio N-etil-N-(3-sulfopropil)
m-anisidina (ESPA) para produzir uma tintura de quinona-imina que possui absorbancia
méxima a 540 nm. O aumento de absorbancia a 540 nm € diretamente proporcional a

concentracdo de glicerina livre na amostra.
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glicerina + ATP —*— G-1-P + ADP 4.4.4.2)

G-1-P+0, —=— DAP +H,0, (4.443)
H,O, +4-AAP + ESPA —%° 5 quinona-imina + H,O 4.4.4.4)

Os equipamentos e acessorios requiridos para a andlise incluem: espectrofotdmetro
UV mini modelo 1240, Marca Shimadzu, capaz de medir absorbancia a 540 nm e

vidraria em geral (tubos de ensaio para testes, pipetas volumétricas, cubetas, etc).

As instrugdes para preparacdo das solucdes, procedimentos para o uso do kit e
cuidados com amostras e solugdes foram retiradas do SIGMA TECHNICAL
BULLETIN (2010). Deve-se usar dgua deionizada ultrapura na preparacdo do reagente
de glicerina livre. Agua isenta de microorganismos é recomendada para assegurar um
bom desempenho. As amostras ndo devem ser expostas em temperatura ambiente por

mais de 48 horas para prevenir contaminagao bacteriolégica.

A estabilidade do reagente de glicerina livre € garantida por 24 meses apds a data
de fabricac@o. A solucdo do reagente de glicerina livre € estavel durante 60 dias quando

estocado no intervalo de temperatura 2-8°C ou 5 dias a 18-26°C.

Procedimento

1. Preparar a solucdo aquosa padrio de glicerina com concentracio de 0,26 mg.L™".

usando dgua deionizada ultra pura;

2. Preparar o reagente de glicerina livre misturando-o com 40 mL de agua. Apds a
adicao de 4gua, tampar os recipientes, e misturar imediatamente vdrias vezes por
inversdo evitando agitacdo convencional. A solucdo final do reagente deve ser

armazenado em recipientes de cor marrom para evitar degradagao pela ac¢do da luz;

3. Ligar o espectrofotdmetro com comprimento de onda de 540 nm estabelecendo

absorbancia zero usando dgua como referéncia;
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4. Aquecer o reagente de glicerina livre até a temperatura desejada, + 37°C;

5. Identificar cubetas para branco, padrao de glicerina e amostra;

6. Pipetar 0,8 mL do reagente de glicerina livre em cada cubeta;

7. Adicionar 0,01 mL de dgua, padrao de glicerina e amostra as cubetas identificadas

como branco, padrao de glicerina e amostra, respectivamente. Misturar gentilmente;

8. Incubar por 5 minutos a 37°C (as aliquotas em temperatura ambiente devem ser

incubadas por 15 minutos e aquelas a 30°C por 10 minutos);

9. Medir a absorbancia (Ass) do branco, do padrdo de glicerina e da amostra versus a

da 4gua que € usada como referéncia.

A concentracdo de glicerina da amostra € calculada através da equacdo 4.4.4.5:

B Ahranco ) ) p adrdo

( amostra

glicerina = 4.4.4.5)

padrao branco

Onde,

Aumostra denota a absorbancia da amostra. Ap,q,c, representa a absorbancia do branco
¢ a variacdo de absorbancia no intervalo de tempo At, em minutos, decorrido durante a
fase de aumento linear dos valores de absorbancia e padrdo € a concentracdo da solugao

padrio de glicerina em mg.mL".

O espectrofotdmetro utilizado possui precisao de +/- 0,005 abs e a repetibilidade é
de +/- 0,002 abs. Com rela¢do ao comprimento de onda, a precisdo € de +/- 1,0 nm e a

repetibilidade +/-0,3 nm.
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5 - RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste item sdo apresentados e discutidos os resultados das partes experimental e
computacional. A parte experimental contempla os resultados da caracterizacao do dleo
vegetal utilizado, determinacdo do indice de acidez do dleo, determinagdo da atividade
lipasica da enzima Novozym® 435 e das reacdes de transesterificacdo consideradas. A
parte computacional contém os resultados da modelagem dos equilibrios de fases

envolvendo os compostos que participam da reagdo de sintese de biodiesel.

5.1.1. Parte Experimental - Determinacio da caracterizacio quimica do éleo de
soja

A composicdo aproximada do Oleo de soja Liza, determinada por andlise

cromatogréfica, estd apresentada na Tabela 5.1.1.1.

Tabela 5.1.1.1. Composi¢do média do 6leo de soja Liza

Triglicerideo Acido Nomenclatura Oficial

. % Massa Féormula (acido carboxilico ou
(nomenclatura carboxilico s
. (massa) molar molecular triglicerideo)
usual) associado
. .. . 1,2,3-Propanotriil
Tripalmitina 16:0 10,5840 807,32 C51HogOg trihexadecanoato
. . . . 1,2,3-Tri (cis-9-
Tripalmitoleina 16:1 0,0766 801,27 C51Hy,O¢ hexadecenoil) glicerol
. . ) 1,2,3-Propanotriil
Tristearina 18:0 32111 891,48 Cs7H, 1006 trioctadecanoato
C ) 1,2,3-Propanotriol tri
Trioleina 18:1 24,6059 885,43 C57H104O6 (9-0Ctan0decenoat0)
. . . 1,2,3-Tri-([cis,cis]9,12-
Trilinoleina 18:2n-6 54,4948 879,38 Cs7Ho3O¢ octadecadienoil)glicerol
. . Acido 6,9,12
v-Trilinolenina 18:3n-6 0,0167 873,34 Cs57Hg,0¢ octadecatrienoico
a-Trilinolenina 18:3n-3 5,6458 873,3 Cs;HoyO4 Acido 9,12,15
octadecatrienoico
Triaraquidina 20:0 0,3554 975,64 Cg3H12204 Acido ticosanoico
Trigondina 20:1n-9 0,2422 969,59 Ce3H;1606 Acido 11-eicosenoico
Delta 11-14 cis 20:2n-6 00340 96354  CeHy1Os Acido 11,14-
trieicosadienoina eicosadienoico
Di-homo-y- ) Acido 8,11,14 -
Trilinolenina 20:3n-6 0,0273 957,48 CesHi0406 eicosatrienoico
Tri- timnodonina  20:5n-3 00706 94540  CeHoOs Acido 5.8,11,14,17 -
eicosapentanoico
Tribehenina 22:0 0,4785 1059,80 CgoH 13404 1,2,3-Tridocosanoilglicerol

A massa molar média do dleo de soja, 914,07 g-mol'l, foi calculada pela

ponderacdo das massas molares dos constituintes do 6leo indicados na Tabela 5.1.1.1.
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5.1.2. Parte Experimental - Determinacao do indice de acidez do éleo de soja

A concentracgao total de dcidos graxos residuais no 6leo de soja foi determinada por
andlise titulométrica realizada de acordo com o procedimento descrito no Capitulo 4. O
teor de acidez obtido para o 6leo de soja foi de 0,46% o que representa um 6leo de baixa
acidez. Segundo a Resolu¢dao ANVISA N° 482 de 23/09/1999, o valor supera o teor
méximo estabelecido para 6leo refinado (0,3%) e se encontra abaixo do limite mdximo
para 6leo semirefinado (0,5%). Neste caso, o 6leo dispensa o uso de pré-tratamentos
para ser empregado na sintese de biodiesel pelas rotas consideradas nesta tese em que
foi assumido que as reagdes de esterificacdo decorrentes da presenca de dcidos graxos

sdo despreziveis nas condi¢des investigadas.

5.1.3. Parte Experimental - Determinacao da atividade lipasica da enzima
Novozym® 435

Os resultados da medida da atividade lipasica da enzima Novozym® 435 fresca e

reutilizada foram 19,073 U.g'1 e 3,543 U.g'l, respectivamente.

5.1.4. Sintese de biodiesel etilico de soja via transesterificacio enziméatica na
presenca de CO; supercritico

Os experimentos realizados nesta rota para produzir biodiesel foram conduzidos em
triplicatas para bateladas de 1, 2, 3, 5 e 6 horas seguindo o procedimento descrito no

Capitulo 4 e os resultados correspondentes estdo disponiveis no Anexo T.

Os valores médios das varidveis de processo, das condi¢des experimentais
utilizadas e dos resultados dos experimentos na sintese do biodiesel com a enzima
imobilizada Novozym® 435 na presenca de CO, supercritico estdo listados nas Tabelas

5.14.1,5.1.42e5.1.4.3.
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Tabela 5.1.4.1. Valores médios das varidveis operacionais por batelada na sintese
enzimatica do biodiesel na presenca de CO, supercritico.

Tempo T Desvio P Desvio Razdo molar Desvio

(h) °C) Padrdo (bar) Padrao etanol:6leo Padrao
(°O) (bar)

1 45,17 0,30 87,6 7,7 4,9957 0,03
2 45,29 0,10 82,6 2,7 5,0135 0,04
3 45,15 0,04 86,8 6,1 5,0125 0,03
5 45,12 0,00 87,9 0,7 5,0346 0,04
6 45,09 0,05 92,1 1,0 4,9984 0,00

Tabela 5.1.4.2. Valores médios das varidveis operacionais por batelada na sintese
enzimatica do biodiesel na presenca de CO, supercritico.

Tempo Massa Desvio Razdo Desvio Concentragdo Desvio Padrao
(h) de 6leo Padrao massica Padrdo  de glicerina (mg.cm'3)
(2 (&) Novozym® (mg.cm™)
435:6leo
1 38,0858 0,60 0,0978 0,00 0,1978 0,03
2 35,1308 0,07 0,0998 0,00 0,8853 0,50
3 35,6901 0,70 0,0965 0,01 1,2257 0,30
5 35,9424 0,70 0,1001 0,00 1,3170 0,30
6 35,7797 0,50 0,0999 0,00 1,3142 0,10

De acordo com as Tabelas 5.1.4.1 e 5.1.4.2 os valores mais elevados de desvio
padrao foram observados nas medidas de pressdo do reator que, no caso do reator
batelada, depende da pressdo inicial oriunda da injecdo de CO,, e do controle de

temperatura.

A conversdo da reacdo foi calculada a partir da concentracdo de glicerina formada
durante a reac@o e contida na solugdo coletada do reator ao final de cada batelada. Com
base na concentracdo molar de glicerina, através da estequiometria da reagdo global
obteve-se a quantidade de 6leo reagida, a quantidade de biodiesel produzida e, como

consequéncia, a conversio da reacdo.

A Figura 5.1.4.1 exibe o perfil de concentracdo de biodiesel e 6leo no decorrer da
reacdo indicando que a partir de 5 horas ndo houve mudanca substancial nas

concentragdes destes componentes e, consequentemente, ocorreu a auséncia de reacao.
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Figura 5.1.4.1. Perfil de concentracdo de 6leo de soja e biodiesel ao longo da batelada
na sintese enzimatica do biodiesel na presenca de CO, supercritico a 45,16°C, 87,4 bar,
etanol:6leo 5,01 em mol, Novozym® 435:6leo 9,9% em massa.

Os resultados apresentados na Tabela 5.1.4.3 revelam que a conversdo do dleo
atingiu aproximadamente 36,37% em 5 horas de reacdo e este valor foi praticamente
repetido em 6 horas de batelada com o reator operando com os seguintes valores médios
de temperatura, pressdo, razao molar etanol:6leo e razdo madssica percentual enzima

imobilizada:6leo: 45,16°C, 87,4 bar, etanol:6leo 5,0091 € 9,9%.

Tabela 5.1.4.3. Resultados por batelada na sintese enzimadtica do biodiesel na presencga
de CO; supercritico
Tempo Conversdo Concentragdo Concentracio Concentracio Concentragdo

(h) de dleo de dleo de etanol de glicerina de biodiesel
(%) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L™)

0 0,00 0,7704 3,8520 0,0000 0,0000

1 5,16 0,7307 3,5372 0,0377 0,1130

2 25,01 0,5772 2,4608 0,1444 0,4331

3 34,09 0,5074 2,0244 0,1730 0,5189

5 36,37 0,4893 1,9297 0,1780 0,5340

6 36,46 0,4895 1,9112 0,1785 0,5354

A enzima foi reutilizada a partir da segunda batelada e a reposic@o de enzima fresca
foi feita sem planejamento prévio para compensar as perdas nas lavagens, dentre outras.
A atividade lipdsica da enzima variou de 19,073 U.g', quando fresca, para 3,543 U.g™'

ao final de quinze bateladas o que representa um decréscimo de 79,5%.
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Esta reducdo na atividade pode justificar a estabilizacdo da conversao em um valor

baixo a partir de cinco horas de batelada.

Conforme foi relatado na revisdo bibliografica, até o presente, ndo hé trabalhos
disponiveis na literatura sobre a sintese enzimdtica de biodiesel etilico de soja na
presenca de CO, em regime de batelada. A inibicao da enzima pela a¢do do dlcool tem
sido mencionada como uma das causas das dificuldades para se obter conversdes
significativas em periodos de reacdo mais curtos em estudos realizados com metandlise
ou etandlise de Oleos vegetais diversos. No trabalho de MADRAS e colaboradores
(2004), por exemplo, a conversdo de dleo de girassol ndo ultrapassou 27% ao final de 6
horas e este valor foi mantido no tempo de 12 horas, na presenca CO, operando a 45°C,
razao molar etanol:6leo igual a 5 e quantidade de Novozym® 435 igual a 30% da massa
de 6leo. A pressao inicial de 68 bar foi atingida ap6s a adi¢do de CO; ao reator de 7 mL
e, segundo reportaram os autores, com a elevagdo da temperatura até 45°C a pressao
superou a pressdo critica do CO, (73,8 bar). Tais condi¢cdes foram reportadas como
Otimas apOs a avaliagdo de todos os parametros que influenciam a reacdo. A baixa
conversao foi atribuida a reducdo na atividade da enzima devido a inibi¢do causada pelo
alcool. Outros estudos sobre esta rota com diferentes 6leos em condi¢cdes operacionais
semelhantes [VARMA e MADRAS, 2007; VARMA e colaboradores, 2010;
RATHORE e MADRAS, 2007] atestaram que sdo necessdrias bateladas mais longas
(até 24 horas) e pressdes mais elevadas (até 200 bar) para se obter conversdes de 37 a
70%. E importante enfatizar que em nenhum dos trabalhos citados houve retiso da

enzima.

Na Figura 5.1.4.2 estdo comparados os resultados dos experimentos realizados
nesta tese com aqueles reportados por MADRAS e colaboradores (2004). As principais
diferencas entre os dois estudos sdo: o tipo de 6leo, o tamanho e tipo de reator, a razao
madssica enzima imobilizada:6leo e o retiso da enzima. As conversdes alcangadas sao
consideradas baixas se comparadas com as rotas convencionais de producdo de
biodiesel. Observa-se que a reacdo do biodiesel de soja, realizada nesta tese, apresentou
taxa de reac@o mais elevada com conversao cerca de 10 pontos percentuais superior em

relacdo aquela do biodiesel de girassol no final da reagdo.
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Figura 5.1.4.2. Conversdo da sintese enzimética do biodiesel etilico na presenca de CO,
supercritico. A Este trabalho: 6leo de soja, 45,16°C, 87,4 bar, etanol:6leo 5,01 em mol,
Novozym® 435:6leo 9,9% em massa. © MADRAS e colaboradores (2004): d6leo de
girassol, 45°C, 78,3 bar, etanol:6leo 5 em mol, Novozym® 435:6leo 30% em massa.

Apesar de ser dificil mensurar precisamente a influéncia do fator de escala do reator
no desempenho da reacdo, € muito provavel que haja diferenca entre os resultados de
uma reacao catalitica heterogénea envolvendo um catalisador sélido na presenca de um
solvente em estado supercritico e dois reagentes liquidos imisciveis, realizada em um
reator de 7 mL e outro de 100 mL. Adicionalmente, a composi¢do dos 6leos utilizados

exerce influéncia sobre a conversio.

Na avaliacdo da influéncia da razdo mdssica enzima imobilizada:6leo realizada por
MADRAS e colaboradores (2004) concluiu-se que o aumento desta razdo afeta
positivamente a conversao e 30% foi considerado como o valor 6timo nas condi¢des do
experimento. Neste trabalho um valor em torno de 10% foi usado basicamente para

economizar Novozym® 435.

Cumpre ressaltar que o 6leo de soja possui composicao semelhante aquela do dleo
de girassol, exceto pela presenca da trilinolenina (+#6% em massa) que contém trés
duplas ligacdes nas ramificacdes das cadeias correspondentes ao dcido graxo associado.
Conversdes abaixo de 7% foram observadas por VARMA e MADRAS (2007) na

sintese de biodiesel a partir de d6leo de linhaca com metanol e etanol em CO,
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supercritico usando lipase Novozym® 435 como catalisador em condi¢des semelhantes
aquelas usadas nesta tese. A baixa conversdo observada com ambos os dlcoois teve
origem supostamente na alta concentragdo de trilinolenina neste 6leo. De fato, os
resultados do trabalho de RATHORE e MADRAS (2007) mostraram que, em metanol
supercritico, a transesterificacdo de 6leos ricos em triglicerideos saturados ocorre mais
rapidamente que os ricos em insaturados. Aparentemente este composto afetaria
negativamente a reacdo, mas os resultados obtidos nesta tese estdo em desacordo com

este fato, ja que maiores conversdes foram alcangadas em tempos inferiores.

No que tange a modelagem computacional da cinética da reacdo enzimatica com o
modelo de taxa inicial de reac@o correspondente ao mecanismo do tipo ping-pong bi-bi,
o ajuste dos parametros nao foi satisfatério e por isso nao foi apresentado neste trabalho.
A proépria definicdo do modelo requer o uso de velocidades iniciais da reagdo para o
ajuste dos parametros que, na maioria dos casos, sdo medidas a partir de dados de
variacao de concentracdo de 6leo com o tempo de batelada, geralmente inferior a 1 hora,

usando-se diferentes concentracdes iniciais de dlcool o que nao foi feito neste trabalho.

Alguns estudos realizados no decorrer desta tese reportados em PESSOA e
colaboradores (2009) e PESSOA e colaboradores (2010) revelaram que quando a curva
conversdo ou concentracdo de Oleo versus tempo contém dois ou mais pontos
experimentais na primeira hora da batelada, as vezes € possivel ajustar os pardmetros
que possuem valores que indicam significado fisico coerente, principalmente a
velocidade méxima inicial e a constante de inibicao da enzima pelo dlcool. No presente
caso, s6 ha um ponto medido uma hora apds o inicio da batelada e infelizmente a
conversdao correspondente ndo € condizente com a tendéncia dos demais pontos,

conforme ilustra a Figura 5.1.4.2.

O Anexo M contém alguns resultados de estudos conduzidos ao longo periodo
desta tese relacionados com modelagens da cinética de reacdo de transesterificacdao
enzimaética e engenharia de reatores com €nfase na remocao continua de ésteres etilicos
pela extracdo com CO, supercritico com base em dados experimentais retirados da

literatura aberta.
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5.1.5. Sintese de biodiesel de soja via transesterificacdo com etanol supercritico

Os experimentos realizados nesta rota de produgao de biodiesel foram conduzidos,
em triplicatas, com bateladas de 10 a 50 minutos com incrementos de 10 minutos, de
acordo com o procedimento descrito no Capitulo 4. Os resultados de todas as triplicatas
estdo disponiveis no Anexo U. As Tabelas 5.1.5.1, 5.1.5.2 e 5.1.5.3 listam os valores
médios das varidveis de processo, as condi¢des experimentais utilizadas e os resultados

dos experimentos na sintese do biodiesel com etanol supercritico.

Tabela 5.1.5.1. Valores médios das varidveis operacionais por batelada na sintese do
biodiesel com etanol supercritico.

Tempo T Desvio P Desvio Razdo molar Desvio
(min.) O Padrao (bar) Padrao etanol:6leo Padrao
O (bar)
10 282,01 2,00 79,7 6,0 40,0340 0,01
20 282,06 0,40 79,4 5,0 40,2058 0,30
30 281,60 1,00 75,4 7,0 40,0246 0,20
40 281,23 1,00 73,6 1,0 40,0657 0,06
50 280,11 2,00 97,3 14,0 40,1830 0,20

Tabela 5.1.5.2. Valores médios das varidveis operacionais por batelada na sintese do
biodiesel com etanol supercritico.

Tempo Massa Desvio Densidade Desvio Concentragdo Desvio
(min.) de 6leo Padrio Global Padrdo  de glicerina Padrio
) (®  (gem®) (gem®) (mgem®)  (mgem?)

10 16,7184 0,40 0,5193 0,01 0,4489 0,10
20 16,4261 0,60 0,5117 0,02 0,7119 0,20
30 17,0185 1,00 0,5286 0,04 0,6917 0,20
40 16,4460 0,30 0,5111 0,01 1,0200 0,30
50 21,7403 0,40 0,6770 0,01 1,3030 0,60

Conforme mostram as Tabelas 5.1.5.1 e 5.1.5.2, as medidas de temperatura e
pressdo do reator forneceram os valores mais elevados de desvio padrdo. O limite
maximo de temperatura do reator (350°C) juntamente com o controle de temperatura
utilizado, descrito no Capitulo 4, causam variacdes de temperatura durante as bateladas
que dificultam a reprodutibilidade nas triplicatas. No que diz respeito a pressdo do
reator, dois aspectos devem ser enfatizados: a dependéncia direta da temperatura e a
influéncia do volume de liquido adicionado ao reator que estd diretamente ligado a
densidade global da mistura dada pela razdo entre a massa de liquido adicionado ao
reator ¢ o volume util disponivel. A medida que se usa um maior volume inicial de

liquido no reator, o espago disponivel para ser ocupado pela fase gasosa diminue e com
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a elevacdo da temperatura maiores valores de pressao podem ser alcangadas. Esta op¢ao
foi utilizada na batelada de 50 minutos com o objetivo de manter a pressdo do reator
acima da pressao critica do etanol (61,4 bar) por um tempo superior a 50 minutos na

primeira oscilagao de temperatura em torno do set point do controlador.

A conversdo da reagdo foi calculada de modo semelhante ao descrito no item 5.1.4.
As concentra¢des molares do 6leo de soja consumido e do biodiesel produzido em cada
tempo considerado estdo mostradas na Figura 5.1.5.1 onde se nota uma tendéncia a

estabilizacdo nas concentragdes obtidas a partir de 30 minutos de reagdo.

Perfil de concentracao
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Figura 5.1.5.1. Concentracdo de 6leo de soja e biodiesel na sintese do biodiesel com
etanol supercritico a 281,40°C, 81,1 bar, etanol:6leo 40,10 em mol.

