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Resumo da Tese apresentada a COPPE/UFRJ como parte dos requisitos necessarios
para a obtengao do grau de Doutor em Ciéncias (D.Sc.)
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A rota enzimatica elimina os problemas na etapa de separacao presentes na
rota alcalina para producdo de biodiesel. Neste contexto, o objetivo principal deste
trabalho é estudar o processo de producado de biodiesel via catalise enzimatica. Para
isso, dados de equilibrio liquido-vapor (P-T-x-y) do sistema binario etanol + etil
palmitato a pressdes reduzidas (10 kPa, 14 kPa, e 101,3 kPa) foram obtidos
empregando-se um ebulibmetro. A modelagem termodinamica mostrou que o modelo
NRTL correlacionou os dados experimentais satisfatoriamente, com um baixo desvio
absoluto. Ademais, o modelo UNIFAC foi capaz de predizer os dados de ELV dos
sistemas envolvendo éster + etanol e éster + éster investigados. Para obter os dados
de converséao de 6leo em funcdo do tempo, a etandlise do éleo de palma foi realizada
em laboratério empregando a enzima Novozyme 435 (lipase de C. antarctica) como
catalisador. A conversdao maxima de 6leo (80%) foi obtida quando o sistema foi
operado a 42 °C, razdo molar alcool:6leo de 6:1, e 0,4% (m/m) de enzima. Além disso,
um modelo de taxa de reacdo considerando o efeito da presenca dos produtos foi
proposto mostrando um bom ajuste do modelo aos dados experimentais. Por fim,
utilizando os parametros cinéticos e os parametros do modelo NRTL estimados a partir
dos dados experimentais, um projeto conceitual de processo foi desenvolvido através
da simulagao do processo de produgao de biodiesel via catalise enzimatica. A analise
de sensibilidade realizada mostrou que o lucro do empreedimento é bastante sensivel
ao prego da enzima e do etanol.
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The enzymatic route eliminates problems in the separation steps present in the
alkaline route for biodiesel production. In this context, the main objective of this work is
to study the biodiesel production process by enzyme catalysis. To this end, liquid-vapor
equilibrium data (P-T-x-y) of ethanol + ethyl palmitate binary system at reduced
pressures (10 kPa, 14 kPa, 101.3 kPa) were obtained by employing an ebulliometer.
The thermodynamic modeling showed that the NRTL model correlated the
experimental data satisfactorily, with a low absolute deviation. In addition, the UNIFAC
model was able to predict the VLE data of the systems involving ester + ethanol and
ester + ester. In order to obtain the data of oil conversion versus time, palm oil
ethanolysis was performed in a laboratory using the Novozyme 435 (lipase from C.
antarctica) as a catalyst. The maximum conversion oil (80%) was obtained when the
system was operated at 42 °C, the molar ratio alcohol: oil of 6:1, and 0.4% (w/w) of
enzyme. Moreover, a reaction rate expression accounting the effect of the presence of
products was proposed showing a good fit of the model to the experimental data.
Finally, using the kinetic parameters and parameters of the NRTL model estimated
from the experimental data, a conceptual design process was developed by simulating
the biodiesel production process via enzymatic catalysis. The sensitivity analysis
showed that the profit is very sensitive to the prices of the enzyme and the ethanol.
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Capitulo 1

INTRODUCAO

Noticias relacionadas ao aquecimento global e a sua acao catastréfica sobre a
Terra sdo mostradas constantemente pela midia. De acordo com o Intergovernmental
Panel on Climate Change (IPCC, 2007), a intensificacdo do processo de aumento da
temperatura do planeta nos ultimos 50 anos se deve, em grande parte, a0 aumento da
emissao de gases do efeito estufa (CO,, CH,, N,O, CFC’s).

O carvao, o gas natural, e o petréleo sdao os combustiveis fésseis mais
utilizados na geracdo da maior parte da energia consumida mundialmente. Porém,
além dessas fontes serem limitadas, a emissdo de grandes quantidades de gases do
efeito estufa devido a sua queima é argumento suficiente para que seja de suma
importancia a busca por fontes de energia renovaveis, cuja contribuicdo para o

aumento do aquecimento global seja minima.