Os resultados apresentados na Tabela 5.1.5.3 revelam que a conversdao do dleo
atingiu aproximadamente 61,6% em 40 minutos e este valor foi praticamente mantido
até 50 minutos de batelada com o reator operando com os seguintes valores médios de
temperatura, pressao e razao molar etanol:6leo: 281,40°C, 81,1 bar e 40,10. Com base
nos resultados de MINAMI e SAKA (2006) e HE e colaboradores (2007) que
reportaram o favorecimento da reacdo inversa da transesterificacdo e a degradacdo
térmica dos ésteres em temperaturas acima de 350°C, a ocorréncia de reacdes paralelas

de decomposi¢do térmica € pouco provdvel em temperaturas inferiores a 290°C que

foram utilizadas nesta tese.
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Tabela 5.1.5.3. Resultados por batelada na sintese do biodiesel com etanol supercritico.
Tempo Conversdo Concentragdo Concentracio Concentracio Concentragdo

(min.) de dleo de dleo de etanol de glicerina de biodiesel
(%) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L'™")
0 0,00 0,2912 11,6480 0,0000 0,0000
10 26,65 0,2136 8,3805 0,0569 0,1708
20 43,02 0,1655 6,4405 0,0712 0,2136
30 52,96 0,1371 5,2695 0,0726 0,2178
40 61,56 0,1119 42767 0,0689 0,2066
50 59,48 0,1177 4,5196 0,0700 0,2100

Os resultados de conversdao em cada tempo de batelada estdo expostos na Figura
5.1.5.2. Apesar do aumento da solubilidade do etanol no 6leo, sob condi¢do
supercritica, que promove a homogeneidade da mistura reacional, a conversao nao
ultrapassou 62% nas condicdes especificadas na legenda da referida figura. As
conversdes alcangadas sdo consideradas baixas se comparadas com outros trabalhos
sobre a rota supercritica para produzir biodiesel publicados na literatura aberta. Em
geral, temperaturas superiores a 300°C e pressoes acima de 200 bar t€m sido reportadas
como sendo requeridas para propiciar a homogeneidade ao meio reacional seja com
metanol ou etanol. Todavia, existem controvérsias em relacdio a estas condigdes,
conforme revelam o trabalho de HEGEL e colaboradores (2007) e o de GLISIC e
SKALA (2010) que incluiu uma avaliacdo criteriosa do comportamento das fases e da
distribuicdo dos componentes entre elas no decorrer da reacdo. Portanto, as
comparagdes devem ser criteriosas, pois ha diferengas marcantes entre os estudos tais
como: condi¢des de pressdo e temperatura, tipos de 6leo, tamanhos, tipos e regime de

operacao dos reatores.

Em reatores continuos, a pressdo do reator ¢ provida por uma bomba e o controle
desta varidvel é independente da temperatura o que propicia a operacdo em pressdes
mais elevadas. SILVA e colaboradores (2010), por exemplo, estudaram a sintese do
biodiesel de etilico de soja num reator continuo do tipo microtubo (didmetro interno
0,76 mm). Operando com pressdes (100-200 bar), temperaturas (250-325°C) e razao
molar etanol:6leo variando entre 10:1 e 40:1, foram reportados rendimentos em ésteres

de aproximadamente 70% (base massica).

Um outro processo continuo de produgdo de biodiesel etilico de soja em meio

supercritico foi investigado por VIEITEZ e colaboradores (2007). Conversao médxima
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de 77,5% foi alcancada em um reator operado a 200 bar e 350°C com razdao molar

etanol:6leo de 40:1 e vazao de mistura dleo+etanol de 1,5 mL.min ",

Nao ha trabalhos disponiveis na literatura que mostrem a variacao de conversao de
6leo de soja em biodiesel com o tempo usando etanol supercritico em regime de
batelada. VALLE e colaboradores (2008) estudaram a producdo de biodiesel usando
etanol supercritico em experimentos com reator batelada usando 6leo de soja comercial
e Oleo de girassol cru. O unico resultado relatado no artigo refere-se genericamente a
ambos os Oleos: rendimentos superiores a 96% apds 25 minutos de reacdo a 328°C e
com razdo molar etanol:6leo igual a 37:1. O termo rendimento ndo foi especificamente

definido.

MADRAS e colaboradores (2004) em seus estudos com Oleo de girassol
investigaram a sintese de biodiesel com etanol em condi¢do supercritica (250-400°C e
200 bar) em um reator batelada de 8 mL mantido dentro de uma fornalha e reportaram
conversdes elevadas (80-98%) no intervalo 30-40 minutos usando razdo molar
etanol:6leo igual a 40. Apds 40 minutos a conversdo aumentou de 85 para 98% com a
elevacdo de temperatura de 250 para 400°C. Os experimentos foram conduzidos em
triplicatas com variagdes de conversao de + 2%. No caso da temperatura, as variagdes
foram de + 1°C. Deve-se observar que as temperaturas reportadas foram, na realidade,
medidas em um forno onde o reator foi mantido durante a reacdo. A pressdao nao foi
medida durante os experimentos e foi mencionado que as quantidades iniciais dos
reagentes foram tais que o reator atingiria 200 bar na temperatura desejada. Este valor
de pressao estd listado dentre as condicdes 6timas utilizadas no estudo e aparece em
outros artigos realizados pelos autores. Por exemplo, VARMA e MADRAS (2007)
produziram biodiesel etilico a partir dos 6leos de mamona e linhaca nas mesmas
condicdes de pressao e temperatura usadas por MADRAS e colaboradores (2004) e no
artigo correspondente foi mencionado que as quantidades de dleo e élcool foram
determinadas usando-se a equagdo de estado de Peng-Robinson de modo a obter 200 bar
na temperatura desejada do reator. Nao ha informacdes disponiveis sobre os valores dos
parametros de interacdo bindria utilizados para a mistura 6leo-etanol. O mesmo
procedimento foi adotado por estes autores outros artigos publicados posteriormente
[VARMA e MADRAS, 2007; VARMA e colaboradores, 2010; RATHORE e
MADRAS, 2007]. De qualquer forma, o fator de escala deve ser levado em
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consideragdo quando se compara os resultados da reagdo em questdo realizada em um
reator de 8 mL sem medi¢do de pressdo com aqueles obtidos em um reator de 100 mL

com controle de temperatura e pressao.

Conversao do oleo

70

50 ¢
40
30
20 |
10 -

Conversao (%)

0 </ T T T T T
0 10 20 30 40 50 60

Tempo (min)

Figura 5.1.5.2. Conversdo da sintese do biodiesel com etanol supercritico a 281,40°C,
81,1 bar, etanol:6leo 40,10 em mol.

Quanto a reacdo de transesterificacdo em si, sob condi¢des subcriticas duas fases
liquidas existem e a taxa de transferéncia de massa dos componentes entre as fases pode
limitar a taxa de reagcdo. Os tipos de fases mudam no decorrer da reacdo devido a maior
solubilidade dos compostos intermediérios e produtos da reacdo no élcool e no 6leo.
Com relacdo ao comportamento das fases, pdde-se observar que a depender da
composi¢ao do efluente do reator que depende do tempo de batelada, conduzida a
280°C e 80 bar, e da razdo molar inicial etanol:6leo havia ou ndo havia formacdo

imediata de duas fases liquidas apds a coleta da amostra.

Além disso, é importante reconhecer que a temperatura critica da mistura varia
conforme a reacdo progride, pois hd modificacdo nas espécies presentes, assim como
em suas concentracdes. Portanto, para examinar as condi¢des supercriticas em uma
reacdo de transesterificacdo ndo € necessdrio apenas escolher uma temperatura que
exceda a temperatura critica do dlcool escolhido. A rigor, seria necessario conhecer a
temperatura critica da mistura ao longo do periodo da reagdo para garantir que a

temperatura permaneca acima deste valor.
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No que tange a modelagem cinética desta rota, observa-se praticamente uma
generalizagdo nas modelagens dos dados cinéticos disponiveis na literatura na direcdo
da cinética de primeira ordem. MADRAS e colaboradores (2004), por exemplo,
avaliaram a cinética da reacdo global do biodiesel etilico de 6leo de girassol com razao
molar de édlcool:6leo igual a 40 e a constante cinética foi determinada em funcdo da
temperatura assumindo-se a expressdo para a taxa de reacdo pseudohomogénea
irreversivel de primeira ordem e dependente apenas da concentracio do O6leo.
Similarmente, os trabalhos de VARMA e MADRAS (2007), VARMA e colaboradores
(2010) e RATHORE e MADRAS (2007) adotaram tal modelo para outros 6leos.

Devido aos resultados insatisfatérios obtidos com a constante cinética ajustada aos
dados de concentracdo de 6leo de soja segundo um modelo de primeira ordem (0,0190
min'), a modelagem da reacio global do biodiesel etilico de soja nesta tese foi
conduzida com um modelo pseudohomogéneo irreversivel com ordem ajustavel. A
expressao da taxa do tipo exponencial contém dois pardmetros ajustadveis, k e n, é dada
pela equagdo 5.1.5.1.

dcC

—_ oleo =kCVl

; 5.1.5.1
dt oleo ( )

_}:)'leo
Onde r4., € a taxa da reacdo em relacdo ao 6leo (mol.L’l.min'l), t é o tempo (min),
Cs1eo denota a concentracao molar do dleo (mol.L’l). k e n representam os parametros do

modelo cinético.

O objetivo foi tentar reproduzir os dados experimentais de conversdo
desconsiderando, com base na elevada razao molar etanol:6leo, a reversibilidade da
reacdo global e a influéncia das reagdes intermedidrias que geram os mono e di-
glicerideos. A despeito da elevada nao-idealidade do sistema reacional, concentracdes
molares ao invés de atividades ou fugacidades foram utilizadas na expressdo da taxa
devido as dificuldades inerentes a modelagem termodinamica para a inclusdo de tais

variaveis no modelo cinético.

Os parametros cinéticos foram ajustados aos dados experimentais de concentracao

de 6leo e tempo de batelada com o auxilio da funcdo genfit do aplicativo Mathcad v.14
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usando o método numérico de Levenberg-Marquardt. Os valores dos parametros k e n

obtidos sdo respectivamente, 0,2126 mol 1224 L1324 minl e 2,3264.

A comparacdo entre os valores de conversdao experimental e aqueles obtidos pelos
modelos de primeira ordem e de ordem n proposto estd apresentada na Figura 5.1.5.3.
Os desvios absolutos entre os valores de conversdo, expressa em percentagem, variaram

de 0,0% a 3,5% para o modelo proposto e de 0,0% a 11,4% para o modelo de primeira

ordem.

As principais limitagdes do modelo proposto incluem o uso do 6leo e do biodiesel
como pseudocomponentes, a inexisténcia de reacdes paralelas e suas irreversibilidades.
A simplicidade do modelo pode ter levado a uma representacdo inadequada de efeitos
tais como reversibilidade da reacdo, as reacdes intermedidrias e gerado os desvios

apresentados na Figura 5.1.5.3.
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Figura 5.1.5.3. Resultado da modelagem da cinética de primeira e n-ésima ordens.

Sintese do biodiesel com etanol supercritico a 281,40°C, 81,1 bar, etanol:6leo 40,10 em
mol.

A reacao de transesterificacdo de triglicerideos é complexa em decorréncia das trés
reacOes paralelas e consecutivas cujas expressoes da taxa deveriam ser representadas

por modelos cinéticos de reac@o reversivel de segunda ordem. Ao final da reacdo os
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produtos intermedidrios, monoglicerideos e diglicerideos, podem existir em
concentracdes despreziveis, mas a mistura destas espécies com os produtos, ésteres
etilicos e glicerina, durante a reagdo faz com que o sistema exiba elevada complexidade
para uma andlise de equilibrio de fases principalmente em condi¢des supercriticas.
Raros trabalhos publicados na literatura aberta tratam esta mistura reacional com

tamanha variedade de desvios da idealidade.

5.1.6. Sintese de biodiesel de soja via transesterificacdo com etanol supercritico
na presenca de CO; como cossolvente

O custo operacional da producdo de biodiesel em meio supercritico € elevado em
decorréncia das condi¢Oes severas de pressdo e temperatura sob as quais a reacdo €
conduzida. Além disso, a alta razdo molar etanol:6leo requer energia para recuperar e
reciclar o etanol. Portanto, € necessdrio encontrar alternativas para manter a
homogeneidade da mistura reacional e reduzir a temperatura, a pressao e razao molar
etanol:6leo utilizadas. De acordo com os resultados de estudos como o publicado por
HEGEL e colaboradores (2007), manter as temperaturas acima das temperaturas criticas
dos componentes ndo € a Unica forma de promover a existéncia de fase inica no meio
reacional. A variagdo da composi¢cdo dos componentes também influencia no
comportamento das fases. Segundo HEGEL e colaboradores (2007) que investigaram
visualmente o equilibrio de fases para o sistema formado por 6leo de soja, metanol e
propano, a medida que a mistura ¢ aquecida e a reagdo progride, hd mudancas de

equilibrio liquido-liquido-vapor para liquido-vapor e, em seguida, para fase supercritica.

Uma outra alternativa para manter fase homogénea em condi¢des mais brandas € o
uso de cossolventes, por exemplo CO, e propano. O efeito do cossolvente nas misturas
entre soluto e solvente supercritico foi estudado por WALSH e colaboradores (1987)
que mostraram que o aumento de solubilidade do soluto no CO, na presenca do
cossolvente é causado pela existéncia de associagdo quimica entre o cossolvente e o

soluto.

Devido a inexisténcia de trabalhos na literatura aberta sobre a sintese de biodiesel
etilico com mistura etanol+CO, em reatores batelada, foram avaliadas as condi¢des

supercriticas desta mistura para serem usadas no reator obedecendo aos limites de
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temperatura e pressdo do equipamento. Com base nos dados de pontos criticos da
mistura COx+etanol coletados de POHLER e KIRAN (1997), foi escolhida a condigdo
mais adequada ao reator utilizado nesta tese: 220-240°C, pressdes superiores a 100 bar e
22% de CO,, em massa, o que corresponde a uma fracdo massica de CO, na mistura

reacional de aproximadamente 15%.

Neste contexto, o objetivo deste item da tese foi realizar a reacdo com razao
madssica CO, em relagdo ao etanol de 22%, operando-se em temperatura superior a
212°C e pressdo acima de 105 bar garantindo uma condi¢io supercritica para a mistura
COs+etanol. Para avaliar a conversdo da reacdo nesta rota, foi escolhida a razdo molar

etanol:6leo igual a 25:1.

Os experimentos realizados nesta etapa foram conduzidos, em triplicatas, com
batelada de 30 minutos, de acordo com o procedimento descrito no Capitulo 4. Os

resultados das triplicatas estao disponiveis no Anexo V.

Nas Tabelas 5.1.6.1, 5.1.6.2 € 5.1.6.3 estao listados os valores médios das varidveis
de processo, as condi¢cdes experimentais utilizadas e os resultados dos experimentos na

sintese do biodiesel com mistura supercritica CO,+etanol.

Tabela 5.1.6.1. Valores médios das varidveis operacionais na sintese do biodiesel com
mistura supercritica CO,+etanol em batelada de 30 minutos.

T Desvio P Desvio Razio Desvio Massa Desvio
O Padrao (bar) Padrao molar Padrao de dleo Padrao
(°O) (bar)  etanol:0leo (2) (2)
233,31 1,00 121,0 10,0 25,1020 0,30 27,7815 2,00

Tabela 5.1.6.2. Valores médios das varidveis operacionais na sintese do biodiesel com
mistura supercritica CO,+etanol em batelada de 30 minutos.

Razao Desvio Densidade Desvio Fracdo Desvio Conc. Desvio
méssica Padrao Global Padrio  massa Padrdo glicerina Padrao
COs:etanol (g.cm'3) (g.cm'3) de CO, (mg.cm'3) (mg.cm'3)

(%)
0,2227 0,01 0,7503 0,06 14,02 0,60 0,6917 0,30

Conforme mostram as Tabelas 5.1.6.1 e 5.1.6.2, as medidas de pressdao do reator e
massa de 6leo apresentaram os maiores desvios padrdes. O controle de pressdo do reator
fica muito sensivel com a mistura reacional contendo 14,02% em massa de CO, e para

manter uma estabilidade razodvel por trinta minutos foi necessario variar os valores de
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set point de temperatura em cada uma das triplicatas e também o volume inicial de

liquido do reator.

Os resultados apresentados na Tabela 5.1.6.3 revelam que a conversdo do dleo
atingiu aproximadamente 26,31% em 30 minutos de batelada com o reator operando a
233,31°C, 121,0 bar, razdo molar etanol:6leo 25,1020 e razdo massica COs:etanol

0,2227.

Tabela 5.1.6.3. Resultados da sintese do biodiesel com mistura supercritica CO,+etanol
em batelada de 30 minutos.
Conversdo Concentragdo Concentracdo Concentracdo Concentragdo

de 6leo de 6leo de etanol de glicerina  de biodiesel
(%) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L™) (mol.L™)
26,31 0,4145 10,0768 0,1090 0,3272

Comparando-se os resultados obtidos para as bateladas de 30 minutos nas rotas
envolvendo etanol supercritico e mistura supercritica etanol+CO,, como mostra a
Tabela 5.1.6.4, observa-se que reduzindo a temperatura em aproximadamente 48°C, a
razdo molar de 40 para 25 e aumentando a pressdo em aproximadamente 45 bar a
conversdo foi reduzida a metade no caso da reacdo realizada com 14% em massa de
CO,. Assim, € necessdrio realizar mais experimentos com outros periodos de batelada
variando a razao molar etanol:6leo para tentar avaliar a possibilidade de obter
conversdes que tornem o uso de CO, como cossolvente vantajoso perante a rota que usa

apenas etanol supercritico.

Tabela 5.1.6.4. Comparacgdo entre as varidveis operacionais e conversdes das sinteses do
biodiesel com mistura supercritica CO,+etanol e com etanol supercritico em batelada de
30 minutos.

T P Razdo molar  Fracdo mdssica  Conversio
°O) (bar) etanol:dleo de CO, (%) de 6leo (%)
Etanol+CO, 233,31 121,0 25,1020 14,02 26,31
Etanol
supercritico 281,60 75,4 40,0246 - 52,96
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5.2. Parte Computacional - Modelagem do comportamento das fases

Neste item sao apresentados os resultados da modelagem do comportamento de
misturas de compostos envolvidos na producdo de biodiesel no equilibrio utilizando a
equacgao de estado SAFT-ConvexBody (SAFT-CB) e a equagdo de estado ctibica Peng-
Robinson com regra de mistura MKP (PR-MKP). Como estes modelos sdo derivados
das equacdes de estado SAFT e Peng-Robinson com regra de mistura quadratica (PR),
respectivamente, foram também incluidos os modelos com as equagdes originais para
comparar o desempenho destes quatro modelos na reprodu¢do dos dados experimentais
relacionados ao comportamento das fases em diferentes intervalos de pressdo,

temperatura e composigdes .

Os componentes de interesse sdo: CO,, etanol, glicerina, o0s principais
triglicerideos presentes nos 6leos de soja e girassol (trioleina, trilinoleina, tripalmitina,
triestearina e trilinolenina) e os ésteres etilicos correspondentes (etil oleato, etil
linoleato, etil palmitato, etil esterato e etil linolenato). Em alguns casos, misturas

envolvendo metanol, metil laurato, etil laurato e etil miristato foram também incluidas.

Dados experimentais isotérmicos de equilibrio liquido-vapor em pressdes variando
de moderadas a elevadas e de equilibrio liquido-liquido em pressao ambiente foram
modelados. Os sistemas investigados incluem misturas bindrias e ternarias, a depender
da disponibilidade de dados de equilibrio na literatura aberta. Alguns conjuntos de
dados de uma mesma mistura estdo disponiveis em diferentes temperaturas o que
possibilitou, em alguns casos, a avaliacdo da influéncia da temperatura nos parametros
de interacdo bindria estimados. De posse dos parametros de interagdo bindria, os dados
experimentais foram correlacionados com cada modelo na tentativa de reproduzi-los e
avaliar o desempenho de cada modelo tomando como base os desvios absolutos entre as

composi¢des experimentais e calculadas.

Uma compilacdo de todos os resultados das modelagens do comportamento das
fases, em forma de tabelas, estd disponivel no CD onde estdo armazenados os Anexos

referentes a esta tese.
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5.2.1. Estimacao de parametros das equacoes de estado para os componentes
puros

Uma equacdo de estado deve representar corretamente o comportamento do
equilibrio de fases dos components puros, visto que qualquer imprecisdo encontrada no
cdlculo do equilibrio de fases dos componentes individuais € significativamente
propagada nos célculos da mistura. Consequentemente, a primeira etapa a ser seguida
na aplicacdo das equagdes de estado SAFT e SAFT-CB € a determinacdo dos
parametros dos componentes puros. Quando se usa a SAFT um total de seis parametros
¢ requerido para cada componente associativo e quatro sdo requeridos para cada
componente ndo associativo. No caso da SAFT-CB, usa-se um parametro adicional,
ajustavel apenas para o componente supercritico, representando a nao esfericidade das
moléculas. Logo, o componente supercritico possui um total de cinco pardmetros

ajustdveis. Para os demais componentes este pardmetro adicional assume valor unitario.

Os parametros descritos no Capitulo 2 (item 2.6.2) foram determinados através do
ajuste aos dados de pressdo de vapor e volume/densidade molar de liquido saturado dos
componentes de interesse. Para a estimacdo, foi utilizado o programa PE 2000, que
emprega o algoritmo Simplex-Nelder-Mead para resolver o problema de otimizagao,
isto é; minimizacgao da fun¢do objetivo que contém a pressio de vapor e o volume molar
de liquido como varidveis. De acordo com o manual do programa PE 2000, em geral, os
dados de volume molar do vapor ndo sdo incluidos na otimiza¢do porque dependem, em
grande extensdo, da lei do gas ideal e porque eles ndo estao fortemente correlacionados
com os parametros moleculares. Por isso, na auséncia de dados de densidade ou volume
molar de vapor, valores arbitrarios destas varidveis (ex.1d-99) devem ser fornecidos ao

programa.

A qualidade dos dados, experimentais ou estimados por correlacdes, € vital para
um ajuste adequado dos parametros. Consequentemente, os dados devem ser
selecionados cautelosamente. A maior dificuldade desta etapa € lidar com a escassez de
dados experimentais e a variedade de dados de qualidade ignorada ou discutivel e,
muitas vezes, em intervalos de temperatura e pressao muito diferentes dos desejados. Os
dados de pressdao de vapor e densidade de liquido saturado utilizados neste trabalho

estdo listados no Anexo A.
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Os parametros para o CO, e etanol foram determinados com dados de pressdo de
vapor e densidade molar de liquido saturado coletados do banco de dados do programa

PE 2000 que s@o os mesmos listados em PFOHL e BRUNNER (1998).

Para a glicerina, a pressdo de vapor foi estimada com a equacdo de Wagner com
constantes retiradas de REID e colaboradores (1987) e o volume molar de liquido

saturado foi estimado por meio da equacao de Rackett [REID e colaboradores, 1987].

Os dados de densidade do etil oleato liquido foram retirados do DORTMUND
DATA BANK (2006) apud KEFFLER e MAC LEAN (1935). A pressdo de vapor foi
estimada com a equagdo de Wagner com constantes retiradas de OLIVEIRA (1999).

Os dados de pressdao de vapor dos compostos etil linoleato, etil palmitato, etil
miristado, triestearina, tripalmitina e 6leo de girassol foram estimados pelo método de
Riedel [POLING e colaboradores, 2005]. Os volumes de liquido saturado foram

estimados com a equacdo de Rackett [REID e colaboradores, 1987].

Para o etil estearato, foram utilizados os dados experimentais de pressao de vapor
do DORTMUND DATA BANK (2006) apud SPIZZICHINO (1956). A densidade de
liquido saturado foi obtida no DORTMUND DATA BANK (2006).

No que diz respeito ao etil laurato, dados de pressao de vapor foram retirados de
van BOMMEL (1986) e KROP e colaboradores (1997). Ja os dados de volume molar de
liquido saturado foram obtidos com a equacdo de Rackett [REID e colaboradores,

1987].

No caso da trioleina, foram utilizados os dados experimentais de pressdo de vapor
de WEBER e colaboradores (1999) e a densidade de liquido saturado foi estimada com
a equacdo de Rackett [REID e colaboradores, 1987].

Com relacdo ao 6leo de soja e ao biodiesel etilico de soja, os dados de pressdao de
vapor foram retirados de NDIAYE (2004) que mediu a pressdo de vapor nos intervalos
294,1-353,2 K para o 6leo de soja e 290,4-344,3 K para o biodiesel etilico de soja. Os
desvios padroes médios reportados para estes experimentos foram 0,080 e 0,062 para o
6leo de soja e biodiesel de soja, respectivamente. O volume de liquido saturado foi

estimado com a equagdo de Rackett [REID e colaboradores, 1987].
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Para o metanol, os dados de pressao de vapor e densidade molar de liquido saturado

foram obtidos de DAUBERT e DANNER (1981).

Os dados de pressd@o de vapor do metil laurato foram retirados de BUREAU e
colaboradores (2001) e a densidade de liquido saturado foi retirada de VOGEL (1948) e
BONHORST e colaboradores (1948).

Neste trabalho foram usados os seguintes esquemas de associacdo intermolecular:
dois sitios 1(+)1(-) para o etanol e quatro sitios 2(+)2(-) para a glicerina. De acordo com
a descric@o dos tipos de esquemas de associacdo discutidos no Capitulo 2, a glicerina
supostamente teria seis sitios associativos, mas devido a probabilidade da ocorréncia de
pontes de hidrogénio intramoleculares e impedimento espacial, para este composto foi
considerado o esquema que leva em conta apenas quatro sitios associativos. Deve-se

mencionar que o Programa PE 2000 nao permite o uso de associagdes intramoleculares.

Na execugdo do algoritmo de estimacao dos pardmetros dos componentes puros ha
sempre a possibilidade de encontrar multiplas solu¢des para o conjunto de parametros
desejado dentro de intervalos de desvios aceitdveis devido a existéncia de minimos
locais. Os parametros de componentes puros das equacdes de estado SAFT e SAFT-CB,
listados nas Tabelas 5.2.1.1, 5.2.1.2, 5.2.1.3, 5.2.1.4, 5.2.1.5 e 5.2.1.6, foram aqueles
que resultaram nos menores desvios percentuais de pressdo de vapor e volume ou
densidade molar de liquido saturado dentro de um intervalo de temperatura considerado.
Estes desvios sdo ponderados pelo programa e o resultado € reportado como desvio na

func¢do objetivo para cada parametro ajustado.

Tabela 5.2.1.1. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT-CB

CO, etanol metanol dleo biodiesel glicerina oleo
de soja de soja de girassol
Associagdo - 2 Sites 2 Sites - - 4 Sites -
IH16) 116 2(+) 2()

ﬂo/k (K) 2743700 213,87 181,61544  187,096710 518,75142 269,81349  519,67288
v (I/mol)  0,019801 0,012449  0,0174215  0,01617200 0,1028552 0,0080791  0,0813828

m 1,000000 2,4384 1,3020258 19,809042 1,5858830 6,0699143 3,9787188
&k (K) - 2791,2 2593,0375 - - 1802,0649 -
K - 0,025819 0,067068 - - 0,1181014 -
olk 52,00000 10,0 119,15024  -112,58997 5,6345183 18,69116 -41,89796
a 1,056 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Desv. (%)
Psat. 0,40 0,28 1,03 5,70 1,24 0,47 1,37
Viiq. 0.30 1,67 2,58 1,20 0,06 0,14 0.85
F. Objetivo 036 0,98 1,80 3,40 0,65 0,31 1,10
Temp. (K) 216-304  210-510 180-510 300-353 290-344 440-580 420-530
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Tabela 5.2.1.2. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT-CB

triestearina triolefna tripalmitina etil linoleato  etil estearato  etil palmitato etil oleato
,u”/k (K) 540,91568 661,86058 363,74024 264,6060 356,17599 201,20679 281,07560
p? (I/mol) 0,0914834 0,1162986 0,0432687 0,0161246 0,0526858 0,0085075 0,0205726
m 3,6829979 2,8892152 6,9909483 8,7408382 4,2921219 14,753428 7,2525158
ek (K) - - - - - - -
K - - - - - - -
ok -41,587813  -92,820297  3,0030582  -2,2974242  97,451612 10,993968 15,714727
a 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000 1,000
Desv. (%)
Psat. 0,61 2,72 0,04 1,54 5,33 2,18 0,96
Vlig. 0,90 0,61 0,46 1,03 0,04 2,25 0,44
F. Objetivo 0,76 1,67 0,25 1,28 2,68 2,21 0,70
Temp. (K) 420-530 446-512 420-530 320-620 341-398 420-600 363-500

Tabela 5.2.1.3. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT-CB

etil laurato

etil miristato

metil laurato

Wk (K) 170,55559 233,39585 289,66384
v (1/mol) 0,0019547 0,0115211 0,0311121
m 38,626973 10,38276 4,520896
&k (K) - - -
K - - -
olk -95,058977  -10,233703 82,694955
a 1,000 1,000 1,000
Desv. (%)
Psat. 3,40 0,17 2,73
Vlig. 6,21 1,21 1,86
F. Objetivo 4,82 0,69 2,29
Temp. (K) 338-548 353-500 315-452

Tabela 5.2.1.4. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT

triestearina triolefna tripalmitina etil etil etil etil oleato
linoleato estearato palmitato
ﬂo/k (K) 544,05486  558,55214  363,94223  264,60665  356,24660  192,42358  242,56163
v (1/mol) 0,0926476  0,0850685  0,0434404  0,0161248  0,0527067  0,0055093  0,0150010
m 3,6434756  3,8576306  6,9813293  8,7407707  4,2906268  20,480636  9,8751054
ek (K) - - - - - - -
K - - - - - - -
o/k -41,063081  -100,27777  3,1244316  -2,2967207  97,468769  -31,319890  17,852076
Desv. (%)
Psat. 0,58 2,81 0,04 1,54 5,33 1,21 1,18
Vlig. 0,91 0,93 0,46 1,03 0,04 3,13 0,83
F. Objetivo 0,75 1,87 0,25 1,28 2,68 2,17 1,00
Temp. (K) 420-530 446-512 420-530 320-620 341-398 420-600 363-500
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Tabela 5.2.1.5. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT

CO, etanol metanol 6leo biodiesel glicerina 6leo
de soja de soja de girassol
Associagdo - 2 Sites 2 Sites - - 4 Sites -
IH16) 1) 16) 2(+) 2(-)
”o/k (K) 216,080  215,32447 203,229 191,57815 342,6602 274,3133 518,39928
v (/mol)  0,013578  0,0127124  0,0090429  0,0178470  0,0461437  0,0080077  0,0825145
m 1,417 2,4060394  2,3541657 18,360134  3,1946841  6,1282910  3,9339810
gk (K) - 2794,0618  2372,6188 - - 1721,4613 -
K - 0,0250426  0,0830446 - - 0,0963692 -
ok 40,000 10,394176  23,156358  -111,19464 -14,929398  24,144244  -37,552248
Desv. (%)
Psat. 0,41 0,28 2,10 5,60 1,30 0,30 2,58
Vlig. 0,29 1,66 3,10 1,20 0,49 0,18 0,84
F. Objetivo 0,36 0,97 2,60 3,60 0,89 0,24 1,71
Temp. (K) 216-304 210-510 180-510 300-353 290-344 440-580 420-530

Tabela 5.2.1.6. Parametros de componentes puros da equagdo de estado SAFT

etil laurato

etil miristato

metil laurato

Wk (K) 170,55800  233,39516 393,73357
v (I/mol)  0,0019549  0,011521 0,0661063
m 38,624387  10,382856 2,3537804
ek (K) - - -
K _ _ _
olk 9505643 -11,234476 144,48204
Desv. (%)
Psat. 3,45 0,17 3,12
Vlig. 6,19 1,21 0,73
F. Objetivo 4,82 0,69 1,92
Temp. (K) 338-548 353-500 315-452

De modo geral, os pardmetros calculados para os compostos investigados revelaram

um ajuste satisfatério com desvios na fung¢do objetivo inferiores a 5%. Alguns

componentes, por exemplo, 6leo de soja, etil laurato e metil laurato, apresentaram

desvios elevados em pressao de vapor e/ou densidade. Dentre as possiveis razdes, as

seguintes foram identificadas:

e FErros das correlacdes usadas para a estimacao das constantes criticas, fator

acéntrico e temperatura normal de ebuli¢do, e, até mesmo, pressdo de

vapor e volume molar de liquido saturado. Devido a auséncia de

propriedades fisicas dos compostos puros de interesse na literatura,

métodos

propriedades.

preditivos foram utilizados
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e FErros na medicdo das propriedades cujos dados experimentais estao
disponiveis na literatura, principalmente pressao de vapor. A maioria dos
compostos de interesse neste estudo apresenta solubilidade muito baixa em
CO; o que resulta em dificuldades nos experimentos de equilibrio liquido-
vapor em pressoes elevadas.

e  Muitas fontes ndo reportam a incerteza dos seus experimentos e algumas
vezes a pureza das substincias usadas ndo atinge 98%, como € o caso dos
triglicerideos.

e As propriedades dos 6leos comerciais de soja e girassol e do biodiesel
etilico de soja usadas na modelagem foram obtidas pela média dos valores
de cada constituinte ponderados com suas respectivas percentagens

madssicas apresentadas na Tabela 4.3.1.

A descri¢do dos parametros no contexto dos modelos baseados na termodinamica
estatistica (SAFT e SAFT-CB) estd disponivel no Capitulo 2. Os valores dos pardmetros
nao foram arredondados porque o nimero de casas decimais influencia fortemente nos

resultados.

No caso especifico da SAFT-CB, apenas cinco parametros de componente puro sao
requeridos para o fluido supercritico. O tamanho da cadeia de esferas rigidas, m, assume

um valor unitério, ja que o componente supercritico € tratado como um corpo convexo.

Como ndo h4 associacdo, os pardmetros &k and x sdo nulos.

Os parametros de componentes puros mostrados nas Tabelas 5.2.1.1 e 5.2.1.5 foram
usados para a predicao das curvas de saturagdo do CO; e etanol com os modelos SAFT-
CB e SAFT que estdo apresentadas respectivamente nas Figuras 5.2.1.1 e 5.2.1.2. Estes
compostos foram escolhidos porque possuem os pontos criticos determinados
experimentalmente. Além disso, representam um fluido supercritico € um associativo.
Pode-se observar que os valores experimentais dos pontos criticos do CO, (73,8 bar e
304,1 K) e etanol (61,4 bar e 513,9 K) sao corretamente preditos pela equacdo de estado
SAFT-CB. Contrariamente, a equacdo de estado SAFT nao reproduz corretamente as

constantes criticas do CO, de acordo com a Figura 5.2.1.1.
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Figura 5.2.1.1. Curva de pressdo de saturagdao do CO, calculada com as equagdes de
estado SAFT-CB e SAFT. Linha pontilhada: pressao de vapor calculada com SAFT-
CB.

Nao faz sentido mostrar estas curvas para a maioria dos componentes envolvidos
no processamento do biodiesel, tendo em vista que seus 0s pontos criticos sdao
estimados. Os demais compostos ndo necessariamente devem ter seus pontos criticos
reproduzidos com exatidao, pois os intervalos de pressdo e temperatura usados para
obter as propriedades fisicas, pressdo de vapor e volume molar de liquido saturado,

empregadas no ajuste dos parametros ndo contemplam os pontos criticos.

No caso do etanol, a Figura 5.2.1.2 mostra que a predicdo com a SAFT ¢ idéntica
aquela da SAFT-CB, pois, conforme foi explicado no Capitulo 2, estes dois modelos
termodindmicos sdo idénticos quando o parametro de forma do componente, a, tem

valor unitario.
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Figura 5.2.1.2. Curva de saturacdo do etanol calculada com as equagdes de estado SAFT
e SAFT-CB incluindo o ponto critico experimental.

As equacdes de estado cubicas PR e PR-MKP possuem parametros de componentes
puros (parametro de atracdo e co-volume) que sdo dependentes apenas das constantes
criticas e do fator acéntrico e, portanto, ndo requerem parametros de componente puro

ajustaveis.

5.2.2. Modelagem de misturas envolvendo os compostos de interesse

A estimacdo dos parametros de interagdo bindria, especificos de cada equagdo de
estado para as misturas bindrias e terndrias foi realizada com o Programa PE 2000
mediante o ajuste dos dados experimentais de equilibrios liquido-vapor ou liquido-
liquido coletados de diversas fontes na literatura aberta. Dados isotérmicos do tipo P-x-
y, P-x ou composi¢cdes de ambas as fases liquidas em equilibrio, no caso de equilibrio
liquido-liquido, foram usados como dados de entrada do programa. Via de regra, os
dados foram coletados considerando-se os intervalos de pressdo e temperatura de
interesse na sintese de biodiesel em meio supercritico com e sem enzima. Entretanto,
alguns dados de equilibrio sdo de interesse para a avaliagdo do processo de separacdo
dos produtos, e, portanto, estdo disponiveis em pressdo ambiente. Infelizmente as

incertezas dos dados experimentais ndo sdo sempre reportadas, o que dificulta uma
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avaliacdo mais criteriosa sobre a qualidade dos dados e, por consequéncia, dos

parametros ajustados.

A seguir sdo apresentados os resultados das modelagens do equilibrio de fases
(liquido-vapor e liquido-liquido) principalmente de sistemas bindrios envolvendo os
compostos que fazem parte da reacdo global de formacao de biodiesel considerada nesta
tese, incluindo o CQO,. Alguns sistemas terndrios tais como biodiesel etilico de
soja+etanol+glicerina, biodiesel de soja+etanol+dleo de soja foram também modelados.
Todos os resultados das modelagens do comportamento das fases das misturas
investigadas estdo disponiveis nos Anexos B-S em forma de tabelas contendo os dados
experimentais, valores preditos pelos modelos, assim como os parametros de interacdo

bindria correspondentes.

5.2.2.1. Mistura binaria CO, + etanol

Neste trabalho muita énfase foi dada a esta mistura devido a importancia do
conhecimento do comportamento das fases para a sintese enzimadtica do biodiesel com
etanol subcritico na presenca de CO, e para a sintese nao catalitica com a mistura
supercritica etanol+CO,. Etanol € reagente e estd presente em excesso na reagdo em

ambas as situagoes.

Devido a elevada ndo idealidade da mistura, decorrente da natureza das moléculas
dos componentes e das condi¢des de pressdo empregadas, a etapa de reacdo e parte da
secdo de separagdo requerem o uso de modelos termodindmicos mais potentes para sua
modelagem. Além disso, os cdlculos de equilibrio liquido-vapor sdo relevantes para
possiveis estimativas do ponto critico desta mistura em composi¢des distintas.
Entretanto, muitos modelos termodindmicos falham na regido critica das misturas
devido as peculiaridades do estado critico que é um estado de equilibrio situado
essencialmente entre regides de estabilidade e instabilidade com relagdo ao nimero de
fases. Aqueles que nao falham requerem regras de mistura mais robustas e, as vezes,
com mais de dois parametros de interacdo bindria ajustdveis. Nas misturas, ao contrario
das substancias puras, um ponto critico ndo € necessariamente caracterizado pela mais

alta pressao e temperatura em que existem duas fases. De acordo com HENDERSON e

colaboradores (2010), ao longo da regido critica, ocorre uma transicdo peculiar
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denominada fase de transi¢cdo de segunda ordem. Ela difere da transicdo de primeira
ordem que existe ao longo da fronteira entre as fases através dos pontos de bolha e

orvalho.

Sistema 1.1. COy(1)+etanol(2) a 313,14 K

Este sistema contém a mistura CO(1)+etanol(2) a 313,14 K com 16 pontos
experimentais P-x-y, no intervalo de fracdo molar de CO, 0 a 0,8, publicados por
TOCHIGI e colaboradores (2010). E um dos poucos conjuntos de dados com
composi¢do experimental da fase vapor juntamente com a fase liquida. Os autores
reportaram desvio experimental + 0,005 em fracdo molar para ambas as fases. A
relevancia da modelagem deste sistema se deve ao fato de a temperatura ser proxima de
318,15 K que € utilizada para a sintese enzimdtica do biodiesel na presenca de CO,

(~45°C).

Como os dados contém composicdes experimentais das duas fases, os pardmetros
de interacdo bindria dos modelos SAFT-CB, SAFT, PR e PR-MKP foram ajustados
primeiramente aos dados de fragdao molar apenas da fase liquida (x;) e depois aos dados
de ambas as fases simultaneamente (x; e y;). Para tanto, a funcdo objetivo utilizada na
otimizacdo dos parametros (desvio relativo quadrético) contempla apenas a composi¢ao

da fase liquida no primeiro caso e as composi¢des das duas fases no segundo.

A Figura 5.2.2.1 mostra os desvios absolutos médios entre as fragdes molares da
fase liquida x; experimentais e calculadas com cada um dos modelos utilizando os
parametros ajustados com ambas as composicdes. Em geral o ajuste dos pardmetros
com a funcdo objetivo contendo as composicdes das fases liquida e vapor apresentou
resultados insatisfatérios, pois levou a maiores desvios na composicao da fase liquida.
Apesar do péssimo desempenho com parametros ajustados as fases liquida e vapor, PR
apresentou os melhores resultados com os parametros ajustados a fase liquida. O menor
desvio absoluto em x; foi obtido para PR (0,0135) enquanto PR-MKP conduziu ao

menor desvio absoluto em y; (0,0013).
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CO,(1) + etanol(2) a 313,14 K
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Figura 5.2.2.1. COy(1)+etanol(2) a 313,14 K. Desempenho dos modelos com

parametros de interac¢do bindria ajustados com composi¢ao da fase liquida e de ambas as
fases. Dados experimentais de TOCHIGI e colaboradores (2010).
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Figura 5.2.2.2. CO,(1)+etanol(2) a 313,14 K. Composi¢cao de CO, na fase liquida
experimental vs. calculada com PR. Pardmetros de interacdo bindria: ajuste L e V
(k;2=0,12134018,  [,,=0,06504492), ajuste L  (k,=0,10046317, [,,=0,01855101). Dados
experimentais de TOCHIGI e colaboradores (2010).

No intuito de avaliar os desvios ao longo de todo o intervalo de composicdes
avaliado, a Figura 5.2.2.2 apresenta os desvios em fracdo molar de CO, na fase liquida
obtidos com o modelo PR usando pardmetros ajustados com as composi¢des das duas
fases e apenas para fase liquida. Os menores desvios ocorreram com 0s parametros

ajustados a composicao da fase liquida. Pode-se observar que os maiores desvios foram
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detectados nos pontos de altas concentragdes de CO, e, consequentemente, altas

pressdes do diagrama P-x.

Investigando os desvios na fase vapor em todo o intervalo de composi¢des
considerado, a Figura 5.2.2.3 exibe os desvios em fragdo molar de CO, na fase vapor
obtidos com o modelo PR usando pardmetros ajustados com as composi¢des das duas
fases e apenas para fase liquida. De modo semelhante ao comportamento observado na
Figura 5.2.2.2, os maiores desvios ocorreram nos pontos de elevadas concentracdes de
CO,. Os parametros estimados com as composi¢des das duas fases apresentaram
resultados mais proximos dos valores experimentais contrastando com o
comportamento detectado na Figura 5.2.2.1 que expde os desvios absolutos médios.
Entretanto, € necessdrio enfatizar que estes desvios na fase vapor t€ém importancia
relativa, ja que a solubilidade do etanol no CO; nesta temperatura é baixa e a fragdo

molar de CO, na fase vapor, na regido onde os maiores desvios ocorrem, € superior a

0,9900.

CO,(1) + etanol(2) a 313,14 K
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Figura 5.2.2.3. CO,(1)+etanol(2) a 313,14 K. Composi¢ao de CO, na fase vapor
experimental vs. calculada via PR. Parametros de interacdo bindria: ajuste L-V
(k;=0,12134018,  [,,=0,06504492), ajuste L  (k,=0,10046317, [,,=0,01855101). Dados
experimentais de TOCHIGI e colaboradores (2010).

Com o objetivo de comparar os resultados com dados de outros autores medidos a
313,15 K, a Figura 5.2.2.4 mostra o desempenho dos modelos SAFT-CB e PR-MKP

que representaram mais adequadamente os dados experimentais. KATO e colaboradores
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(2009) publicaram dez pontos P-x a 313,15 K com um intervalo de fracdes molares de
CO; na fase liquida acima de 0,8 que foi o limite maximo usado por TOCHIGI e

colaboradores (2010).

Na tentativa de avaliar a reprodutibilidade da composi¢cdo nos extremos do
diagrama, pode-se constatar que SAFT-CB teve desempenho inadequado entre fracdes
molares 0,5 e 0,8. Por sua vez, PR-MKP representou corretamente os dados
experimentais em todo o intervalo considerado. Um resultado semelhante foi observado
com um conjunto de onze pontos P-x-y medidos a 313,15 K por YOON e colaboradores

(1993).

CO,(1) + etanol(2) a 313,15 K CO,(1) + etanol(2) a 313,15 K
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Figura 5.2.2.4. CO,(1)+etanol(2) a 313,15 K. (a) Dados experimentais de KATO e
colaboradores (2009). Parametros de interagdo bindria: PR-MKP (k;,=0,6579985,
1,,=0,57062914, 1,,=0,69823999) ¢ SAFT-CB (k;,=0,07886003, 1,,-0,14114886). (b) Dados
experimentais de YOON e colaboradores (1993). Pardmetros de intera¢do bindria: PR-
MKP (k;,=0,65463788, 1[,,=0,56081164, 1,,=0,69283695) e SAFT-CB (k;,=0,02791837,
412=0,018961429).

Os resultados da modelagem deste sistema, incluindo aqueles obtidos com YOON e
colaboradores (1993) e KATO e colaboradores (2009), utilizando os parametros
estimados via composicdo da fase liquida, estdo disponiveis no Anexo B. Para cada
modelo estdo listados os valores dos parametros, as composicdes experimentais,

calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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Sistema 1.2. COy(1)+etanol(2) a 313,4 ¢ 333,4 K

Este sistema é composto pela mistura CO;(1)+etanol(2) em duas temperaturas
(313,4 e 333,4 K) com 10 e 13 pontos experimentais P-x-y, respectivamente, com
fracdes molares de CO, variando de 0 a 0,9. Os dados experimentais foram publicados
por SUZUKI e colaboradores (1990) com desvios de 1% em x; e 3% em y,. A
disponibilidade de dados P-x-y em duas temperaturas relativamente préximas a 318,15
K com pontos de fragdo molar de CO, acima de 0,9 faz com que a modelagem deste
sistema possa servir como uma fonte potencial de informagao sobre o comportamento
dos modelos e seus parametros. De modo idéntico ao Sistema 1, os resultados foram
insatisfatérios com os parametros ajustados aos dados das fases liquida e vapor
simultaneamente. Por isso, a modelagem foi conduzida com os parametros obtidos a
partir de dados de composi¢do da fase liquida apenas. PR-MKP e SAFT

correlacionaram melhor os dados experimentais.

PR-MKP foi o melhor modelo a 313,4 K (desvio médio abs. x; = 0,0024 e y; =
0,0026) em todo o intervalo de composi¢des conforme mostra a Figura 5.2.2.5. SAFT-
CB e PR comportaram-se de modo idéntico ao Sistema 1.1 e falharam nas proximidades

da regido critica.