E essencial haver um esforco conjunto entre governo, sociedade, e empresas a
favor da sustentabilidade. Os atuais padrées de produgdo e consumo de energia
devem ser discutidos e as novas tecnologias baseadas em fontes renovaveis devem
ser postas em pratica. Diversas pesquisas ainda sao feitas em busca de uma saida
para os problemas energéticos e ambientais; o caminho pela frente, mesmo que longo,
deve ser percorrido.

Os biocombustiveis sdo derivados de fontes renovaveis e, portanto, o didxido
carbono gerado a partir da sua queima pode ser reabsorvido durante o crescimento da
matéria-prima organica, havendo entdo, um equilibrio entre a emisséo e a absorcao de

desse gas poluente.

O etanol de cana-de-agucar e o biodiesel sdo os principais biocombustiveis
produzidos no Brasil, podendo o primeiro ser consumido na forma hidratada em
motores apropriados ao seu uso, ou na forma anidra onde é misturado a gasolina sem
causar danos aos motores. No Brasil, de acordo com a Agéncia Nacional do Petréleo,
Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) desde 2007 toda a gasolina comercializada no
pais contém 25% de etanol anidro (ANP, 2014a).



Atualmente, o Brasil € um dos maiores produtores de biodiesel do mundo e, em
2013, sua produgao anual foi de 2,92 bilhdes de litros, representando um aumento de
7,4% sobre 2012 (ANP, 2014b).

A designacao para uma mistura (biodiesel + diesel) é precedida pela letra B, do
inglés Blend, seguida pela concentragao de biodiesel presente, sendo entédo, a mistura
definida por "BX", onde X refere-se a percentagem (em volume) de participagdo do
biodiesel misturado ao diesel de petréleo. Assim, B5, B20 e B100 referem-se as
misturas de biodiesel / diesel contendo 5, 20 e 100% (em volume) de biodiesel,
respectivamente. A Lei n® 13.033, publicada no DOU em 24 de setembro de 2014,
tornou obrigatério o uso da mistura B7 em motores a diesel no Brasil a partir de 01 de
novembro de 2014.

Apesar do interesse no uso de éleos e gorduras para obtencdo de fonte
alternativa de energia ter aumentado muito nos ultimos anos, o emprego dessas
matérias-primas nao é recente. O primeiro motor diesel, projetado por Rudolph Diesel
em 1893, era movido a 6leo vegetal. Mais tarde, em 1911, Diesel apresentou seu
motor operando com 6leo de amendoim na Exposi¢cdao Universal Mundial ocorrida em
Paris, onde também revelou que o0 mesmo poderia ser movido por uma variedade de
6leos vegetais, uma vez que era capaz de alcancar elevadas temperaturas (FALCAO,
2011). Entre as décadas de 1930 e 1940, os 6leos vegetais foram utilizados em
motores a diesel apenas em situagoes de emergéncia (MA e HANNA, 1999).

Devido, principalmente, a alta viscosidade (cerca de 10 a 20 vezes maior que a
do diesel mineral), o uso direto dos 6leos vegetais em motores foi abandonado, porém,
a transformacgé@o destes em uma mistura de ésteres de acido graxo com viscosidade
reduzida (biodiesel) passou a ser investigada. Em 1937, CHAVANNE (CHAVANNE,
1937 apud VYAS et al., 2010), um pesquisador da Universidade de Bruxelas, criou a
primeira patente relativa ao processo de produgéo de biodiesel por transesterificacao
de um Oleo vegetal.

O Biodiesel, biocombustivel obtido, principalmente, a partir de 6leos vegetais
ou gordura animal, apresenta-se como uma boa alternativa ao diesel de petréleo,
diminuindo a necessidade de importacdes deste. Uma diversidade de oleaginosas sao
potencialmente Uteis na producéo de biodiesel, podendo-se destacar os 6leos de soja,
palma, girassol, algodao, canola, mamona, e pinhdo-manso. O rendimento de éleo
varia com o tipo de cultura, assim, a produgéao de biodiesel também deve respeitar a
especificidade de cada regido.