CO,(1) + etanol(2) a 313,4 K
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Figura 5.2.2.5. COy(1)+etanol(2) a 313,4 K. Desempenho dos modelos. Dados
experimentais de SUZUKI e colaboradores (1990).
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PR-MKP correlacionou satisfatoriamente os dados experimentais da fase liquida a
313,4 K até em pressdes equivalentes ao ponto critico do CO,, como pode ser
observado na Figura 5.2.2.6. No entanto, em pressdes superiores a 35 bar tanto SAFT
com PR-MKP falharam em reproduzir os dados experimentais da fase vapor, mas PR-
MKP mostrou melhor desempenho de acordo com a Figura 5.2.2.7. A 333,4 K PR-MKP
também forneceu os melhores resultados com desvio médio abs. x; = 0,0054 e y; =

0,0090.

COy(1) + etanol(2) a 313,4 K - PR-MKP

90
80 - Oxexp  Axcalc @
70 - Xyexp  Aycalc [} a
60 - Al
S 50 @
)
a 40 - B

30 A
20 - B

10{ &
@A

(
AM B¢ B¢ D¢ D¢ bpS |

o0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1,0
Fragao molar (1)

Figura 5.2.2.6. CO,(1)+etanol(2). Curva P-x-y a 313,4 K obtida com PR-MKP. Dados
experimentais de SUZUKI e colaboradores (1990).
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Figura 5.2.2.7. CO,(1)+etanol(2). Curva P-y a 313,4 K com os modelos SAFT e PR-
MKP. Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=0,61132587, 1[,,=0,52494768,
21=0,64296853) € SAFT (k;,=0,03958260, 4,,=-0,0107887). Dados experimentais de SUZUKI
e colaboradores (1990).
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A Figura 5.2.2.8 exibe o diagrama P-x-y a 333,4 K com os valores de fragdo molar
de CO; na fase liquida calculados com SAFT e PR-MKP. Ao contrdrio do resultado

obtido a 313,4 K, SAFT falhou ao reproduzir os dados exprimentais na regido critica.

CO,(1) + etanol(2) a 333,4 K - SAFT e PR-MKP
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Figura 5.2.2.8. CO,(1)+etanol(2). Curva P-x-y a 333,4 K obtida com SAFT e PR-MKP.
Parametros de interacdo bindria: SAFT (k;,=0,06247882, 1,,=0,04823712) ¢ PR-MKP
(k;,=0,26687837, 1,,=0,17158994, 1,,=0,23505543). Dados experimentais de SUZUKI e
colaboradores (1990).

Uma comparagdo entre os modelos PR-MKP, SAFT e SAFT-CB na predicdo da
composi¢do da fase vapor € ilustrada na Figura 5.2.2.9 onde € visivel que tanto SAFT
como SAFT-CB subestimaram os valores de solubilidade do etanol no CO, em
praticamente todo o intervalo de pressdo. PR-MKP demonstrou desempenho satisfatorio

até pressoes em torno de 100 bar.
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CO(1) + etanol(2) a 333,4 K
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Figura 5.2.2.9. CO,(1)+etanol(2). Curva P-y a 333,4 K obtida com SAFT, SAFT-CB e
PR-MKP. Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=0,26687837, [,,=0,17158994,
212=0,23505543), SAFT-CB (k;,=0,07730962, 1,,=0,08908960) e SAFT (k;,=0,06247882,
21=0,04823712). Dados experimentais de SUZUKI e colaboradores (1990).

Os resultados da modelagem realizada para este sistema, com 0s parametros
estimados via composi¢do da fase liquida, estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 1.3. CO;(1)+etanol(2) a 298,15, 313,15, 318,15 e 323,15 K

Este sistema contém dados experimentais P-x da mistura CO;(1)+etanol(2) em
temperaturas 298,15-323,15 K com intervalo de composi¢des 0,2-0,8 e pressdes que
atingem valores superiores as pressdes criticas do etanol e do CO,. Os dados
experimentais foram retirados de NASCIMENTO (2010) com desvios estimados de
+1% em x;. Uma peculiaridade deste sistema é o fato de ser o Unico que contempla
medidas de equilibrio liquido-vapor a 318,15 K que corresponde a temperatura em que
foi realizada a sintese enzimadtica de biodiesel de soja na presenca de CO, supercritico

nesta tese.
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De acordo com a Figura 5.2.2.10 a 318,15K PR-MKP e SAFT correlacionaram
adequadamente os dados experimentais, com desvios médios absolutos na composi¢ao
da fase liquida de 0,0095 e 0,0225, respectivamente. O mesmo comportamento foi

observado nas demais temperaturas.

CO,(1) + etanol(2) a 318,15 K
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Figura 5.2.2.10. COy(1)+etanol(2) a 318,15 K. Desempenho dos modelos. Dados
experimentais de NASCIMENTO (2010).

A Figura 5.2.2.11 mostra o desempenho do modelo MPK a 298,15 e 318,15 K no
que diz respeito a predi¢cao da composi¢do de CO; na fase liquida, incluindo os valores

na regido critica a 318,15 K.

Como os resultados com PR-MKP revelaram-se promissores na regido critica a
318,15 K, os parametros ajustados nesta temperatura foram utilizados para o calculo do

diagrama P-x-y com o objetivo de predizer o ponto critico da mistura nesta temperatura.

Tais diagramas podem ser obtidos utilizando-se o Programa PE 2000 no modo

preditivo que usa pontos além daqueles experimentais, como mostra a Figura 5.2.2.12.
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CO,(1) + etanol(2) a 298,15 e 318,15 K - PR-MKP
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Figura 5.2.2.11. COy(1)+etanol(2). Curva P-x a 298,15 e 318,15 K. Pardmetros de
interacdo bindria de PR-MK: 298,15K (k;,=0,46626944, 1,,=0,38551546, 1,,=0,45219433) e
318,15K  (k;,=0,35546599, 1,,=0,27043366, 1,,=0,34730721). Dados experimentais de
NASCIMENTO (2010).

O ponto critico estimado nesta temperatura corresponde a aproximadamente 88 bar

e 97% mol de CO, conforme mostra a Figura 5.2.2.12.

Os valores reportados graficamente por POHLER e KIRAN (1997) indicam que a
318,15 K uma mistura bindria contendo aproximadamente 97% de CO,, tem pressao
critica de aproximadamente 79 bar. E importante ressaltar a imprecisdo na leitura do
grifico. Além disso, os valores disponiveis na regido do gréafico correspondente as altas
concentracdes de CO, foram obtidos através de correlacdo de dados de temperaturas
criticas calculadas por LI (1971). Portanto, a comparac@o entre os valores dos pontos
criticos obtidos nesta modelagem e os disponiveis na fonte citada deve ser feita com

cautela.

Um outro dado experimental de ponto critico desta mistura (93,8% mol de CO, e

86,35 bar) a 318,24 K foi reportado por YEO e colaboradores (2000).
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COx(1) + etanol(2)
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Figura 5.2.2.12. CO,(1)+etanol(2) a 318,15 K Predicdo da curva P-x-y com PR-MKP.
Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=0,35546599, 1,,=0,27043366, 1,,=0,34730721).
Dados experimentais de NASCIMENTO (2010).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada

temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 3.4. COy(1)+etanol(2) a 333,2 - 433,2 K

Trata-se de um sistema composto pela mistura CO,(1)+etanol(2) em 10 diferentes
temperaturas (333,2-433,2 K) com intervalos de 10 K. Os dados experimentais de WU e

colaboradores (2006), apesar de cobrirem intervalos de concentracdo limitados em

207



certas temperaturas (0,4 a 0,9 de CO, na fase liquida para as temperaturas mais baixas e
0,2 a 0,6 para temperaturas mais elevadas), constituem um conjunto de dados P-x numa
faixa de temperatura bastante ampla. A despeito da limita¢do de nao dispor de dados em
faixas amplas de fracdo molar, este sistema serve para obterem-se informagdes sobre a
tendéncia dos pardmetros de interagdo bindria com a temperatura investigada. Desse
modo, avalia-se a possibilidade de extrapolar os pardmetros para usar nos cdlculos de
processo nas se¢des de reacdo e separagdo via simulador para os processos envolvendo
misturas destes dois componentes. Os autores reportaram desvios absolutos médios de
seus dados experimentais em relacdo a outros dados disponiveis na literatura
[GALICIA-LUNA e colaboradores, 2000 e PFHOL e colaboradores, 1999] inferiores a
2%.

Um resumo dos resultados da modelagem, fundamentado no desempenho dos
modelos expresso em forma de desvios absolutos médios em x; para cada temperatura, é
apresentado na Figura 5.2.2.13. Excetuando-se PR-MKP, os modelos ndo foram bem
sucedidos no intervalo 333,2-353 K. PR s6 mostrou melhor desempenho nas
temperaturas 363,2-383,2 K. SAFT e SAFT-CB forneceram resultados semelhantes
exceto nas temperaturas mais baixas (333,2-353 K). PR-MKP foi o modelo que
manteve a maior regularidade na reproducao dos dados experimentais ao longo de todo

o intervalo de temperatura considerado.

Visando a determinacdo da influéncia da temperatura e avaliando a possibilidade de
predizer o equilibrio liquido-vapor em temperaturas dentro do intervalo de validade dos
parametros, o desempenho de todos os modelos foi avaliado a 333,2 e 413,2 K com
relacdo a predi¢do da composi¢do de CO, na fase liquida conforme mostra a Figura
5.2.2.14. Pode-se observar que a 333,2 K PR-MKP foi superior aos demais modelos ao
correlacionar adequadamente os valores experimentais de x;,. SAFT apresentou o
segundo melhor desempenho. J4 a 413,2 K, os modelos SAFT, SAFT-CB e PR-MKP
tiveram desempenhos praticamente idénticos e apresentaram desvios razodveis em

fracdes molares acima de 0,5 o que corresponde a regido de pressdes mais elevadas.
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Figura 5.2.2.14. CO,(1)+etanol(2) a 333,2 e 413,2 K. Desempenho dos modelos. Dados
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MKP, A SAFT-CB 413,2 K, ¢ SAFT.

A avaliagdo da dependéncia dos parametros de intera¢do bindria com a temperatura
foi realizada para todos os modelos no intervalo de temperatura investigado. Com o
objetivo de observar apenas possiveis tendéncias, cada pardmetro foi posto num gréafico

tendo a temperatura como varidvel independente conforme mostram as Figuras

5.2.2.15-20.
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Os resultados revelaram que em todos os modelos a temperatura influencia
substancialmente os pardmetros de interacdo bindria. Embora seja uma prética
comumente utilizada pelos usudrios dos simuladores comerciais, diante de uma variagao

de 100°C € necessario ter cuidado ao usar parametros constantes, principalmente num

sistema como CO,+etanol.

WU e colaboradores (2006) correlacionaram os dados experimentais com PR
usando um unico conjunto de parametros de interagao bindria para todo o intervalo de
temperatura e concluiram que este modelo € incapaz de predizer com exatiddo os
diagramas de fases da mistura em questdo. De acordo com as Figuras 5.2.2.15 e
5.2.2.16, os parametros da SAFT e SAFT-CB, k;; e A;2, apresentam tendéncias

descendente e ascendente, respectivamente, ao longo do intervalo de temperatura.

CO,(1) + etanol(2) - SAFT COy(1) + etanol(2) - SAFT

0,23

0,20 - A

lambda,,

T(K) T(K)

Figura 5.2.2.15. COjy(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo SAFT, k;; e ;. Dados experimentais de WU e

colaboradores (2006).
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CO,(1) + etanol(2) - SAFT-CB CO,(1) + etanol(2) - SAFT-CB

0,27

lambda,,

T (K) T(K)

Figura 5.2.2.16. CO(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo SAFT-CB, k;; e 4;,. Dados experimentais de WU e
colaboradores (2006).

Com relacdo aos modelos PR e PR-MKP, as Figuras 5.2.2.17-19, mostram que
todos os parametros (k;2, l;2, € A;2) possuem comportamento aleatério ao longo do

intervalo de temperatura e exibem tendéncias que revelam a existéncia de minimo.

Deve-se levar em consideracdo que nesta avaliagdo ndo foi considerada a
performance de cada modelo em cada temperatura, pois conforme mostra a Figura
5.2.2.13, PR teve desempenho sofrivel em temperaturas altas e baixas e no intervalo
363,2-403,2 K, em que este modelo funcionou adequadamente, ambos 0s parametros

exibem tendéncia decrescente com a temperatura.

No caso de PR-MKP, houve regularidade no desempenho em praticamente todo o
intervalo de temperatura e, consequentemente, a tendéncia a existéncia de minimo pode

ser verdadeira para todos os parametros.
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CO,(1) + etanol(2) - PR CO,(1) + etanol(2) - PR
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Figura 5.2.2.17. COy(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo PR, k;; e [;;. Dados experimentais de WU e colaboradores
(2006).

CO,(1) + etanol(2) - PR-MKP CO,(1) + etanol(2) - PRMKP
0,32
A 0,56 |
/ A
0,26 - °® 0,46
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\\ < / ) //
Ry ° / 3 0,26 y
014 o/ £ \ /
\\/0 C 016 4
il A
0,08 5 0,06 1
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0,02 ‘ . ‘ ‘ -0,04 ‘ : ‘ ‘ ‘
332 352 372 392 412 432 332 352 372 392 412 432
T (K) T (K)

Figura 5.2.2.18. COjy(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo PR-MKP, k;, e A;;. Dados experimentais de WU e
colaboradores (2006).
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CO,(1) + etanol(2) - PR-MKP

0,34

0,25 -

0,16 -

I12

0,07 -
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-0,11

'0,20 T T T T T
332 352 372 392 412 432
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Figura 5.2.2.19. CO,(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura no parametro de interacao
bindria do modelo PR-MKP, /;,. Dados experimentais de WU e colaboradores (2006).

Como o modelo PR-MKP mostrou-se promissor ao correlacionar os dados
experimentais, a dependéncia de seus parametros com a temperatura foi avaliada com

maior rigor.

A Figura 5.2.2.20 mostra o desempenho do modelo PR-MKP em trés temperaturas
correspondentes ao inicio, meio e final do intervalo considerado através de curvas P-x, a
333,2, 373,2 e 413,2 K, as quais foram atribuidas linhas de tendéncia. O objetivo foi
avaliar a performance do modelo ndo somente em termos de desvio médio absoluto em
X;, mas ao longo do intervalo de composi¢do. Observou-se que os desvios pontuais em
composi¢ao da fase liquida sao pequenos até 110 bar nas trés temperaturas. Em pressoes

superiores a este valor os desvios aumentam.

De qualquer forma, se houver a inten¢do de se determinar uma correlacdo dos
parametros com a temperatura no intervalo considerado, o modelo mais apropriado para

tal fim € o PR-MKP.
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CO,(1) + etanol(2) a 333,2, 373,2 e 413,2K - PR-MKP

160 o x1exp. 413,2
150 -
o Lo
140 1 + + A x1calc. 413,2
130 4 o
— o x1exp. 333,2
= 120 -
S
a 1107 x x1calc. 333,2
100 -
90 - + x1exp. 373,2
80 -
O x1calc. 373,2
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0,1 02 03 04 o05 06 07 08 09
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Figura 5.2.2.20. COy(1)+etanol(2). Curva P-x com PR-MKP. Parametros de interagdo
binaria com PR-MK: 3332K (k;,=0,2024295, 1,,=0,107704, 1,,=0,15085176), 373,2 K
(k;2=0,05059456, 1,,=-0,09012732, 4,,=-0,01154184) e 413,2 K (k;,=0,26882093, [;,=0,19896624,
21=0,39071495). Dados experimentais de WU e colaboradores (2006).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composicoes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 3.5. COy(1)+etanol(2) a 291,15 - 313,14 K

Este sistema contempla dados P-x-y da mistura CO,(1)+etanol(2) em cinco
temperaturas diferentes (291,15-313,15 K). Os dados experimentais de DAY e
colaboradores (1999) além de cobrirem um amplo intervalo de composi¢dao (0,05 a
0,85), constituem um conjunto de dados numa faixa de temperatura pequena, mas
importante, haja vista a proximidade da temperatura critica do CO, (£ 304 K). Ao
contrério do Sistema 3.4, este serve para obter informacdes sobre o comportamento dos
parametros de interagdo bindria num intervalo de temperatura estreito que envolve
pressoes abaixo da pressdo critica do CO,. Os autores reportaram desvios absolutos nas

composi¢des de aproximadamente 0,0005 em fracdo molar.

O ajuste dos parametros com a fun¢do objetivo contendo as composi¢des das fases

liquida e vapor apresentou resultados inadequados. Portanto, a estimagdo dos
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parametros de interagdo bindria foi realizada a fracdo molar dos componentes na fase
liquida. O sumério dos resultados da modelagem, baseado no desempenho dos modelos

expresso em forma de desvios absolutos médios em x; para cada temperatura, € exibido

na Figura 5.2.2.21.

CO,(1) + etanol(2)

0,08

O PR
0,06 - o # PR-MKP
004 - SAFT-CB

SAFT
0,02

Desv. médio abs. em X1

0,00

291,15 298,17 303,12 308,11 313,14
T(K)

Figura 5.2.2.21. COy(1)+etanol(2). Desempenho dos modelos. Dados experimentais de
DAY e colaboradores (1999).

Via de regra, excetuando-se SAFT, os modelos reproduziram similarmente a
composi¢do da fase liquida em todas as temperaturas. SAFT-CB demonstrou

regularidade na performance em todo o intervalo e PR-MKP foi o melhor modelo.

Os resultados da investigacdo sobre o comportamento dos parametros com a
temperatura estdo apresentados nas Figuras 5.2.2.22-26. Uma variacdo de temperatura
de cerca de 20°C leva a mudangas razodveis nos valores dos parametros, exceto
naqueles do modelo PR-MKP. As linhas de tendéncia obtidas para todos os modelos
indicam que ha variagdo linear dos parametros de interagdo bindria com a temperatura
no intervalo considerado. Ao contrdrio dos resultados obtidos com os dados de WU e
colaboradores (2006), os dois parametros dos modelos SAFT e SAFT-CB aumentam
com a temperatura. No caso de PR, os pardmetros variam em sentidos opostos e aqueles

de PR-MKP nao variam substancialmente com a temperatura.
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CO,(1) + etanol(2) - SAFT CO,(1) + etanol(2) - SAFT
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Figura 5.2.2.22. CO(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo SAFT, k;; e A;,. Dados experimentais de DAY e
colaboradores (1999).

CO,(1) + etanol(2) - SAFT-CB CO(1) + etanol(2) - SAFT-CB
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Figura 5.2.2.23. COj(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo SAFT-CB, k;, e 4;2. Dados experimentais de DAY e
colaboradores (1999).
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Figura 5.2.2.24. CO(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo PR, k;; e [;;. Dados experimentais de DAY e colaboradores

(1999).

CO,(1) + etanol(2) - PR-MKP CO,(1) + etanol(2) - PR-MKP
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Figura 5.2.2.25. CO(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura nos parametros de
interacdo bindria do modelo PR-MKP, k;, e A;;. Dados experimentais de DAY e

colaboradores (1999).
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CO,(1) + etanol(2) - PR-MKP
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Figura 5.2.2.26. CO,(1)+etanol(2). Influéncia da temperatura no parametro de interacao
bindria do modelo PR-MKP, /;,. Dados experimentais de DAY e colaboradores (1999).

A Figura 5.2.2.27 ilustra o bom desempenho de PR-MKP na representacio do
comportamento da fase liquida ao longo do intervalo de composicao a 308,11 K,
inclusive nas imediagdes da regido critica. No que se refere ao comportamento da fase
vapor, a Figura 5.2.2.28 revela que tanto PR-MKP como SAFT superestimam a
composi¢do em todas as pressdes, embora os desvios crescam com o aumento da

pressdo.

CO,(1) + etanol(2) a 308,11 K - PR-MKP

80

70 | A EATa o
60 o®

50 - fran

40 o
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20 'y A xexp 0O xcalc

P (bar)
B
20 Q0 QN0 NN NONKER

10 1 Xycalc o yexp

0

o0 o011t 02 03 04 05 06 07 08 09 10

Fragao molar (1)
Figura 5.2.2.27. COy(1)+etanol(2). Curva P-x-y com PR-MKP a 308,11 K. Pardmetros

de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=0,67370007, 1,,=0,59862427, 1,,=0,71444543). Dados
experimentais de DAY e colaboradores (1999).
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CO2(1) + etanol(2) a 308,11 K
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Figura 5.2.2.28. COy(1)+etanol(2). Desempenho dos modelos SAFT-CB e PR-MKP a
308,11 K na fase vapor. Pardmetros de interacdo binaria: PR-MKP (k;,=0,67370007,
1,,=0,59862427,  1,,=0,71444543), SAFT-CB (k;,=0,06588609, 1,,-0,05502404). Dados
experimentais de DAY e colaboradores (1999).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composicoes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 3.6. COy(1)+etanol(2) a 312,82 - 373 K

Este sistema é formado por conjuntos de 6 a 12 dados P-x-y da mistura
CO;(1)+etanol(2) em cinco temperaturas diferentes (312,82-373 K). Publicados por
GALICIA-LUNA e colaboradores (2000) estes dados contemplam um largo intervalo
de composi¢do (0,02 a 0,97) e incluem pontos criticos determinados experimentalmente
a 312,82, 333,82, 348,40 e 373 K o que pode ser util para testar os modelos quanto a
predicao dos pontos criticos e da fase vapor nas proximidades das extremidades do
diagrama P-x-y. Segundo os autores, as incertezas nas medidas de composi¢cdo foram

inferiores a 1%.

O ajuste dos parametros com a funcdo objetivo escrita em termos da composi¢cao
das fases liquida e vapor simultaneamente ndo levou a resultados superiores aqueles em
que a fun¢do objetivo foi escrita em termos da fracio molar da fase liquida e ndo previu

0s pontos criticos experimentais. Assim, a estimacdo dos parametros de interagdo
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bindria realizada com a fracdo molar dos componentes na fase liquida foi adotada nesta
modelagem. Um resumo dos resultados, baseado no desempenho dos modelos expresso

por desvios absolutos médios em x; para cada temperatura, é exibido na Figura 5.2.2.28.

A comparagdo entre os resultados deve ser criteriosa, pois este conjunto de dados
contém composi¢des de ambas as fases em torno do ponto critico da mistura onde a
representacdo dos dados experimentais pelos modelos é geralmente dificil. Os dados
medidos a 313,15 K, por exemplo, ndo cont€m o ponto critico da mistura, o que levou a

um baixo valor médio de desvios absolutos em x;.

Os autores modelaram os dados com a equacdo de estado proposta por PATEL e
TEJA (1982) com novas regras de mistura de Wong-Sandler. Visando a uma possivel
comparagdo, para este sistema, foi incluida a modelagem com a equagdo de estado de
Patel-Teja com regras de mistura MKP (PT-MKP), pois as novas regras de mistura de

Wong-Sandler nao estdo disponiveis no Programa PE 2000.

Observou-se o aumento dos desvios médios absolutos de todos os modelos com a
temperatura, excetuando-se PT-MKP. Ao contréario do ocorrido a 313,15 K, a 312,82 K
PR e SAFT-CB ndo correlacionaram adequadamente os dados experimentais da fase
liquida e tiveram desempenho muito diferentes dos demais modelos. Este conjunto de
dados contém apenas seis pontos e apresenta uma descontinuidade na fracdo molar de
CO, relativamente grande, de 0,5303 a 0,9459, sendo o tultimo ponto experimental

justamente o ponto critico da mistura (xcoz2 = 0,9669 e 81,54 bar).

Houve problemas de convergéncia durante o ajuste dos parametros dos modelos
SAFT e SAFT-CB nesta temperatura ¢ somente PT-MKP e PR-MKP conseguiram
representar estes dados satisfatoriamente. PT-MKP forneceu o pior resultado a 333,82 K

e PR mostrou o melhor desempenho dentre todos os modelos a 348,4 K.
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CO,(1) + etanol(2)
Desempenho dos modelos na fase L
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Figura 5.2.2.29. CO,(1)+etanol(2). Desempenho na fase liquida. Dados experimentais
de GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).

No intuito de avaliar a performance dos modelos na reproducdo da composi¢ao da
fase vapor a Figura 5.2.2.30 apresenta um sumario dos resultados com base nos desvios

absolutos médios em y; para cada temperatura.

CO,(1) + etanol(2)
Desempenho dos modelos na fase V
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Figura 5.2.2.30. CO,(1)+etanol(2). Desempenho na fase vapor. Dados
experimentais de GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).
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Em geral, os desvios médios absolutos de todos os modelos aumentaram com a
temperatura, excetuando-se PT-MKP. Nas duas temperaturas mais baixas, todos os
modelos deram resultados semelhantes. PT-MKP surpreendentemente forneceu
resultado sofrivel a 333, 82 K repetindo o desempenho para a fase liquida. De modo
similar a fase liquida PR forneceu o melhor resultado a 348,4 K. Exceto a 313,15 K,

PR-MKP nio foi bem sucedido na modelagem deste sistema.

A 333,82 K todos os modelos praticamente falharam em reproduzir os dados
experimentais. Como alternativa, foi utilizada a equagdo de estado de Peng-Robinson
modificada por STRYJEK e VERA (1986a,b), (PRSV), que € geralmente tida como

capaz de representar dados de equilibrio de misturas contendo substancias polares.

Alguns testes com este modelo em outras temperaturas forneceram resultados quase
comparaveis aqueles obtidos com PT-MKP, sobretudo a 373 K. A 313,15 K o resultado
foi tdo bom quanto os dos demais modelos e a 312,82 K o desempenho foi

insatisfatorio.

A 333,82 K PRSV forneceu um resultado satisfatorio inclusive na regidao do ponto
critico, conforme mostra a Figura 5.2.2.31. O ponto critico estimado pelo modelo foi

aproximadamente xcg; = 0,84 e 109 bar sendo o valor medido pelos autores xcp; =

0,8323 e 108,78 bar.

A 348,4 K o desempenho foi razodvel e o modelo nao reproduziu o ponto critico da

mistura.
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COx(1) + etanol(2)
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Figura 5.2.2.31. CO,(1)+etanol(2) a 333,82 K. Predicdo da curva P-x-y usando PRSV.
Parametros de interacdo bindria: k;,=0,067533, [,,=-0,018671, 1,,=-0,015635. Dados
experimentais de GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).

A 348,4 K, PR e PT-MKP foram os modelos que melhor correlacionaram os dados
experimentais em ambas as fases, conforme mostram as Figuras 5.2.2.29 e 5.2.2.30.
Mesmo sendo uma equagdo de estado cubica com regra de mistura quadrética, PR, além
de correlacionar quase corretamente os dados experimentais das fases liquida e vapor
conseguiu, nesta isoterma, desvios aceitdveis ao tentar reproduzir os pontos da regiao

critica da mistura, como ilustra a Figura 5.2.2.32.
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CO(1) + etanol(2)
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Figura 5.2.2.32. COy(1)+etanol(2) a 348,4 K. Predicdo da curva P-x-y usando PR.
Parametros de intera¢do bindria: k;,=0,07094223, 1,,=-0,03891412. Dados experimentais de

GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).

O modelo reproduziu o ponto correspondente ao ponto critico (aproximadamente

Xxcoz2= 10,7948 e 125,5 bar) e os valores experimentais sao: xco2 = 0,798 e 124,6 bar.

E interessante ressaltar a boa performance do modelo PR a 348.4 K na reproducio

da composicdo da fase vapor. A Figura 5.2.2.33 mostra uma comparagdo da

performance de todos os modelos e pode-se observar que PR juntamente com PT-MKP

conseguiram representar qualitativamente a fase vapor.
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CO,(1) + etanol(2) a 348,4 K
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Figura 5.2.2.33. CO,(1)+etanol(2) a 348,4 K. Predicdo da curva P-y com os modelos.
Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=0,71048097, 1,,=0,65019604, ,,=0,84162563),
SAFT-CB (k;,=0,05788610, 1,,-0,07855747), SAFT (k;,=0,04287609, /,,-0,09364389), PR
(k;,=0,07094223, 1,,--0,03891412) e PT-MKP (k;,=0,04551949, 1,,=-0,04803494, 1,,=-0,01101763).
GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).

Dentre os cinco modelos analisados neste sistema, a 373 K PT-MKP foi o que
apresentou o melhor ajuste ao conjunto de dados experimentais e foi bem sucedido ao
reproduzir o ponto critico experimental da mistura (xco2 = 0,7181 e 143,45 bar),

conforme mostra a Figura 5.2.2.34.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composicoes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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CO(1) + etanol(2)
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Figura 5.2.2.34. CO,(1)+etanol(2) a 373 K. Predi¢do da curva P-x-y usando PT-MKP.
Parametros de interacdo bindria: k;,=-0,27270157, [,,=-0,53641164, 1,,=-0,48635003. Dados
experimentais de GALICIA-LUNA e colaboradores (2000).

Sistemas 3.7 e 3.8. COy(1)+etanol(2) a 291,15 - 353,15 K

KNEZ e colaboradores (2008) publicaram conjuntos de 8 a 13 dados P-x-y a
313,15, 333,15 e 353,15 K e reportaram desvios de 0,3 a 19% na fase liquidae de 1 a
8% na fase vapor comparando seus resultados com aqueles obtidos por CHANG e

colaboradores (1997) e JOUNG e colaboradores (2001).

Com a modelagem realizada com parametros ajustados a composi¢do da fase
liquida, de modo inverso ao sistema anterior a 333,15 K, excetuando-se PR, os demais

modelos forneceram resultados aceitdveis na fase liquida, como pode ser observado na
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Figura 5.2.2.35a. PR-MKP e SAFT foram os melhores modelos e PR teve desempenho

insatisfatorio em todas as temperaturas.
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Figura 5.2.2.35. CO,(1)+etanol(2). Desempenho dos modelos. (a) Dados experimentais
de KNEZ e colaboradores (2008). (b) Dados experimentais de STIEVANO e
ELVASSORE (2005).

Quanto aos resultados oriundos da modelagem com os dados experimentais de
STIEVANO e ELVASSORE (2005), cuja performance dos modelos estd mostrada na
Figura 5.2.2.35b, os desvios absolutos médios foram muito baixos exceto aqueles
obtidos com PR-MKP que apresentou pior desempenho a 303,15 K ao contrdrio do
ocorrido com os dados de DAY e colaboradores (1999), na mesma temperatura,
conforme mostra a Figura 5.2.2.1. Deve-se levar em consideracdo que este conjunto
contém apenas trés dados P-x em temperaturas amenas (291,15-323,15 K) préximas a

temperatura critica do CO, e com fragdes molares de CO; inferiores a 0,5.

Na Figura 5.2.2.36a sao comparados os resultados obtidos com PR-MKP e SAFT
na fase liquida onde se observa uma leve superioridade para PR-MKP. Na Figura
5.2.2.36b percebe-se que os desvios na fase vapor sdo elevados em ambos os modelos.
PR-MKP se aproxima mais dos dados experimentais enquanto que SAFT superestima a

fracdo molar de CO, em todo o intervalo de pressao.
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Figura 5.2.2.36. CO,(1)+etanol(2) a 333,15 K. SAFT-CB vs. PR-MKP. (a) Curva P-x.
(b) Curva P-y. Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k;,=-0,02582110, /,,=-0,01713388,
217=-0,1600370) e SAFT-CB (k;,=0,09294569, 1,,-0,10533626). Dados experimentais de
KNEZ e colaboradores (2008).

Por outro lado, na modelagem de onze dados P-x medidos a 303,12 K no intervalo
de fracdo molar de CO, variando de 0,09 a 0,85, publicados por CHANG e
colaboradores (1997), PR-MKP levou a resultados compativeis com os demais modelos,
conforme mostra a Figura 5.2.2.37 e semelhantes aqueles obtidos com dados de DAY e

colaboradores (1999).

Tais resultados demonstram que o intervalo de composi¢des utilizado para o ajuste
dos parametros obviamente influencia no desempenho do modelo o que pode dificultar

a predicdo do comportamento do equilibrio de fases.

Os resultados da modelagem deste sistema, incluindo dados de CHANG e
colaboradores (1997), estao disponiveis no Anexo B. Em cada temperatura, para cada
modelo estdo listados os valores dos pardmetros, as composi¢des experimentais,

calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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Figura 5.2.2.37. COy(1)+etanol(2). Desempenho dos modelos na composi¢do da fase
liquida. Dados experimentais de CHANG e colaboradores (1997).

Sistemas 3.9 e 3.10. COy(1)+etanol(2) a 291,15 e¢ 298,15 K

A composi¢do da fase liquida calculada com SAFT-CB e PR-MKP sao comparadas
com a experimental na Figura 5.2.2.38 para dois conjuntos de dados em temperaturas
ambiente e pressdes abaixo da pressdao critica do CO,: KORDIKOWSKI e
colaboradores (1995) com um conjunto de 18 pontos P-x a 298,15 K e KODAMA e
KATO (2005) contendo 9 pontos P-x a 291,15 K.

Os modelos SAFT-CB e PR-MK foram os que melhor reproduziram os pontos
experimentais, mas SAFT-CB falhou em alguns pontos, sobretudo em fragdes molares

entre 0,5 € 0,8.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composi¢oes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

229



X1 calc
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Figura 5.2.2.38. (a) COy(1)+etanol(2) a 298,15 K. Parametros de interacdo bindria:
SAFT-CB (k;,=0,08896315, 1,,-0,06232693) ¢ PR-MKP (k;,=0,06381138, [,,=-0,02243245, /;,=-
0,05445311). Dados experimentais de KORDIKOWSKI e colaboradores (1995). (b)
CO;(1)+etanol(2) a 291,15 K. Parametros de interagcdo bindria: PR-MKP (k;,=0,10862824,

1,,=0,03799193, 1,,=0,00219113) e SAFT-CB (k;,=0,04472641,
experimentais de KODAMA e KATO(2005).

212=0,021677051). Dados

Sistemas 3.11 e 3.12. COy(1)+etanol(2) a 293,15 a 353,15 K

SECUIANU e colaboradores (2008) e TSIVINTZELIS e colaboradores (2004)

publicaram dados P-x-y em temperaturas pertencentes ao intervalo 293,15-353,15 K e

reportaram desvios experimentais médios nas fracdes molares em ambas as fases de

+0,001 e £0,0005, respectivamente. Os conjuntos de 8 a 12 pontos, com composicdes

molares entre 0,05 e 0,9 foram modelados com pardmetros ajustados a composicao da

fase liquida experimental e os resultados estdo mostrados na Figura 5.2.2.39 em termos

de desvios médios absolutos em relacdo as composicdes experimentais. Os modelos

forneceram resultados similares nas temperaturas iguais ou superiores a 313,15 K. A

293,15 K PR e SAFT tiveram um desempenho insatisfatério e a 302,15 K, temperatura

proxima a critica do CO,, SAFT e SAFT-CB levaram aos maiores desvios, enquanto PR

e PR-MKP representaram melhor os dados experimentais.
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Figura 5.2.2.39. COy(1)+etanol(2). (a) Dados experimentais de SECUIANU e
colaboradores (2008). (b) TSIVINTZELIS e colaboradores (2004).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composi¢oes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistemas 3.13. CO,(1)+etanol(2) a 333,53 ¢ 391,96 K

CRUZ e GALICIA-LUNA (1999) investigaram o equilibrio liquido-vapor desta
mistura e reportaram os dados P-x-y experimentais com 6 pontos a 333,53 K e 9 pontos
a 391,96 K que representa a maior temperatura dentre todas utilizadas nesta

modelagem.

As curvas P-x calculadas com os modelos PR-MKP e SAFT-CB estao exibidas na
Figura 5.2.2.40. O ponto critico foi medido a 333,53 K (107,5 bar e x¢0,=0,85) e nesta
isoterma os maiores desvios foram alcancados pelos modelos SAFT e SAFT-CB. Na
composi¢ao de 0,85 de CO, a pressao estimada por PR-MKP e PR foi aproximadamente
108 bar o que indica uma predi¢do satisfatéria do ponto critico. Esta predicdo sé foi
possivel executando o Programa PE 2000 solicitando pontos adicionais, pois conforme
mostra a Figura 5.2.2.40a, no modo normal de execu¢do, onde apenas sdo mostrados os

pontos calculados e os experimentais correspondentes, nenhum dos modelos conseguiu
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convergéncia no ponto critico. SAFT-CB e SAFT ndo reproduziram o ponto critico da
mistura nem mesmo com pontos adicionais. A 391,96 K, todos os modelos se
comportaram de modo semelhante e conduziram a resultados satisfatérios como ilustra

a Figura 5.2.2.40b.

CO,(1)+etanol(2) a 333,53 K CO,(1)+etanol(2) a 391,96 K
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Figura 5.2.2.40. CO,(1)+etanol(2). Predi¢ao da curva P-y com os modelos. (a) 333,53
K. Parametros de interacdo bindria: PR-MKP (k,,=0,22804711, 1,,=0,14286207,
112=0,19186891), SAFT-CB (k,,=0,04769907, 1,,-0,02547595), (b) 391,96 K. ParAmetros de
interacdo bindria: PR-MKP (k,,=0,13901802, 1,,=,0,04883545, 1,,=0,11962264), SAFT-CB
(k12=0,04917315, 1,,-0,09785755). Dados experimentais de CRUZ e GALICIA-LUNA
(1999).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composi¢oes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistemas 3.14. CO,(1)+etanol(2) a 308,21 - 337,8 K

O ultimo conjunto de dados avaliado para este par, contempla dados P-x-y medidos
por JENNINGS e colaboradores (1991) a 314,5, 325,2 e 337,2 K que reportaram
incerteza de + 0,003 na medi¢do da composicdo expressa em fragdo molar de ambas as
fases e dados P-x a 308,21, 323,15 e 337,8 K publicados por PANAGIOTOPOULOS

(1986). As Figuras 5.2.2.41a e b mostram os desempenhos dos modelos com relagdo aos
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desvios médios absolutos de composicdo da fase liquida. Os resultados a 337,2 K
diferem bastante daqueles observados a 337,8 K em que os desvios obtidos para os
modelos SAFT, SAFT-CB e PR-MKP foram muito semelhantes, conforme mostra a
Figura 5.2.2.41b.

CO0,(1) + etanol(2) CO,(1) + etanol(2)
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Figura 5.2.2.41. COy(1)+etanol(2). Desempenho dos modelos em diferentes
temperaturas. (a) Dados experimentais de JENNINGS e colaboradores (1991). (b)
Dados experimentais de PANAGIOTOPOULOS (1986).

A Figura 5.2.2.42 exibe a comparacdo da curva P-y estimada pelos modelos com a
experimental obtida por JENNINGS e colaboradores (1991). SAFT e SAFT-CB, por
sua vez, superestimaram a composicdo de CO; na fase vapor em praticamente todo o
intervalo de pressdes. O mesmo ocorreu com PR-MKP acima de 70 bar. Todos os

modelos falharam na regido de alta pressao.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo B. Em cada
temperatura, para cada modelo estdo listados os valores dos parametros, as composi¢oes

experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

233



CO,(1) + etanol(2) a 325,2 K
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Figura 5.2.2.42. CO,(1)+etanol(2) a 325,2 K. Predicdo da curva P-y com os modelos.
Parametros de interac@o bindria: PR-MKP (k;,=0,41226724, 1,,=0,32765056, 1,,=0,41471984),
SAFT-CB (k;,=0,08789341, 1,,-0,08592290), SAFT (k,,=0,06185834, 1,,-0,04422343) ¢ PR
(k;,=0,08840640, [,,-0,00039300). Dados experimentais de JENNINGS e colaboradores
(1991).

5.2.2.2. Mistura binaria CO; + 6leos de girassol e soja

Os dados de equilibrio disponiveis geralmente nao contém intervalos largos de
temperatura e fracdes molares e neles 6leo € considerado um tinico componente. Devido
ao fato do ¢6leo ser tratado como um pseudocomponente ao invés de uma mistura na
medida dos dados de equilibrio, a modelagem assim o considera. Portanto, a
composicdo e a pureza dos Oleos que foram utilizados para a medida dos dados
experimentais juntamente com estimagdo das constantes criticas e do fator acéntrico

interferem fortemente nos resultados.

Sistema 2.1. CO»(1)+6leo de girassol(2) a 308,15 K

Para esta mistura foi encontrado na literatura aberta apenas um conjunto de seis
dados experimentais P-x-y a 308,15 K com fracdes molares de CO, pertencentes ao
intervalo 0,65-0,88 e pressoes variando de 35 a 75 bar. HEGEL e colaboradores (2005)
publicaram tais dados e os erros experimentais das composi¢des nao foram reportados.

Trata-se de um conjunto de dados ELV nas imediacdes da temperatura critica do CO,
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que representa o comportamento das fases em condi¢des proximas aquelas utilizadas na

sintese enzimética do biodiesel na presenga de CO; supercritico.

Conforme foi mencionado no Capitulo 2 (item 2.7), o comportamento das fases das
misturas bindrias de CO, com 6leos vegetais € caracterizado pela heterogeneidade num
amplo intervalo de pressdo e temperatura e na regido critica pode ocorrer também a
presenca equilibrio liquido-liquido. De fato, HEGEL e colaboradores (2005) detectaram
o equilibrio liquido-liquido-vapor a 283 K, 50,6 bar e fracio mdassica de CO, em uma

das fases liquidas igual a 0,2580.

O ajuste dos parametros de intera¢do bindria dos modelos com as composi¢des de
ambas as fases nao foi bem sucedido, logo o cdlculo das composicdes das duas fases foi

realizado com os parametros ajustados a composicado da fase liquida.

Na Figura 5.2.2.43 estdo mostrados os desempenhos dos modelos na reprodugao
das fracdes molares de CO, na qual se pode observar que os desvios absolutos pontuais
divergem muito entre os modelos. PR e PR-MKP apresentaram erros sistemdticos ja que
subestimaram a composicao da fase liquida em todos os pontos. SAFT teve desempenho
razodavel, mas apresentou problemas de convergéncia nas proximidades da pressdo
critica do CO,. SAFT-CB revelou-se o melhor modelo para esta mistura nas condi¢des
avaliadas. Adicionalmente, a modelagem com PRSV mostrou desempenho
insatisfatério e, assim como SAFT, também nao funcionou na pressdo mais alta. Ja o

modelo PT-MKP teve desempenho semelhante ao de PR-MKP.

Os autores modelaram o sistema com uma abordagem de equacgdo de estado cubica
combinada com contribuicdo de grupos (GC-EOS), proposta por ESPINOSA e
colaboradores (2002), e reportaram boa concordancia com os dados experimentais, mas
a curva P-x onde sdo comparados os valores calculados e experimentais revela desvios

razodveis a partir do terceiro ponto no sentido do aumento da pressao.
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CO,(1) + 6leo de girassol(2) a 308,15 K
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Figura 5.2.2.43. CO,(1)+6leo de girassoll(2) a 308,15 K. Desempenho dos modelos na
fase liquida. Parametros de interacdo bindria: PR-MKP(k;,=0,07642498, 1,,=0,03660201,
212=0,036593), SAFT(k;,=0,47242058, 1,,-0,12265518), PR(k;,=0,04703348, 1,,-0,00136210) €
SAFT-CB(k;,=0,32086055,4,,=0,01153386). Dados experimentais de HEGEL e
colaboradores (2005).

As Figuras 5.2.2.44a e b mostram as curvas P-x calculadas com SAFT-CB e aquela
publicada por HEGEL e colaboradores (2005), respectivamente. Pode-se observar que
SAFT-CB conseguiu reproduzir qualitativamente o comportamento da fase liquida no
mesmo intervalo de composi¢ao e pressao utilizado pelos autores do trabalho, enquanto
que o modelo GC-EOS apresentou desvios crescentes a partir de pressdes acima de 50
bar e a curva presente na Figura 5.2.2.44b indica que o modelo subestima os valores de

fracdo méssica de CO; na fase liquida.

Nas imediagdes da pressao critica do CO, (73,8 bar), ambos os modelos falharam
em reproduzir a composi¢do de CO,. SAFT-CB a superestimou levemente com desvio

de 0,0099, enquanto que GC-EOS atuou inversamente.
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120 A

0.40

o Exp.
120
100
Oexp.
100
A SAFT-CB
80 80 4
o 0a
S 60 od S ooy
o [} o
40 mﬂ 40 4
20 A
20
0 ‘ ‘ ‘
0,0 0,1 0,2 0,3 0,4 0 . T T )
Fracao massica de CO, 0.00 0.10 0.20 0.30
(a) (b) Fracao massica de CO.

Figura 5.2.2.44. COy(1)+06leo de girassol(2). Curva P-x a 308,15 K (a) SAFT-CB vs.
experimental (b) GC-EOS vs. experimental. Figura adaptada de HEGEL e
colaboradores (2005).

A comparagdo entre os dois modelos € vélida, mas deve-se levar em consideracdo a
composi¢do e a pureza do 6leo utilizado. Como os dois modelos usam constantes
criticas e propriedades dos componentes puros, ndo ha garantia de que os mesmos
valores tenham sido usados. Com relacdo a fase vapor, todos os modelos forneceram um

valor unitdrio para a fracdo molar de CO, em todos os pontos.

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo J. Para cada
modelo estdo listados os valores dos parametros, as composicdes experimentais,

calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 2. CO,(1)+0leo de soja(2) a 313,15 — 343,15 K

Para modelar este sistema foram utilizados os dados experimentais de NDIAYE e
colaboradores (2004) que publicaram conjuntos de sete pontos P-x a 313,15, 323,15,
333,15 e 343,15 K com intervalos de pressao 38-270 bar e fracdo molar de CO, 0,68-

0,91. Os erros experimentais nas composi¢des ndo foram explicitamente reportados.
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Na Figura 5.2.2.45a estdo apresentados os desvios absolutos médios em todas as
temperaturas investigadas. De modo geral, os resultados com PR e PR-MKP foram os
melhores. Ao contrdrio dos modelos SAFT e SAFT-CB, o desempenho das ctibicas PR
e PR-MKP melhorou com o aumento da temperatura. As cuibicas geralmente dao
melhores resultados em temperaturas mais elevadas e a mistura rica em CO;, € bem

representada por este tipo de equacao de estado.

Com o proposito de avaliar os desvios pontualmente ao longo do intervalo de
composi¢do e pressdo a Figura 5.2.2.45b exibe os desvios absolutos obtidos a 313,15 K.
Pode-se observar que o resultado confirma aqueles obtidos com os desvios absolutos
médios o que demonstra a superioridade dos modelos PR-MKP e SAFT na
representacdo deste sistema nas condicdes de fracdo molar de CO,, temperatura e

pressdo consideradas.

Os autores usaram os modelos PR e SAFT para correlacionar os dados P-x e

concluiram que SAFT reproduziu melhor os dados experimentais.