Atualmente, o 6leo de soja € o mais usado no Brasil representando cerca de
71% do total das matérias-primas empregadas industrialmente (ANP, 2014b). Todavia,
a palma recebe grande destaque no cenario de produgcdo do biodiesel. Seu fruto
produz dois tipos de 6leos: um extraido da polpa, sendo conhecido como 6leo de
palma; o outro, extraido da améndoa, é chamado de 6leo de palmiste. Do total de
cachos de frutos frescos beneficiados, 20% em massa correspondem a 6leo de palma,
2,5% ao 6leo de palmiste e os demais percentuais dividem-se entre a torta de
palmiste, fibras de prensagem, cascas, entre outros (MARZULLO, 2007).

Dentre os principais 6leos produzidos mundialmente, em 2012, a palma
ocupava o 12 lugar em produgdo mundial de 6leos representando 32% do total global
produzido (OIL WORLD, 2013), conforme visto na Figura 1.

Os principais produtores de éleo de palma no mundo sdo Malasia e Indonésia.
No Brasil, a producdo deste Oleo fica concentrada nas regides norte e nordeste do
pais.
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Oleo de Palma;
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Oleo de
Algodao; 2,7%

1

Oleo de Soja;

22,4% Outros; 19,7%

Figura 1 — Producao global de éleos em 2012. Figura adaptada de OIL WORLD, 20183.

Um fator importante na escolha da oleaginosa utilizada como matéria-prima é o
potencial para extracdo do 6leo, juntamente com a sua facilidade de cultivo. Uma
evidéncia da alta eficiéncia da palma é que apenas um hectare de plantagdo da
palmeira € capaz de produzir até dez vezes mais 6leo que outras oleaginosas (OIL
WORLD, 2013). Na Tabela 1 é possivel observar o potencial de algumas oleaginosas

comumente utilizadas.



Tabela 1 - Potencial de extragao de 6leo de algumas oleaginosas. Adaptado de
CHIARANDA et al. (2005).

Oleaginosa Quantidade de 6leo (%) Rendimento (t/hectare)
Palma 20 3-6
Babacu 66 0,1-0,3
Girassol 38 -48 0,5-1,9
Canola 40 — 48 0,5-0,9
Soja 17 0,2-0,4
Algodéao 15 0,1-0,2

Apesar de a queima do biodiesel diminuir a emissao de gases poluentes como
o CO, e oxidos de enxofre, geralmente, ha um aumento na emissao de 6xidos de
nitrogénio (NO,). No entanto, alguns estudos mostram que o uso do biodiesel derivado
da palma possui a vantagem de diminuir a emissao deste gas (KALAM e MASJUKI,
2002; REIUNDERS e HUIJBREGTS, 2008). O emprego de uma mistura contendo
7,5% de biodiesel de palma no 6leo diesel, por exemplo, gera um decréscimo na
emissdo de NO, em relagdo a queima do diesel de 250 ppm para 147 ppm (KALAM e
MASJUKI, 2002).

Deve-se ressaltar, porém, que o custo de producao de biodiesel na regidao norte
do Brasil a partir dessa oleaginosa, em 2006, era maior em relacdo a soja. A Tabela 2
mostra um quadro comparativo do custo do biodiesel em relagéo aos diferentes éleos
vegetais disponiveis de acordo com cada regido brasileira. A Figura 2 mostra as
matérias-primas utilizadas na produgéao de biodiesel em cada regiao do Brasil.

Tabela 2 — Quadro comparativo do custo de produgao do biodiesel para diferentes
6leos vegetais com dados em reais/L para plantas com 40000 ton/ano de capacidade.
Adaptado de CAETANO (2006) apud FALCAO (2011).