De acordo com a Figura 5.2.2.45a, excetuando-se 313,15 K, os resultados da SAFT
foram os piores. A discrepancia entre os resultados obtidos neste trabalho e aqueles
reportados no artigo podem ser decorrentes dos valores de constantes criticas usadas
pelos autores que diferem daquelas utilizadas nesta tese, pois sdo dependentes do
método de estimagdo e da composi¢cdo do 6leo. Além disso, os parametros de
componente puro desta tese foram estimados via dados experimentais, enquanto que os
presentes no artigo foram retirados do trabalho de HUANG e RADOSZ (1990) que
reportaram parametros da SAFT para familias de hidrocarbonetos de longas cadeias.
Opostamente, na presente modelagem os parametros de componente puro foram todos

ajustados aos dados de pressdo de vapor e densidade molar de liquido saturado.
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CO,(1) + 6leo de soja(2)
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Figura 5.2.2.45. CO,(1)+6leo de soja(2). (a) Desempenho dos modelos em diferentes
temperaturas. (b) Desempenho nos modelos na fase liquida a 313,15 K. Dados
experimentais de NDIAYE e colaboradores (2004).

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo K. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢Oes experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

5.2.2.3. Mistura binaria CO; + biodiesel etilico de soja

Ha caréncia de dados de equilibrio deste tipo de mistura e aqueles disponiveis
geralmente contém intervalos limitados de temperatura e fracdes molares. Tal como os
Oleos, a mistura de ésteres € tratada como um Unico componente e, consequentemente, a
composi¢do e a pureza dos ésteres usados para a medida dos dados experimentais
juntamente com estimacao das constantes criticas e do fator acéntrico afetam bastante a

modelagem.
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Sistema 3.1. CO»(1)+ biodiesel etilico de soja(2) a 313,15 — 343,15 K

Apenas um conjunto de dados experimentais foi encontrado na literatura aberta.
NDIAYE e colaboradores (2006) publicaram conjuntos de trés pontos P-x a 313,15,
323,15, 333,15 e 343,15 K em intervalos de pressao 37-270 bar e fracdo molar de CO,
0,25-0,56. Os erros experimentais das composicdes ndo foram explicitamente

reportados.

As Figuras 5.2.2.46a e 5.2.2.46b mostram os desvios médios absolutos na
composi¢do da fase liquida obtidos com as equacdes de estado cubicas (PR e PR-MKP)
e os modelos SAFT e SAFT-CB, respectivamente. E notéria a superioridade dos
resultados obtidos com PR e PR-MKP. Os autores do artigo modelaram este sistema
com SAFT e PR e destacaram que, ao contrdrio dos resultados obtidos com o sistema
CO,+6leo de soja, PR reproduziu satisfatoriamente os dados experimentais. E
importante ressaltar que a composi¢do e a pureza do biodiesel juntamente com as
constantes criticas do biodiesel obtidas via média ponderada dos ésteres etilicos

considerados t€m influéncia marcante nos resultados apresentados.

CO0,(1) + biodiesel etilico de soja(2) CO,(1) + biodiesel etilico de soja(2)
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Figura 5.2.2.46. CO,(1)+biodiesel etilico de soja(2). Desempenho dos modelos em

diferentes temperaturas. (a) PR e PR-MKP. (b) SAFT-CB e SAFT. Dados
experimentais de NDIAYE e colaboradores (2006).
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Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo L. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

5.2.2.4. Mistura binaria CO, + triglicerideos

Neste item sdo apresentados e discutidos os resultados oriundos dos cédlculos de
equilibrio liquido-vapor de misturas bindrias constituidas de CO, e trioleina,
tripalmitina, e triestearina que sdo triglicerideos encontrados nos Oleos de soja e
girassol. Infelizmente hd uma grande escassez de dados experimentais que cubram
intervalos de temperatura e composi¢cao amplos. Ndo foram encontrados, na literatura
aberta, dados de equilibrio liquido-vapor para a mistura de CO, com a trilinoleina, que €
0 componente com maior concentracdo no 6leo de soja, nem com a trilinolenina.
Similarmente, dados de equilibrio liquido-vapor nao estdo disponiveis para misturas de
CO, com glicerina. Cumpre ressaltar que a pureza dos triglicerideos que foram
utilizados para a medida dos dados de equilibrio, a estimacdo das constantes criticas e

do fator acéntrico, influenciam muito os resultados das modelagens.

Sistema 4.1. CO;(1)+trioleina(2) a 313,15 — 333,15 K

WEBER e colaboradores (1999) mediram dados de equilibrio P-x-y a 333,15 e
353,15 K em um intervalo muito estreito de fracoes molares de CO,: 0,86-0,92. Em
cada temperatura foram medidos apenas quatro pontos de pressdo e fracdo molar. Os
autores reportaram reprodutibilidade na composicio da fase liquida de
aproximadamente 2% em mol e na fase vapor 0,05% mol. A pureza da trioleina era 99%

€1m massa.

As equacdes de estado usadas mostraram desempenhos na fase liquida semelhantes
em cada temperatura como mostra a Figura 5.2.2.47a. No caso da fase vapor, de acordo
com a Figura 5.2.2.47b, exceto SAFT a 353,15 K, os desvios absolutos médios obtidos

foram inferiores a 0,004 em ambas as temperaturas.
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Os autores modelaram este sistema com a equacdao de estado cubica RK-Aspen
proposta por RIHA (1996) e obtiveram desvios relativos médios na fragdo molar da fase
liquida de 2,21% e 0,84% a 333,15 e 353,15 K, respectivamente. Na fase vapor os

desvios foram de 0,02% e 0,03%, respectivamente.

CO,(1) + trioleina(2) CO,(1) + trioleina(2)
= 0,040 <. 0,028 -
5 OPR qE; 0,024 OPR
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Figura 5.2.2.47. CO(1)+trioleina(2). Desempenho dos modelos a 333,15 e 353,15 K.
(a) Fase liquida. (b) Fase vapor. Dados experimentais de WEBER e colaboradores
(1999).

Um outro conjunto de dados experimentais para este sistema provém de CHEN e
colaboradores (2000) que publicaram dados P-x-y a 313,15 e 333,15 K com fracdes
molares de CO, variando de 0,87 a 0,93 e pressdes no intervalo 100-241 bar. Os desvios

padrdes nas medidas de fracdo molar foram reportados como estimados em =+ 0,00065.

A modelagem foi conduzida com os parametros de interacdo bindria ajustados a
composi¢do da fase liquida e os valores dos desvios absolutos médios em cada fase
estdo mostrados na Figura 5.2.2.48. Nesta condi¢do de pressdo bastante acima da
pressao critica do CO; e alta concentracdo de CO,, o desempenho foi satisfatério em
todos os modelos, exceto SAFT, tanto na fase liquida, Figura 5.2.2.48a, quanto na fase
vapor, conforme mostra a Figura 5.2.2.48b. Ndo houve convergéncia durante o ajuste

dos parametros de interacao binaria com SAFT a 313,15 K.

242



CO0,(1) + trioleina(2) CO,(1) + trioleina(2)
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Figura 5.2.2.48. CO,(1)+trioleina(2). Desempenho dos modelos a 313,15 e 333,15 K.
(a) Fase liquida. (b) Fase vapor. Dados experimentais de CHEN e colaboradores (2000).

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo G. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 4.2. CO;(1)+tripalmitina(2) a 333,15 — 353,15 K

WEBER e colaboradores (1999) mediram dados de equilibrio P-x-y a 333,15 e
353,15 K em um intervalo muito estreito de fracdes molares de CO;: 0,613-0,923. Em
cada temperatura foram medidos apenas quatro pontos de pressdao e fracdo molar. Os
autores reportaram reprodutibilidade na composicdo da fase liquida de
aproximadamente 2% em mol e na fase vapor 0,05% mol. A tripalmitina utilizada tinha

pureza de 95% em massa.

Os resultados da modelagem em termos de desvios absolutos médios de fracdo
molar de CO; na fase liquida nas temperaturas investigadas estdo resumidos na Figura
5.2.2.49a onde se observa um leve aumento dos desvios em todos os modelos de 333,15
a 353,15 K. Os piores resultados foram obtidos com PR e os melhores com a SAFT.
PR-MKP e SAFT-CB forneceram resultados semelhantes nas duas isotermas avaliadas.
Na fase vapor os desvios médios foram baixos para os modelos PR e PR-MKP (0,001 a

333,15 K e 0,0006 a 353,15 K). Com SAFT-CB observou-se uma redu¢do dos desvios
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com a temperatura (0,02 a 333,15 K e 0,0006 a 353,15 K). No caso do modelo SAFT,
ocorreu o oposto: 0,0081 a 333,15 e 0,017 a 353,15 K.

MUNUKLU e colaboradores (2006) reportaram dados de equilibrio liquido-vapor a
343,15, 348,15 e 353,15 K. Sado quatro pontos P-x com pressdes variando de 32 a 231
bar e fragdes molares no intervalo 0,49-0,89 com erro experimental inferior a 0,1% em
fracdo madssica. Os autores usaram PR para correlacionar os dados com valores de
parametros de atragdo e co-volume, constantes e independentes das constantes criticas,
estimados a partir dos dados experimentais. Desvios relativos de 2% entre as
composi¢oes da fase liquida calculadas e experimentais foram reportados. Os
desempenhos de todos os modelos estdo disponiveis na Figura 5.2.2.49b em que se
observa um leve decréscimo dos desvios com o aumento da temperatura, com exce¢ao
da SAFT-CB. PR forneceu os piores resultados. PR-MKP, SAFT-CB e SAFT

mostraram desempenhos similares.

C0,(1) + tripalmitina(2) CO,(1) + tripalmitina(2)
L]
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Figura 5.2.2.49. COy(1)+tripalmitina(2). Desempenho dos modelos em diferentes
temperaturas. (a) DE}dO% expg;rimentais de WEBER e colaboradores (1999). (b) Dados
experimentais d¢ MUNUKLU e colaboradores (2006).

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo H. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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Sistema 4.3. COy(1)+triestearina(2) a 333,15 — 353,15 K

WEBER e colaboradores (1999) mediram dados P-x-y a 333,15 e 353,15 K em um
intervalo muito estreito de fracdes molares de CO;: 0,804-0,894. Em cada temperatura
foram medidos apenas quatro ou cinco pontos. A triestearina utilizada tinha pureza de
90% em massa. Os autores reportaram reprodutibilidade na composic¢io da fase liquida
de aproximadamente 2% em mol e na fase vapor 0,05% mol. As equacdes de estado
usadas para correlaciond-los tiveram desempenhos diversos. A 333,15 K os modelos
nido representaram os dados experimentais adequadamente e houve problemas de
convergéncia com PR-MKP, SAFT-CB e SAFT que ndo calcularam o ponto
experimental de pressdo mais baixa. A 353,15 K, conforme mostra a Figura 5.2.2.50a,
os desvios médios absolutos na fase liquida ndo diferiram muito entre os modelos.
SAFT-CB teve o melhor desempenho. J4 na fase vapor, PR forneceu os melhores
resultados e SAFT os piores. Os resultados da modelagem deste sistema estdo
disponiveis no Anexo I. Em cada temperatura, para cada modelo, estdo listados os
valores dos parametros, as composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos

desvios absolutos.

CO,(1) + triestearina(2) a 353 K CO,(1) + triestearina(2) a 353 K
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Figura 5.2.2.50. CO,(1)+triestearina(2). Desempenho dos modelos a 353,15 K. (a) Fase
liquida. (b) Fase vapor. Dados experimentais de WEBER e colaboradores (1999).
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5.2.2.5. Mistura binaria CO, + ésteres etilicos derivados de triglicerideos

Neste item sdo apresentados e discutidos os resultados da modelagem realizada
com os sistemas bindrios formados por CO; e cada um dos principais constituintes do
biodiesel de soja: etil oleato, etil linoleato, etil palmitado e etil estearato. Como no caso
dos triglicerideos, hd caréncia de dados experimentais para estes sistemas. Os que
existem pertencem a intervalos estreitos de temperatura (313-333 K) que ndo

correspondem aqueles empregados na sintese do biodiesel com etanol supercritico.

Nao foram encontrados, na literatura aberta, dados de equilibrio liquido-vapor para
a mistura de CO, com o etil linolenato que representa aproximadamente 7%, em massa,

do biodiesel de soja.

E importante ressaltar que os resultados das modelagens sdo fortemente afetados
pela pureza dos ésteres utilizados para a medida dos dados de equilibrio e pela

estimacgdo das constantes criticas e fator acéntrico para os ésteres envolvidos.

Sistema 5.1. CO,(1)+etil oleato(2) a 313,15 - 333,15 K

Para esta mistura foram usados os dados experimentais P-x-y a 313,15, 323,15 e
333,15 K publicados por BHARATH e colaboradores (1989). Sdo conjuntos de 11 a 16
pontos com pressdes variando de 11 a 186 bar e fracdes molares de CO, no intervalo

0,20-0,96.

O etil oleato possui a segunda maior fracio mdssica do biodiesel de soja. A pureza
deste éster, usado nos experimentos, foi reportada como sendo superior a 90% e o erro

experimental menor que 5%.
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CO,(1) + etil oleato(2) CO,(1) + etil oleato(2)
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Figura 5.2.2.51. COy(1)+etil oleato(2). Desempenho dos modelos a 313,15, 323,15 e
333,15 K. (a) Fase liquida. (b) Fase vapor. Dados experimentais de BHARATH e
colaboradores (1989).

Os parametros de interacdo bindria foram ajustados a composi¢do da fase liquida,
para cada temperatura, pois os ajustes realizados com as composi¢des das fases liquida
e vapor mostraram-se inadequados em todas as isotermas. Os resultados estdao
mostrados em forma de desvios absolutos médios de fragcdo molar de CO, nas fases
liquida e vapor, nas Figuras 5.2.2.51a e 5.2.2.51b, respectivamente. Mesmo com 0s
parametros ajustados aos dados da fase liquida, houve vérios problemas de
convergéncia com SAFT e PR-MKP a 313,15 K que levaram a geracdo de relatérios do
Programa PE 2000 incompletos que ndo mostraram as composi¢des calculadas para
algumas pressdes. SAFT teve desempenho ruim em ambas as fases. PR e PR-MKP

produziram resultados semelhantes em ambas as fases.

De acordo com as Figuras 5.2.2.52a e 5.2.2.52b, os desvios absolutos na fase
liquida obtidos com PR-MKP e SAFT-CB diminuem bastante com um aumento de 10°C
na temperatura. A 323,15 K PR-MKP reproduziu razoavelmente os dados experimentais
ao longo do intervalo de pressao avaliado enquanto que SAFT-CB falhou acima de 40
bar. Ambos os modelos demonstraram boa capacidade preditiva a 333,15 K, mas SAFT-
CB ndo conseguiu reproduzir o ponto experimental na pressdao mais elevada (184 bar),

como mostra a Figura 5.2.2.52b.
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As Figuras 5.2.2.53a e 5.2.2.53b revelam que as equacdes de estado PR-MKP e
SAFT-CB conseguiram reproduzir a variagdo da solubilidade experimental do etil
oleato no CO, com a pressdo a 323,15 e 333,15 K. O desempenho da SAFT-CB foi
superior a 333,15 K. Entretanto, em ambos os modelos os desvios aumentam em
pressdes elevadas. Pode-se observar que, ao contrdrio de outros sistemas (ex.
COs+etanol, a 308 K), o modelo SAFT-CB manteve a tendéncia ao decréscimo
apresentada pela solublidade do soluto no solvente (CO;) identificada pelos dados

experimentais com o aumento da pressao.

Os autores do artigo usaram PR para correlacionar os dados experimentais com
parametros de interacdo bindria ajustados as fracdes molares das fases liquida e vapor
simultaneamente com valores de constantes criticas e fator acéntrico diferentes daqueles
usados nesta tese. Além disso, foram usados parametros de interacdo bindria
independentes da temperatura. As composicdes calculadas foram consideradas

razoavelmente compativeis com as experimentais, exceto na regiao critica.
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Figura 5.2.2.52. COy(1)+etil oleato(2). Curva P-x com PR-MKP e SAFT-CB. (a)
323,15 K. (b) 333,15 K. Dados experimentais d¢ BHARATH e colaboradores (1989).
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Figura 5.2.2.53. COy(1)+etil oleato(2). Curva P-y com PR-MKP e SAFT-CB. (a)
323,15 K. (b) 333,15 K. Dados experimentais d¢ BHARATH e colaboradores (1989).

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo E. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

Sistema 5.2. COy(1)+etil linoleato(2) a 313,15 — 333,15 K

Para a modelagem deste sistema foram usados os dados experimentais P-x-y, a
313,15, 323,15 e 333,15 K, publicados por BHARATH e colaboradores (1989). Sao
conjuntos de 9 a 13 pontos com pressoes variando de 20 a 170 bar e fracdes molares de
CO; no intervalo 0,30-0,95. Com concentracdo de aproximadamente 55%, em massa, 0
etil linoleato € o principal componente do biodiesel de soja. A pureza do etil linoleato

foi reportada como sendo superior a 90% e o erro experimental menor que 5%.

Os desempenhos dos modelos estio mostrados sob a forma de desvios absolutos
médios de fracdo molar de CO; nas fases liquida e vapor, nas Figuras 5.2.2.54a e
5.2.2.54b, respectivamente. Os parametros de interacdo bindria foram ajustados a
composi¢cdo da fase liquida, para cada temperatura. Ocorreram problemas de
convergéncia com SAFT a 313,15 K e as composi¢des calculadas para alguns valores

de pressdo nao foram reportadas pelo programa. PR-MKP demonstrou regularidade na
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reproducdo dos dados experimentais em ambas as fases e, na fase liquida, os
desempenhos de todos os modelos foram superiores aos obtidos a 333,15 K. Nas trés
temperaturas analisadas os desvios obtidos com todos os modelos foram pequenos na

fase vapor, conforme mostra a Figura 5.2.2.54b.
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Figura 5.2.2.54. CO,(1)+etil linoleato(2). Desempenho dos modelos a 313,15, 323,15 e
333,15 K. (a) Fase liquida. (b) Fase vapor. Dados experimentais de BHARATH e
colaboradores (1989).

CO,(1) + etil linoleato(2) a 323,15 K CO,(1) + etil linoleato(2) a 333,15 K
180 180
J.o]
160 - 160
wl e g O wl ot &
O SAFT-CB o 0 OSAFT-CB &
120 1 o 0 120 1 <A
O [ o
E 1001 E 100 <ZL<31:I
~ | <a A ~ |
a 80 o 80
<
o0
60 - o 60 - o m
40 A 40 oA
20 {0 201 O
0 ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ ‘ 0 : : ‘ ‘ ‘ ‘ ‘
03 04 05 06 07 08 09 10 02 03 04 05 06 07 08 09
X1 X1
(a) (b)

Figura 5.2.2.55. CO;(1)+etil linoleato(2). Curva P-x com PR-MKP e SAFT-CB. (a)
323,15 K. (b) 333,15 K. Dados experimentais d¢ BHARATH e colaboradores (1989).
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O modelo PR-MKP conseguiu reproduzir qualitativamente a curva P-x
experimental a 323,15 e 333,15 K como pode ser observado nas Figuras 5.2.2.55a e
5.2.2.55b. O mesmo comportamento foi observado com SAFT-CB, mas a 323,15 K este
modelo subestimou a fracdo molar de CO, na fase liquida em pressdes acima de 110

bar.

Comparando a performance dos modelos PR-MKP e SAFT-CB a 313,15 e 333,15
K na fase liquida, apresentada na Figura 5.2.2.56, pode-se concluir que, com exce¢ao do
ponto de pressdo mais elevada, PR-MKP conseguiu reproduzir os valores experimentais
de fracdo molar do CO, ao longo do intervalo. Ao contrario, SAFT-CB apresentou

valores discrepantes a partir de 60 bar confirmando o comportamento demonstrado na

Figura 5.2.2.55a.

O desempenho da SAFT-CB para estes sistemas nas trés isotermas investigadas
repetiu o que foi observado com a mistura CO,+etil oleato em que a medida que a
temperatura aumentou de 313,15 até 333,15 K, os desvios em composicio de CO,
diminuiram bastante. Provavelmente os paridmetros de componentes puros que foram
ajustados a pressoes de vapor e densidades de liquido estimadas em um limite de
temperatura superior ao das temperaturas correspondentes aos dados experimentais
podem ter influenciado negativamente na predi¢io de composi¢des em temperatura

mais baixas.

Quanto a curva P-y, as Figuras 5.2.2.57a e 5.2.2.57b mostram as performances dos
modelos PR-MKP e SAFT-CB a 323,15 e 333,15 K, respectivamente. Similarmente ao
desempenho na fase liquida, PR-MKP reproduziu razoavelmente a solubilidade do etil
linoleato em CO, com desvios mais acentuados nas pressdes mais elevadas. SAFT-CB
teve desempeho compardvel a PR-MKP a 333,15 K, mas superestimou excessivamente

a solubilidade do etil linoleato a 323,15 K, sobretudo na regiao de pressoes elevadas.
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Figura 5.2.2.56. COy(1)+etil linoleato(2). Curva P-x com PR-MKP e SAFT-CB a
313,15 e 333,15 K. Dados experimentais d¢ BHARATH e colaboradores (1989).

Conforme foi mencionado no sistema CO,+etil oleato, os autores usaram PR para

correlacionar os dados experimentais e os resultados foram consideradas razoavelmente

satisfatorios, exceto na regido critica.

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo D. Em cada

temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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323,15 K. (b) 333,15 K. Dados experimentais d¢ BHARATH e colaboradores (1989).
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Sistema 5.3. CO;(1)+etil palmitato(2) a 313,15 — 333,15 K

O etil palmitato representa aproximadamente 11%, em massa, do biodiesel de soja.
Dados de equilibrio liquido-vapor do sistema CO,+etil palmitato a 313,15, 323,15 e
333,15 K foram publicados por CRAMPON e colaboradores (1999) em conjuntos de
dados que contém 16 ou 17 pontos do tipo P-x. As pressdes variam de 10 a 180 bar e as
fracdes molares de CO; no intervalo 0,32-0,96. O erro experimental foi reportado como

sendo inferior a 0,003 em fragao molar.

O sumdrio dos desvios médios de todos os modelos nas temperaturas avaliadas esta
disponivel na Figura 5.2.2.58 onde € visivel a superioridade do modelo SAFT-CB em
relacdo aos demais modelos em todas as temperaturas. Similarmente aos sistemas
contendo etil oleato e etil linoleato, a performance deste modelo melhorou com o

aumento da temperatura.

A 323,15 e 333,15 K SAFT-CB foi o tinico modelo capaz de predizer valores em
altas pressoes e 333,15 K, conforme mostram as Figuras 5.2.2.59a e 5.2.2.59b onde os

desvios pontuais dos modelos PR-MKP e SAFT-CB estdo comparados.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo F. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢Oes experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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Figura 5.2.2.58. CO(1)+etil palmitato(2). Desempenho dos modelos a 333,15, 323,15 ¢
333,15 K. Dados experimentais de CRAMPON e colaboradores (1999).
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Figura 5.2.2.59. CO,(1)+etil palmitato(2). Desempenhos dos modelos PR-MKP e
SAFT-CB. (a) 323,15 K. (b) 333,15 K. Dados experimentais de CRAMPON e
colaboradores (1999).

Sistema 5.4. CO;(1)+etil estearato(2) a 313,15 — 333,15 K

O etil estearato representa cerca de 3%, em massa, do biodiesel de soja.
CRAMPON e colaboradores (1999) mediram o equilibrio liquido-vapor do sistema
COxy+etil estearato a 313,15, 323,15 e 333,15 K e reportaram conjuntos de dados
contendo 16 ou 17 pontos do tipo P-x com pressdes variando de 10 a 180 bar e fracdes
molares de CO, no intervalo 0,32-0,96. O erro experimental foi reportado como sendo

inferior a 0,003 em fragdo molar.

A Figura 5.2.2.60a exibe o resumo dos resultados da modelagem nas trés
temperaturas sob andlise. Da Figura 5.2.2.60b, onde sdo comparadas as fragdes molares
experimentais de CO, na fase liquida a 333,15 K com aquelas calculadas por PR e
SAFT-CB, pode-se observar que SAFT-CB reproduziu adequadamente os dados
experimentais ao longo do intervalo de pressao considerado. PR-MKP, por sua vez, teve

melhor performance nas proximidades da regido de pressdes mais elevadas.
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Figura 5.2.2.60. CO,(1)+etil estearato(2). (a) Desempenho dos modelos a 313,15,
323,15 e 333,15 K. (b) Desempenho na fase liquida com PR, PR-MKP e SAFT-CB a
333,15 K. Dados experimentais de CRAMPON e colaboradores (1999).

Para este sistema BHARATH e colaboradores (1989) publicaram dados
experimentais P-x-y, a 333,15 K que formam um conjunto de 11 pontos em que a
pressao varia de 15 a 183 bar e fragdes molares de CO, pertencem ao intervalo 0,33-
0,91. A pureza do éster foi reportada como sendo superior a 90% e o erro experimental

menor que 5%.

Em geral os resultados da modelagem, com os parametros de interacdo bindria
ajustados somente a composicado da fase liquida, foram razodveis em ambas as fases. PR
e SAFT conduziram aos maiores desvios absolutos médios na fase liquida. Ja na fase
vapor, os maiores desvios foram obtidos com SAFT. A titulo de comparacdo entre os
modelos PR-MKP e SAFT-CB, os resultados nas fases vapor e liquida estdo expostos
nas Figuras 5.2.2.6la e 5.2.2.61b, respectivamente. PR-MKP conseguiu representar
qualitativamente o comportamente da composicao da fase vapor em todo o intervalo de

pressao, enquanto que SAFT-CB falhou em pressdes superiores a 100 bar.
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Figura 5.2.2.61. CO,(1)+etil estearato(2) a 333,15 K. Desempenho dos modelos com
PR-MKP e SAFT-CB (a) Fase liquida) (b) Fase vapor. Dados experimentais de
BHARATH e colaboradores (1989).

PR-MKP foi mais eficaz na fase liquida com pequenos desvios em baixas pressoes
e SAFT-CB mostrou desvios crescentes a partir de 100 bar confirmando as

discrepancias identificadas na fase vapor.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis no Anexo C. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢Oes experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

5.2.2.6. Mistura binaria etanol + glicerina

Sistema 6.1. Etanol(1)+glicerina(2) a 493,15 -573,15 K

O conhecimento do comportamento das fases das misturas contendo etanol, ésteres
etilicos derivados de triglicerideos e glicerina nas proximidades do ponto critico do
etanol € muito 1til para projetos e avaliacdes de processos de producdo de biodiesel em
meio supercritico. A glicerina € subproduto da reacdo que forma o biodiesel e sua

remocgao € requerida para se obter o biodiesel na qualidade desejada.
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SHIMOYAMA e colaboradores (2009) mediram o equilibrio liquido-vapor do
sistema etanol+glicerina em altas pressdes em quatro isotermas. Os conjuntos de dados
contém cinco ou seis pontos do tipo P-x em trés temperaturas: 493,15, 523,15, 543,15
K. A 573,15 K foi também medida a composi¢do da fase vapor, obtendo-se, portanto,
uma curva P-x-y. Os graus de incerteza das fracdes molares das fases liquida e vapor
foram reportados como sendo 0,0004 e 0,0003, respectivamente. Atualmente este
representa o unico conjunto de dados disponivel na literatura aberta para este sistema a
alta pressdo. A mistura € muito complexa ja que os dois componentes sao associativos
e a glicerina é capaz de formar pontes de H inter- e intramoleculares devido a presenca

de trés grupos hidroxila.

O intervalo 493-523 K (220-250°C) € importante neste estudo, pois contém o0s
limites de temperatura em que foi realizada a reagdo ndo catalitica com mistura
supercritica etanol+CO,. Ja 543-573 K (270-300°C) representa o intervalo de
temperatura em que a sintese do biodiesel em etanol supercritico foi conduzida. 523,15

K € um valor préximo da temperatura critica do etanol (~514 K).

Para a modelagem deste sistema foi incluido o modelo PRSV, haja vista a
utilizacdo do mesmo pelos autores do artigo. O ajuste dos parametros de interacdo
bindria a composi¢ao da fase liquida foi realizado em cada temperatura. Apesar da forte
variacdo dos mesmos com a temperatura, nenhuma tendéncia especifica foi detectada.
Embora haja uma variagdo de 80°C ndo vale a pena avaliar criteriosamente qualquer
tendéncia porque hd apenas quatro pontos de temperatura. O desempenho dos cinco
modelos na representacdo da composi¢do da fase liquida estd exposto na Figura
5.2.2.62. De modo geral, foi observada uma reducdo nos desvios absolutos médios
obtidos com o aumento da temperatura, sobretudo com as equacdes de estado cubicas

PR e PR-MKP.

Dentre todos os modelos, PRSV apresentou os melhores resultados em todas as
isotermas. Mesmo sendo derivada da cubica PR, esta equacdo de estado contém em sua
regra de mistura um parametro de componente puro ajustdvel a dados de pressao de
vapor o que possibilita a representacao satisfatéria do equilibrio liquido-vapor de muitos

compostos fortemente polares.
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Figura 5.2.2.62. Etanol(1)+glicerina(2). Desempenho dos modelos a 493,15, 523,15,
543,15 e 573,15 K. Dados experimentais de SHIMOY AMA e colaboradores (2009).

Os resultados da SAFT e SAFT-CB foram muito proximos em todas as isotermas
em consequéncia dos fatores de esfericidade do etanol e da glicerina terem valores
unitdrios o que torna os modelos praticamente semelhantes. E interessante ressaltar que
os modelos que levam em consideracdo explicitamente a presenca de associacdes em
sua formulagdo forneceram resultados sofriveis perante as equacdes de estado cubicas.
Isto ocorreu possivelmente devido ao fato do programa PE 2000 desconsiderar as
associagdes intramoleculares nas equacdes de estado do tipo SAFT. Outra possivel
explicacdo € o tipo esquema de associagdo intermolecular usado para obter os
parametros de componente puro da glicerina, (+2,-2) ao invés de (+3,-3).
Adicionalmente, a regra de mistura baseada em segmentos na SAFT e SAFT-CB,
utilizada em todas as modelagens deste trabalho, pode ndo ser a mais adequada, pois, de
acordo com PFOHL e BRUNNER (1998), a regra de mistura baseada em fracdo de
volume, que ndo foi a utilizada nesta tese, € mais vantajosa na auséncia de corpos

convexos que € o caso da glicerina como do etanol.

Em temperaturas superiores a temperatura critica do etanol os desvios médios
obtidos com os modelos do tipo SAFT diminuiram. Com a elevagdo da temperatura as
pontes de H diminuem e as interacdes de longo alcance prevalecem e, provavelmente,
os desvios da idealidade relacionados a forma e ao tamanho das moléculas sao

representados de modo semelhante as equacdes de estado ctbicas.
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Na isoterma 523,15 K, nas imediacdes da temperatura critica do etanol, exceto
PRSV, todos os modelos levaram a desvios mais elevados. Para este caso especifico, os
fendmenos termodinamicos complexos decorrentes da transi¢ao de fases podem nao ter
sido devidamente contemplados por modelos mais robustos como SAFT e regras de

mistura mais potentes como as da equacao de estado PR-MKP.

No caso do modelo PRSV, contendo o parametro ajustivel de componente puro,
observou-se o melhor desempenho dentre os demais modelos a 523,15 K, assim como
na isoterma imediatamente inferior. No entanto, com o aumento de temperatura os
desvios médios obtidos foram praticamente dobrados. O oposto ocorreu com PR-MKP.
Tais resultados sugerem que o modelo mais adequado para este sistema em todas as
temperaturas, provavelmente, deveria conter uma regra de mistura potente como a de

PR-MKP e um parametro ajustavel como o de PRSV.

Para avaliar os desvios de cada modelo em cada temperatura, ao longo do intervalo
de composicao da fase liquida considerado, foram construidas as curvas P-x incluindo
os valores experimentais de fracdo molar e aqueles calculados com os modelos SAFT-
CB e PRSV. De acordo com a Figura 5.2.2.63, pode-se concluir que em ambos 0s
modelos os desvios absolutos sdo mais acentuados nas temperaturas mais baixas, curvas
a e b, e o modelo PRSV demonstrou leve superioridade em relacdo ao modelo SAFT-
CB. As linhas de tendéncia foram tracadas apenas para possibilitar a correspondéncia de

cada curva com uma temperatura.
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Etanol(1) + glicerinal(2) a 493, 523, 543 e 573 K
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Figura 5.2.2.63. Etanol(1)+glicerina(2). Curva P-x experimental vs. calculada com os
modelos SAFT e SAFT-CB. Curva a 493,15 K. Curva (b) 523,15 K. Curva (c) 543,15
K. Curva (d) 573,15 K. * (exp), A (SAFT-CB), o (PRSV). Linhas pontilhadas: linhas de
tendéncia. Dados experimentais de SHIMOY AMA e colaboradores (2009).

SHIMOYAMA e colaboradores (2009) obtiveram resultado semelhante ao
reproduzir a composi¢do da fase liquida comparando PRSV com um modelo que
combina PR com o método de contribui¢do de grupos ASOG (PRASOG), proposto por
TOCHIGI (1995).

No intuito de avaliar a modelagem no que diz respeito a representacdo da fase
vapor, foi construida a curva P-y a 573,15 K contendo os pontos experimentais e
aqueles calculados com os modelos PR, PR-MKP, PRSV e SAFT-CB. De acordo com a
Figura 5.2.2.64, apesar dos desvios elevados na fase vapor, as equacdes de estado
cuiibicas mantiveram a tendéncia dos dados experimentais em pressdes superiores a 70
bar. SAFT-CB, ao contrdrio, superestimou a fracdo molar de etanol em tais condi¢des
de pressdo. De acordo com SHIMOYAMA e colaboradores (2009), os resultados

obtidos com o0 modelo PRASOG foram melhores que os de PRSV para fase vapor.
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Etanol(1) + glicerina(2) a 573,15 K
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Figura 5.2.2.64. Etanol(1)+glicerina(2). Curva P-y experimental vs. calculada com os
modelos PR, PR-MKP, PRSV e SAFT-CB a 573,15 K. Dados experimentais de
SHIMOYAMA e colaboradores (2009).

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo N. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢Oes experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

5.2.2.7. Mistura binaria etanol + ésteres etilicos derivados de triglicerideos

Sistemas: 7.1. Etanol(1)+etil laurato(2) a 493,15-543,15 K e 7.2. Etanol(1)+etil
miristato(2) a 493,15-543,15 K

De modo similar ao sistema anterior, o conhecimento do comportamento das fases
das misturas contendo etanol e ésteres etilicos derivados de triglicerideos nas
imediacdes do ponto critico do etanol é essencial para projetos e avaliacdes de
processos de producdo de biodiesel em meio supercritico. Os ésteres etilicos constituem
o biodiesel que € o produto desejado no processo e este deve ser separado do etanol que

€ o reagente em excesso, glicerina e triglicerideos ndo convertidos.
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Infelizmente ndo foram encontrados, na literatura aberta, dados de equilibrio para
as misturas de etanol e os ésteres etilicos derivados dos triglicerideos que constituem o
6leo de soja (ex. etil palmitato, etil oleato, etil linoleato e etil estearato). Entretanto,
SHIMOY AMA e colaboradores (2008) mediram o equilibrio liquido-vapor dos sistemas
bindrios etanol+etil laurato e etanol+etil miristato nas isotermas 493,15, 523,15 e 543,15
K) com pressdes variando no intervalo 20-71 bar. Apesar destes ésteres diferirem
estruturalmente daqueles de interesse nesta tese, pois possuem cadeias saturadas e
menores, estes dados s@o importantes para a modelagem, ja que pode-se tentar predizer
o desempenho dos modelos com as misturas desejadas a partir dos resultados obtidos

com estas.

Os conjuntos de dados contém de seis a oito pontos do tipo P-x-y em trés
temperaturas: 493,15, 523,15, 543,15 K. O grau de incerteza das fracdes molares das
fases liquida e vapor foram reportadas como sendo 0,0010 e 0,0001, para o sistema
etanol+etil laurato e 0,0072 e 0,0001 para o sistema etanol+etil miristato,
respectivamente. Analogamente ao sistema anterior, o intervalo 493-523 K (220-250°C)
€ importante neste estudo porque contém os limites de temperatura em que foi realizada
a reacdo ndo catalitica com mistura supercritica etanol+CO,. J4 a temperatura de 543 K
(270°C), representa o limite inferior do intervalo de temperatura em que a sintese do

biodiesel em etanol supercritico foi conduzida.

Os parametros de interacao bindria foram ajustados a composi¢do da fase liquida
devido aos ajustes insatisfatérios obtidos com as composi¢des das fases liquida e vapor
em todas as isotermas. A Figura 5.2.2.65 sumariza o resultado da modelagem com o
sistema etanol+etil laurato em todas as isotermas investigadas. Os desvios médios
absolutos da fase liquida foram substancialmente inferiores aqueles observados na fase
vapor. No caso da fase liquida, comparando-se as trés isotermas, PR apresentou
desempenho irregular, conforme mostra a Figura 5.2.2.65a. PR-MKP teve desempenho
adequado com o aumento da temperatura e os modelos SAFT e SAFT-CB forneceram
os melhores resultados nas temperaturas mais baixas, mas os desvios absolutos médios

obtidos sdo superiores as incertezas experimentais reportadas.

De acordo com a Figura 5.2.2.66a, os resultados para o sistema etanol+etil miristato
na fase liquida foram diferentes dos encontrados para o sistema etanol+etil laurato

(Figura 5.2.2.64a), pois os modelos SAFT e SAFT-CB apresentaram desvios absolutos
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médios maiores que os obtidos com os modelos PR e PR-MKP a 493,15 K, temperatura
abaixo da temperatura critica do etanol (514 K), e 523,15 K que € levemente acima da

mesma.

Como os modelos do tipo SAFT levam em conta explicitamente a presenca das
associacOes intermoleculares de etanol, aparentemente forneceriam resultados
compardveis ou superiores aqueles das equacdes de estado PR e PR-MKP na fase
liquida. As estruturas das moléculas de etil laurato (C;4H30,) e etil miristato
(Ci16H3,0,) sdo formadas por cadeias carbOnicas saturadas e diferem apenas na
quantidade de atomos de carbono. Provavelmente os valores de pressdao de vapor e
densidade molar de liquido, estimados por correlacdes e usados para a obtengdo dos
parametros de componente puro das equacdes de estado SAFT e SAFT-CB para ambos

os ésteres, estdo incorretos e podem ter contribuido para estas discrepancias.

E importante enfatizar que os valores de pressdo de vapor e densidade de liquido do
etil miristato foram estimados por correlacdes enquanto que dados experimentais foram
usados para o etil laurato. No entanto, os desvios obtidos na estima¢do dos parametros
do etil laurato no Programa PE 2000 para SAFT e SAFT-CB sdo substanciamente

superiores aqueles do etil miristato, como relevam as Tabelas 5.2.1.3 ¢ 5.2.1.6.

Com relagdo a fase vapor, como mostra a Figura 5.2.2.65b, os resultados da SAFT
e SAFT-CB foram superiores aqueles das equacdes de estado PR e PR-MKP para o
sistema etanol+etil laurato. Um aumento dos desvios com a elevagdo da temperatura foi
observado em todos os modelos. O mesmo comportamento foi detectado para a mistura

etanol+etil miristato nas mesmas temperaturas como mostra a Figura 5.2.2.66b.

Para avaliar os desempenhos dos modelos ao longo do intervalo de pressdo e
composi¢do da fase liquida, curvas P-x foram construidas nas isotermas investigadas
para a mistura etanol+etil laurato, conforme mostra a Figura 5.2.2.67 em que sdo
comparados os resultados dos modelos PR-MKP e SAFT. A 493,15K, isoterma
representada pela curva a, SAFT apresentou os melhores resultados. A 523,15 K, curva
b, e a 543,15 K, curva ¢, os resultados foram qualitativamente similares. Entretanto,
quando se quantifica os desvios absolutos através dos valores médios, como ilustra a
Figura 5.2.2.65a, observa-se uma diferenca razodvel entre os desempenhos destes dois

modelos a 543,15 K.
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Figura 5.2.2.65. Etanol(1)+etil laurato(2). Desempenho dos modelos a 493,15, 523,15 ¢
543,15 K. (a) fase liquida. (b) fase vapor. Dados experimentais de SHIMOYAMA e
colaboradores (2008).
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Figura 5.2.2.66. Etanol(1)+etil miristato(2). Desempenho dos modelos a 493,15, 523,15
e 543,15 K. (a) fase liquida. (b) fase vapor. Dados experimentais de SHIMOYAMA e
colaboradores (2008).

264



Etanol(1) + etil laurato(2) a 493, 523 e 543 K
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colaboradores (2008).
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Etanol(1) + etil laurato(2) a 543 K
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Figura 5.2.2.68. Etanol(1)+etil laurato(2). Curva P-y experimental vs. calculada com os
modelos PR-MKP e SAFT. Curva (a) 493,15 K. Curva (b) 543,15 K. * (exp) A(SAFT)
o(PR-MKP). Dados experimentais de SHIMOY AMA e colaboradores (2008).

Para avaliar os desempenhos dos modelos PR-MKP e SAFT pontualmente com

relacdo a representacdo da fase vapor, curvas P-y a 493,15 e 543,15 K foram

construidas para a mistura etanol+etil laurato, expostas nas Figuras 5.2.2.68a e

5.2.2.68b, respectivamente. Em ambas as temperaturas SAFT levou a desvios absolutos
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menores que PR-MKP. Todavia, a 543,15 K, a despeito do melhor desempenho da
SAFT, PR-MKP conseguiu reproduzir qualitativamente a tendéncia da curva P-y
experimental em que hé reducdo da fracdo molar de CO, em pressdes acima de 55 bar,

conforme revela a Figura 5.2.2.68b.

A baixa polaridade dos ésteres contribui levemente para a ndo idealidade dos
sistemas etanol+etil laurato e etanol+etil miristato. A complexidade destas misturas
bindrias € consequéncia, principalmente, da capacidade associativa do etanol e da
diferenga de forma e tamanho das moléculas. Os autores dos dados experimentais
modelaram este sistema com PR usando as regras de mistura quadritica e de Wong-
Sandler combinando a equacdo de estado cibica com o modelo de coeficiente de
atividade UNIFAC modificado por GMEHLING e colaboradores (1993). Os parimetros
de interacdo bindria foram ajustados as composi¢cOes das fases liquida e vapor
simultaneamente. Desvios absolutos médios de 0,012 para a fase vapor e de 0,010 para
a fase liquida foram reportados para a modelagem com PR. No caso de PR com regra de
mistura de Wong-Sandler, desvios de 0,005 e 0,036 foram obtidos para a fase liquida e

vapor, respectivamente.

Similarmente ao sistema etanol+glicerina, os resultados da SAFT e SAFT-CB
foram muito préximos em todas as isotermas em decorréncia dos fatores de esfericidade
do etanol e dos ésteres etil laurato e etil miristato terem valores unitdrios o que torna os

modelos praticamente semelhantes.

Os resultados da modelagem deste sistema estdo disponiveis nos Anexos O e P. Em
cada temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.

5.2.2.8. Mistura binaria metanol + ésteres metilicos derivados de triglicerideos

Sistema 8.1. Metanol(1)+metil laurato(2) a 493,15-543,15 K

Visando a comparacdo entre os desempenhos dos modelos com sistemas
envolvendo metanol+éster metilico e etanol+ésteres etilicos, foi incluida a modelagem

do sistema metanol+€ster metilico utilizando dados experimentais liquido-vapor de
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SHIMOYAMA e colaboradores (2007) determinados nas mesmas temperaturas dos
Sistemas 7.1 e 7.2 (493,15, 523,15 e 543,15 K) com pressdes variando no intervalo 21-
85 bar. Os conjuntos de dados possuem seis ou sete pontos do tipo P-x-y. O grau de
incerteza das fracdes molares das fases liquida e vapor foram reportadas como sendo

0,0013 e 0,0001, respectivamente.

Os parametros de interac@o bindria foram ajustados a composi¢do da fase liquida.
Um resumo dos desvios absolutos médios estd disponivel nas Figuras 5.2.2.69a e
5.2.2.69b. Os desvios médios na fase liquida sdo inferiores aos observados na fase
vapor. De modo similar aos Sistemas 7.1 e 7.2, PR e SAFT tiveram desempenho
oscilatério na fase liquida no intervalo de temperatura avaliado como mostra a Figura
5.2.2.69a. PR-MKP e SAFT-CB demonstraram bom desempenho com o aumento da
temperatura. Os desvios absolutos médios obtidos na fase vapor, mostrados na Figura

5.2.2.69b, aumentaram com a temperatura em todos os modelos, exceto PR-MKP.

De maneira inversa aos sistemas etanol+glicerina, etanol+etil laurato e etanol+etil
miristato, os resultados da SAFT e SAFT-CB divergiram fortemente em todas as
temperaturas e as diferencas foram maiores na fase liquida, como pode ser constatado

na Figura 5.2.2.69a.

Apesar dos fatores de esfericidade do metanol e do metil laurato serem unitérios o
que tornaria estes modelos bastante similares, a influéncia da regra de mistura baseada
em segmentos na SAFT e SAFT-CB, conforme mencionado no item 5.2.2.6, pode ter

sido preponderante e forneceu tais resultados.

Os resultados da modelagem deste sistema estao disponiveis no Anexo Q. Em cada
temperatura, para cada modelo, estdo listados os valores dos parametros, as

composi¢Oes experimentais, calculadas e seus respectivos desvios absolutos.
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Metanol(1) + metil laurato(2) Metanol(1) + metil laurato(2)

O
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Figura 5.2.2.69. Metanol(1)+metil laurato(2). Desempenho dos modelos a 493,15,
523,15 e 543,15 K. (a) fase liquida. (b) fase vapor. Dados experimentais de
SHIMOYAMA e colaboradores (2007).

5.2.2.9. Mistura ternaria biodiesel etilico de soja + etanol + glicerina em
pressao ambiente

A importancia da modelagem de tais sistemas provém do fato de que o equilibrio
liquido-liquido (ELL) ocorre principalmente na etapa de separacdo dos produtos da
sintese do biodiesel. Os modelos utilizados para o equilibrio liquido-vapor foram
testados para avaliar a capacidade de cada um em reproduzir os dados experimentais do

tipo liquido-liquido.