Oleo Vegetal
Regiao Soja  Girassol Palma Mamona Amendoim Algodao
Norte 0,920 1,324
Nordeste 0,950 2,219 0,712
Centro- 0,952 1,253 0,975
oeste
Sudeste 1,372 0,859 1,874
Sul 1,424 0,889
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Figura 2 — Percentual de matérias-primas utilizadas na produgao de biodiesel em cada
regido brasileira no ano de 2013. Figura adaptada de ANP (2014c).

A conversao da matéria-prima em biodiesel pode ser realizada através de
diferentes processos como: pirélise, hidrélise acida, transesterificacao, esterificacéao,

entre outros. Dentre estes, a transesterificagdo é o mais empregado.

O metanol é o alcool usualmente empregado na sintese do biodiesel em escala
industrial. Este alcool &, porém, proveniente de recursos fésseis, sendo um subproduto
das refinarias.

Fatores como o menor consumo de vapor e de energia elétrica, menor volume
dos equipamentos, e menor custo de producdo sdo umas das principais justificativas
para preferéncia pelo uso do metanol em relagdo ao etanol (FALCAO, 2011). Porém,
por ser mais sollvel nos éleos vegetais e menos téxico que o metanol, a rota etilica é
amplamente estudada para producéo de biodiesel.

No Brasil, o etanol é obtido, industrialmente, a partir da fermentagéao do agucar
presente na cana-de-agucar (um recurso renovavel) e, portanto, o biodiesel sintetizado
a partir deste &lcool tem origem 100% renovavel (STAMENKOVIC et al., 2011).

No que diz respeito aos catalisadores utilizados na sintese do biodiesel,
destacam-se os catalisadores basicos, acidos, e os biocatalisadores. A catdlise



homogénea alcalina € comumente empregada para produgao, em escala industrial por
promover reagdes de transesterificagdo mais rdpidas e com altas conversées.
Entretanto, as principais limitagcdes da catélise alcalina sdo: a necessidade de remogao
do catalisador, a matéria-prima usada deve possuir baixa acidez e teor de agua, e a
dificuldade de separacao e purificacdo dos produtos.

Quando a quantidade de agua e acidos graxos livres presentes no 6leo é muito
elevada, como € o caso de 6leos residuais de fritura, a catélise acida € preferida em
relacdo a catdlise alcalina para evitar a formagao de sabdes. Essa ndo é uma rota
muito utilizada, pois possui baixa conversao de 6leo e, além disso, o material utilizado
para confecgao do reator deve ser resistente ao ataque dos acidos, acarrentando em
um maior custo de produgao.

Durante o refino da corrente de glicerina, quanto maior a quantidade de
contaminantes presentes mais dificil serd sua purificagdo e, mais operacdes unitarias
e/ou reagentes quimicos serdo necessarios. Isto implica maior gasto energético e
aumento do custo de produgéo, itens importantes quando se trata de competitividade
do processo industrial (DABDOUB e BRONZEL, 2009).

Visto que os principais inconvenientes presentes na rota comercial (alcalina)
sdo eliminados ao se empregar enzimas do tipo lipases, na forma livre ou imobilizada,
como catalisadores, a catalise enzimatica € uma boa alternativa ao processo

convencional.

O uso de enzimas como catalisador para producédo de biodiesel é aplicavel
para uma diversidade de matérias-primas como os 6leos vegetais, independente do
teor de acidos graxos livres, gorduras animais, 6éleos residuais de fritura, além de
fornecerem bom rendimento utilizando-se diferentes alcodis, dentre eles metanol,
etanol, propanol, butanol, e isobutanol. A alcodlise enzimatica ocorre em condi¢des de
temperatura e pressdo brandas devido a presenga do biocatalisador, sendo
normalmente realizada em temperaturas em torno de 25 °C a 60 °C e pressao
atmosférica (GOG et al., 2012).