LIU e colaboradores (2008) investigaram o equilibrio liquido-liquido dos sistemas
terndrios biodiesel de soja+etanol+glicerina e biodiesel de soja+etanol+6leo de soja com
temperatura variando entre 300,15 e 343,15 K. Biodiesel etilico de soja com 99,2% de
pureza, em massa, foi utilizado. A composicdo média, em fracdo massica, do dleo de
soja foi 12,5% de tripalmitina, 5,2% de triestearina, 23,5% de trioleina, 47,8% de
trilinoleina e 10% de trilinolenina. Os erros experimentais das fracdes madssicas nao
foram explicitamente divulgados. O artigo ndo contempla modelagem dos dados

experimentais.
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Para a modelagem do ELL, os parametros de interagdo bindria dos modelos foram
ajustados com a fun¢do objetivo contendo as composi¢des das fases liquidas L1 e L2.
De posse dos parametros as fracdes méssicas de cada componente em cada fase liquida
foram calculadas e os desvios em relagdo aos dados experimentais foram determinados.
As Figuras 5.2.2.70-72 mostram um sumaério dos desvios absolutos médios encontrados

para cada componente em cada fase a 300,15, 323,15 e 343,15 K.

Em geral, ndo foi observada influéncia marcante da temperatura na performance
dos modelos. Os desvios absolutos médios na fase L1 foram superiores aos da fase L2
excetuando-se a glicerina, conforme mostra a Figura 5.2.2.72. Os maiores desvios
foram encontrados com o etanol na fase L1 com todos os modelos, como mostra a
Figura 5.2.2.71. SAFT e SAFT-CB tiveram desempenhos semelhantes com todos os
componentes. J& PR e PR-MKP alteraram suas performances de acordo com as fases e

temperaturas consideradas.

Em resumo, pela andlise dos desvios médios absolutos por fase e por componente
nao € possivel escolher o melhor modelo, mas no ajuste dos parametros de interacdo
bindria, o modelo SAFT apresentou os menores desvios relativos no programa PE 2000
considerando as composicoes de ambas as fases seguido pelos modelos SAFT-CB e PR-

MKEP.

Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
biodiesel - L1 biodiesel - L2
[m]
05 O PR 0,18 - PR
> & PR-MKP < 3 PR-MKP
2 04 3 0,15
- SAFT-CB
: SAFT-CB g 0,12
b 0,3 - 5 B SAFT
3 B SAFT 3 0.09
€ g
e 02~ 2
> >
w w
(] Q
a o1 - a
0,0
300 323 343
300 323 343
T (K)
T (@) (b)

Figura 5.2.2.70. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 300,15-343,15 K e 1,013 bar. (a) Biodiesel de soja na
fase L1. (b) Biodiesel de soja na fase L.2. Dados experimentais de LIU e colaboradores
(2008).
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Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
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Figura 5.2.2.71. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 300,15-343,15 K e 1,013 bar. (a) Etanol na fase L1. (b)
Etanol na fase L2. Dados experimentais de LIU e colaboradores (2008).

Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
glicerina-L1 glicerina-L2
0,028 - 0,16 -
o — OpPr o -
x
P B PR-MKP B PR
2 0,021 - SAFT.CB 2 0,12 EIPR-MKP
2 2
3 ESAFT ° SAFT-CB
£ 0,014 S 0,08
2 2 BSAFT
> >
] . 3 0,04
g 0,007 |_§ 2o
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Figura 5.2.2.72. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 300,15-343,15 K e 1,013 bar. (a) Glicerina na fase L1.
(b) Glicerina na fase L2. Dados experimentais de LIU e colaboradores (2008).

Um outro conjunto de dados experimentais para este sistema foi publicado por
LANZA (2008) que mediu o equilibrio liquido-liquido para sistemas ternarios contendo
biodiesel de soja+etanol+glicerina e etanol+6leo de soja+biodiesel de soja a 298,15 e

313,15 K em pressdo ambiente. O desvio relativo médio reportado no balan¢o de massa
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global das fases foi de 0,17% para o sistema biodiesel de soja+etanol+glicerina e o

correspondente ao sistema etanol+6leo de soja+biodiesel de soja foi de 0,19%.

O autor correlacionou as composi¢des experimentais com o modelo de coeficiente
de atividade NRTL e afirmou que todos os sistemas apresentaram desvios em relacdo

aos experimentais abaixo de 1,5% os quais foram considerados satisfatorios.

As Figuras 5.2.2.73-75 apresentam um resumo dos desvios absolutos médios
encontrados para cada componente em cada fase a 298,15 e 313,15 K. Os parametros de
interacdo bindria dos modelos foram ajustados com as composi¢des das fases liquidas
L1 e L2. Todos os modelos reproduziram adequadamente a fragcdo madssica de biodiesel
em ambas as fases. De acordo com a Figura 5.2.2.73, os maiores desvios em biodiesel
foram encontrados com PR em ambas as fases. No caso do etanol e da glicerina, o

melhor desempenho foi obtido com SAFT como mostram as Figuras 5.2.2.74 ¢ 5.2.2.75.

Para este conjunto de dados, pela avaliacdo dos desvios médios absolutos por fase e
por componente, € possivel concluir que SAFT foi o modelo que melhor reproduziu as

composi¢oes das linhas de amarracdo determinadas experimentalmente.

Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
biodiesel - L1 biodiesel-L2
; jow T .
© 0,009 7 EIPR-MKP © PR-MKP
o o 0,08 -
E 0,006 | SAFT-CB E 0,06 | SAFT-CB
2 BSAFT 2 0,04 BSAFT
B >
g 0003 ¢ 0,02 -
° e N =
0,000 L ‘ 0,00 ‘
298 313 298 313
T(K) (a) (b) T(K)

Figura 5.2.2.73. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Biodiesel de soja na
fase L1. (b) Biodiesel de soja na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).
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Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
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Figura 5.2.2.74. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Etanol na fase L1.
(b) Etanol na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).

Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + glicerina(3)
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Figura 5.2.2.75. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+glicerina(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Glicerina na fase
L1. (b) Glicerina na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).

Os resultados da modelagem do sistema biodiesel de soja+etanol+glicerina estdo
disponiveis no Anexo R. Em cada temperatura, para cada modelo, estao listados os
valores dos parametros, as composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos

desvios absolutos.
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5.2.2.10. Mistura ternaria biodiesel etilico de soja + etanol +6leo de soja em
pressao ambiente

Os desvios absolutos médios encontrados para cada componente, em cada fase, a

300,15 K estdo expostos nas Figuras 5.2.2.76 € 5.2.2.77.

Para o biodiesel etilico de soja, a Figura 5.2.2.76a revela que os desempenhos dos
modelos foram semelhantes para uma mesma fase, porém os valores dos desvios nas
fases L1 e L2 foram bastante proximos. No caso do etanol e 6leo de soja, os
desempenhos foram parecidos para uma mesma fase, mas os desvios obtidos na fase L1
foram praticamente um terco daqueles observados na fase L2, conforme mostram as

Figuras 5.2.2.76b e 5.2.2.77.

Para este conjunto de dados ndo foi observada distincdo marcante entre os

desempenhos dos quatro modelos.

Biodiesel(1) + etanol(2) + dleo soja(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + 6leo soja(3)
% 0,10 o 0,6 -
v N |
ﬁ 0,08 - 'é 0,5
(=] i
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E o E 0,3
il £ =
o 004 @02 c
> XS 0,2
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0,00 T T T T ,
PR MKP SCB SAFT 0,0 -
PR MK P SCB SAFT
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Figura 5.2.2.76. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+6leo de soja(3) a 300,15 K e 1,013 bar. (a) Biodiesel de soja. (b)
Etanol. Dados experimentais de LIU e colaboradores (2008).
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Biodiesel(1) + etanol(2) + 6leo soja(3)
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Figura 5.2.2.77. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+06leo de soja(3) a 300,15 K e 1,013 bar. Fracdo mdssica de dleo de
soja. Dados experimentais de LIU e colaboradores (2008).

Com relag@o aos resultados encontrados com os dados experimentais de LANZA
(2008) para o sistema biodiesel de soja(1)+etanol(2)+6leo de soja(3) a 298,15 e 313,15
K e 1,013 bar, as Figuras 5.2.2.78-80 mostram os desempenhos dos modelos para cada
componente em cada fase. Os parametros de interacdo bindria dos modelos foram
ajustados com as composi¢des das fases liquidas L1 e L2. Embora todos os modelos
tenham apresentado desvios pequenos para biodiesel nas duas fases, SAFT apresentrou
o melhor desempenho e PR-MKP o pior. Com relacido ao etanol, SAFT e SAFT-CB
foram os melhores modelos. O mesmo se aplica ao 6leo de soja, embora SAFT tenha

fornecido um maior desvio a 298,15 K.

Generalizando, pode-se concluir que SAFT e SAFT-CB representam os dados

experimentais deste sistema terndario de modo mais adequado que PR e PR-MKP.

Os resultados da modelagem do sistema biodiesel de soja+etanol+dleo de soja estdo
disponiveis no Anexo S. Em cada temperatura, para cada modelo, estdo listados os
valores dos parametros, as composi¢des experimentais, calculadas e seus respectivos

desvios absolutos.
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Biodiesel(1) + etanol(2) + 6leo soja(3)

Desvio médio abs. X1

0,000

0,014
0,012 -
0,010 |
0,008 |
0,006 |
0,004 |
0,002 -

biodiesel - L1

OPR
BPR-MKP
SAFT-CB

BSAFT

313
T(K) (a)

Desvio médio abs. X1

Biodiesel(1) + etanol(2) + 6leo soja(3)
biodiesel - L2

0,010 -

0,008 -

0,005 -

0,003 -

0,000 -

(b)

Tabela 5.2.2.78. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+06leo de soja(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Biodiesel de soja
na fase L1. (b) Biodiesel de soja na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).

Biodiesel(1) + etanol(2) + 6leo soja(3)
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o 0,02 BSAFT
2 001
Q2 0,00 ‘ ‘
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Biodiesel(1) + etanol(2) + dleo
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0,005 |

0,000
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soja(3)
etanol-L2

OPR
EIPR-MKP

SAFT-CB

T@ BSAFT
298 313
T(K)

Tabela 5.2.2.79. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etanol(2)+06leo de soja(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Etanol na fase
L1. (b) Etanol na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).
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Biodiesel(1) + etanol(2) + éleo s oja(3) Biodiesel(1) + etanol(2) + dleo s oja(3)

6leosoja-L1 6leo soja-L2
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° i © il PR-MKP
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Tabela 5.2.2.80. Desempenho dos modelos para o ELL do sistema biodiesel de
soja(1)+etangl(2)+6leo de soja(3) a 298,15 e 313,15 K e 1,013 bar. (a) Oleo de soja na
fase L1. (b) Oleo de soja na fase L2. Dados experimentais de LANZA (2008).

Em resumo, a variedade de resultados obtidos na modelagem dos equilibrios de
fases dificulta a aplicacdo de um tnico modelo e um tnico conjunto de parametros para
as etapas de reacdo e separagcdo. A variagdo dos parametros com a temperatura, pressao
e, algumas vezes, composicdo demonstra que ainda € necessdrio muito esfor¢co em

estudos e pesquisas sobre este topico.

Nos célculos de processo (projeto e avaliacdo de processos de producdo de
biodiesel) faz-se normalmente o uso de simuladores que podem conter os modelos
usados nesta modelagem e os parametros de interacdo bindria correspondentes sdo
requeridos. Na maioria dos casos, os parametros de intera¢do bindria disponiveis nos
simuladores sdo nulos e quando existentes possuem valores de procedéncia
desconhecida. Os resultados obtidos neste estudo podem ajudar na avaliagdo dos

modelos e parametros a serem utilizados para um determinado calculo de processo.

-

E importante ressaltar que mesmo que os cdlculos envolvam misturas
multicomponentes os pardmetros usados nos modelos sdo bindrios, pois as regras de
mistura utilizadas contemplam somatérios de contribuicdes inerentes as misturas

binarias.
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6 - CONCLUSOES

Com base nas lacunas detectadas na literatura no que diz respeito a producido de
biodiesel etilico em meio supercritico, esta tese investigou a reacao de transesterificacao
etilica do 6leo de soja com etanol supercritico, com mistura supercritica CO,+etanol e
através da sintese enzimdtica na presenca de CO, supercritico. O estudo incluiu uma
parte experimental para levantamento de dados conversdo em regime batelada e outra
computacional envolvendo as modelagens da cinética com os dados experimentais
obtidos e do equilibrio de fases dos compostos envolvidos no processo a partir de dados

experimentais disponiveis na literatura.

A aparelhagem montada para a parte experimental mostrou-se adequada para as trés
rotas utilizadas, mas o limite maximo de temperatura do reator, 350°C, em concordéncia
com o sistema de controle, ndo permitiu a avaliacdo da cinética da reacdo em
temperaturas superiores a 300°C que t€m sido reportadas por alguns pesquisadores
como promissoras para a obten¢ao de conversdes elevadas em curtos periodos de reacao
com etanol supercritico. Uma investigacdo mais detalhada sobre o sistema de controle
PID do reator poderia gerar parametros que garantam rapidez para atingir as
temperaturas desejadas e estabilidade em torno das mesmas, sobretudo em bateladas
mais longas. Adicionalmente, em decorréncia do regime de batelada, a pressao do reator
depende da temperatura e ndo pdde ser elevada até os valores normalmente reportados

na literatura.

Com relacdo a rota enzimatica, realizada a 45,16°C, 87,4 bar, razdo molar
etanol:6leo 5,01 e 10% de enzima Novozym® 435 em relagdo a massa de O6leo,
conversoes abaixo de 36,5% foram obtidas em cinco e seis horas de batelada. Os
resultados da andlise da atividade lipdsica da enzima mostraram que houve perda de
79,5% da atividade inicial apds 15 bateladas com redso e reposicdes aleatérias de
enzima imobilizada fresca. Esta perda significativa de atividade justifica a estabilizacdao
da conversdo em valores baixos a partir de cinco horas de batelada. Fatores como tipo,
tamanho e controle do reator, podem ter contribuido para que valores de conversao de

aproximadamente 10 pontos percentuais superiores aos dos experimentos reportados na
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literatura com 6leo de girassol em condi¢des semelhantes, mas com o triplo da razio
massica Novozym® 435:6leo utilizada neste trabalho, fossem obtidos. O elevado custo
da enzima Novozym® 435 e a inibicdo causada pelo contato com o etanol impedem que
a sintese de biodiesel etilico de soja, catalisada por esta enzima especificamente, na
presenca de CO, supercritico, possa competir com a rota convencional de producgdo de
biodiesel. Os resultados revelaram que sdo necessarios mais estudos no sentido de
encontrar suportes mais econdmicos para imobilizacdo de lipases utilizadas neste

processo.

No caso da sintese do biodiesel de soja com etanol supercritico conduzida a
281,4°C, 81,1 bar e com razdo molar etanol:6leo 40,10, a conversao nao ultrapassou
61,6% em bateladas de 40 e 50 minutos. Embora nao haja trabalhos disponiveis na
literatura que mostrem a variacdo de conversao de 6leo de soja com o tempo usando
etanol supercritico em regime de batelada, estes valores, aparentemente, contrariam os
apresentados em outras publicacdes sobre a rota supercritica para produzir biodiesel
empregando temperaturas superiores a 320°C e pressdes iguais ou acima de 200 bar em
que conversdes maiores que 80% sdo atingidas em bateladas de 10 minutos.
ComparacOes mais criteriosas devem ser feitas considerando-se as diferencas entre os

tipos de 6leos além dos tipos e os tamanhos dos reatores utilizados.

No que diz respeito a reagdo com mistura supercritica etanol+CO, realizada a
233,31°C, 121,0 bar, razao molar etanol:6leo 25,1 e razdo massica CO;:etanol 0,22,
obteve-se conversao de 26,3% em 30 minutos. Na comparacdo com a batelada de 30
minutos da rota que emprega etanol supercritico, foi observado que com o decréscimo
de aproximadamente 48°C na temperatura, aumento de pressdo de aproximadamente 45
bar e redu¢do na razdo molar de 40 para 25, a conversao foi reduzida a metade no caso
da reacdo realizada com 14% em massa de CO,. Estudos adicionais sobre esta rota em
outros periodos de batelada, incluindo a variagdo da razdo molar etanol:6leo, sdo
requeridos para tentar avaliar a possibilidade de obter conversdes que possam tornar o
uso de CO, como cossolvente atrativo em relacdo a sintese que usa apenas etanol

supercritico.

Com relacao a modelagem cinética da reagdo com etanol supercritico, a modelagem
da reacdo global do biodiesel foi conduzida com um modelo pseudohomogéneo

irreversivel com ordem ajustdvel devido aos resultados insatisfatérios obtidos com a
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constante cinética ajustada aos dados de concentracdao de 6leo seguindo um modelo de
primeira ordem. Com a expressdo da taxa do tipo exponencial contendo dois pardmetros
cinéticos ajustdveis, os desvios absolutos entre os valores de conversido experimental e
calculada, expressos em percentagem, variaram nos intervalos 0-3,5% para o modelo
proposto e 0-11,4% para o modelo de primeira ordem. A busca por um melhor
entendimento sobre a cinética da sintese do biodiesel em meio supercritico persiste.
Adicionalmente, ha necessidade de trabalhos sobre a cinética incluindo modelos mais
robustos do que os simplificados que consideram constantes cinéticas de
pseudoprimeira ordem. Até o presente momento o mecanismo e a cinética detalhada ndo
sdo conhecidos e na maioria dos casos apenas taxas de reacdo global e expressdes da
taxa com ordens pré-estabelecidas tém sido reportadas. Um conhecimento mais
abrangente sobre o comportamento das fases poderia levar ao uso de razdes molares
etanol:6leo menores o que implicaria em redu¢do de custos operacionais com separagcao
e reciclo do dlcool. Consequentemente, a inclusdo do efeito do comportamento das fases
pode gerar modelos cinéticos mais potentes que levem em consideracdo a existéncia de
imiscibilidade no sistema reacional o que possibilitaria obter projetos mais adequados

para os reatores.

No caso da reacdo enzimatica, a modelagem da cinética baseada na expressao da
taxa inicial do tipo ping-pong bi-bi, com os dados experimentais obtidos, ndo foi bem
sucedida. O modelo requer o uso de velocidades iniciais da reacdo para o ajuste dos
parametros que, geralmente, sdo medidas a partir de dados de variacdo de concentragdo
de 6leo na primeira hora da batelada usando-se diferentes concentragdes iniciais de

etanol.

A modelagem do equilibrio de fases dos compostos envolvidos na producio de
biodiesel a partir de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor e equilibrio
liquido-liquido, de misturas bindrias e terndrias, disponiveis na literatura foi realizada
com quatro equagdes de estado (SAFT, SAFT-CB, PR e PR-MKP). Os desempenhos
destes modelos na reproducdo dos dados experimentais em diferentes intervalos de
pressdo, temperatura e composicdes foram avaliados com base nos desvios absolutos
entre as composicdes experimentais e as calculadas. Em alguns casos, a disponibilidade
de dados experimentais de pressdo e composi¢do em diferentes temperaturas permitiu a

avaliacdo da influéncia da temperatura nos parametros de interacio bindria ajustados.
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A diversidade das misturas avaliadas juntamente com os intervalos de temperatura,
pressdo, composi¢cdo, pureza dos componentes e qualidade dos dados experimentais,
levaram a uma grande variedade de resultados que dificultam a aplicacdo de um tnico
modelo e um unico conjunto de parametros de interagdo bindria nos calculos de
processo nas etapas de reacdo e separacdo do processo de producdo de biodiesel. A
raridade de dados de equilibrios que contemplem a coexisténcia das fases liquida-
liquida-vapor torna o uso de modelos com parametros gerados a partir de dados liquido-

liquido ou liquido-vapor ainda mais preditivo.

Fundamentadas nos resultados obtidos e nas discussdes disponiveis no capitulo

anterior, algumas conclusdes podem ser indicadas:

- Néo € recomenddvel usar nenhum dos modelos avaliados com apenas um

parametro de interac@o bindria devido a complexidade das misturas;

- O uso dos parametros independentemente da temperatura deve ser feito com

cuidado, a depender do intervalo considerado;

- O uso indiscriminado da equagdo cubica de Peng-Robinson com regra de
mistura quadrdtica para misturas de compostos envolvidos na sintese de

biodiesel pode levar a resultados desastrosos;

- O modelo PR-MKP, excetuando-se os casos de equilibrio liquido-liquido em
pressdo ambiente, revelou-se capaz de representar uma variedade de sistemas

em diferentes intervalos de temperatura;

- O modelo SAFT-CB mostrou-se limitado para representar alguns dos sistemas
testados, mas, em conformidade com sua fundamentacdo, teve desempenho
satisfatorio nas misturas envolvendo soluto e solvente no estado supercritico. Ja
o modelo SAFT, produziu bons resultados com as misturas formadas por
ésteres etilicos e etanol e com o ELL de misturas terndrias em pressao
ambiente, mas em geral apresentou desempenho inferior ao PR-MKP. A
complexidade dos modelos SAFT e SAFT-CB limita a utilizacdo devido
principalmente a existéncia dos parametros de componentes puros ajustaveis a

dados de pressao de vapor e densidade de liquido;
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- Os resultados obtidos neste estudo podem ser tteis para avaliar modelos e

parametros a serem utilizados para determinados célculos de processo.

Por fim, muitas das estimativas dos custos de capital apresentadas nas publicag¢des
referentes aos processos de produgdo de biodiesel em meio supercritico sdo baseadas
em célculos de processo via pacotes comerciais de simulagdo aplicando modelos
termodindmicos com parametros de interagdo bindria sem a devida fundamentacdo e
considerando trioleina e metil oleato como 6leo e biodiesel, respectivamente. Como 0s
resultados sdo muitas vezes absurdos, a unica forma de justificar a viabilidade
econOmica da rota supercritica em comparacdo com a rota alcalina é valer-se da
matéria-prima de mais baixo valor: o 6leo de fritura residual. Apenas com investimentos
em pesquisas sobre a cinética da reacdo, equilibrio de fases e engenharia de reatores
pode-se chegar a resultados que permitam concluir algo sobre a inviabilidade técnico-

econOmica desta rota a partir de 6leos vegetais.

Para futuros trabalhos, as seguintes sugestdes sao aplicaveis:

- Fazer um estudo de sintonia do sistema de controlador PID do reator para obter os
parametros de controle que garantam maior rapidez para atingir o set point € maior

estabilidade de pressdo e temperatura em tempos superiores a 40 minutos;

- Estudar o uso de alimentacdo de etanol continuamente na sintese enzimatica de

biodiesel etilico de soja na presenca de CO, supercritico;

- Investigar outros suportes para a imobilizacdo de lipases visando a reducdo de

custos com a enzima;

- Levantar a curva conversao versus tempo para a sintese do biodiesel de soja com
etanol supercritico usando etanol hidratado para avaliar a influéncia da 4gua na

conversao;

- Levantar a curva conversdo versus tempo para a sintese do biodiesel de soja com
mistura supercritica COj+etanol avaliando o efeito da razdo molar etanol:6leo na

CoNnversao;
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- Avaliar a influéncia da escala utilizando um reator de maior capacidade nos casos

de reacdo com etanol supercritico;

- Medir dados de equilibrio das misturas bindrias: COp+glicerina, +trilinoleina,

+trilinolenina e +etil linolenato, etanol+etil oleato, +etil linoleato, +etil palmitato, +etil
estearato, +trioleina, +trilinoleina, +trilinolenina, +tripalmitina e +triestearina, e

glicerina+etil linolenato, +etil oleato, +etil linoleato, +etil palmitato e +etil estearato.
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