A comercializagdo de biodiesel obtido via tecnologia enzimatica tornou-se
realidade a partir de 2014; duas plantas pertencentes as empresas Blue Sun Energy®
e Viesel Fuel LLC encontram-se em operagcdo nos Estado Unidos. As plantas
comerciais foram desenvolvidas em conjunto com a empresa dinamarquesa
Novozymes® que langou em 02 de dezembro de 2014 o processo chamado de
Novozymes Eversa® capaz de produzir biodiesel a partir da transesterificagdo do 6leo
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de fritura com metanol, empregando a enzima Callera Trans L® uma lipase solivel de
Thermomyces laguginosus (NOVOZYMES, 2014).

A planta operada pela empresa Viesel Fuel LLC tem capacidade de produzir
sete milhdes de galdes de biodiesel por ano (VIESEL, 2014), enquanto que a planta
pertencente & empresa Blue Sun Energy®tem capacidade de producdo de 30 milhdes
de galbes por ano (BLUE SUN ENERGY, 2014).

De acordo com essas empresas, 0 processo torna a tecnologia enzimatica
comercialmente viavel com um tempo de retorno do investimento (payback time) de
trés anos ou menos. Além disso, esta rota reduz a quantidade de produtos quimicos
envolvidos no processo, diminuindo os riscos ao meio ambiente e a saude dos
trabalhores (NOVOZYMES, 2014). Isso mostra a importancia dos estudos relativos a
producdo de biodiesel via catdlise enzimatica, uma vez que, com o uso desta
tecnologia em escala comercial, a demanda por informagdes técnicas a respeito da

mesma tende a aumentar.

Além da etapa reacional, uma planta de producao de biodiesel envolve uma
etapa de recuperagdo do élcool e purificacdo do produto (biodiesel). Porém, para
projetar e otimizar estas unidades é necessario conhecer o comportamento das fases

em equilibrio.

Uma maneira rdpida e econémica de se dimensionar (ou até mesmo otimizar
as condicoes de operagao) os equipamentos de uma planta de producéao, é através do
uso de simuladores de processo como Aspen Plus, Aspen HYSYS, PRO I, entre
outros. Para isto, € necessario o conhecimento adequado da cinética reacional e dos

parametros do modelo termodinamico pertinente.

Embora o conhecimento do comportamento cinético e termodindmico dos
sistemas envolvidos seja de grande importancia, poucos trabalhos relacionados a este

tema sao encontrados na literatura.

Conforme serd mostrado nos capitulos posteriores, a revisdo da literatura
realizada identificou a escassez de estudos relacionados a sintese e modelagem da
cinética enzimatica da etandlise do 6leo de palma, e poucos estudos incluem o efeito
de inibicdo da enzima devido a presenca dos produtos. De forma semelhante, poucos
trabalhos reportam dados experimentais de equilibrio liquido-vapor dos sistemas
envolvidos na sintese de biodiesel utilizando etanol.



Baseando-se nos aspectos expostos, o objetivo deste trabalho é estudar o
processo de obtengcdo de biodiesel a partir da transesterificagdo etilica do 6leo de

palma via catalise enzimatica.

Os objetivos especificos da tese sao:

1. Obter, experimentalmente, dados de conversdo de 6leo de palma em funcdo do
tempo reacional, empregando a enzima do tipo lipase comercial (Novozyme® 435);

2. Estudar os fatores que podem influenciar a reagéo: razdo molar alcool/6leo inicial, e

temperatura do meio reacional;

3. Avaliar (através de uma modelagem matematica) a cinética reacional, obtendo-se

de parametros cinéticos da taxa de reacao;

4. Estudar o comportamento das fases de misturas binarias envolvidas na produgéo
de biodiesel com modelos de energia livre de excesso. Incluindo:

» Obtengado de dados experimentais do tipo P-T-x-y do equilibrio liquido-vapor da
mistura etanol + etil palmitato através de um ebulibmetro Fischer;

» Determinagdo das constantes criticas e da pressdo de vapor dos componentes
puros;

» Estimacao dos parametros binarios do modelo de coeficiente de atividade NRTL a
partir de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor obtidos no laboratério e
retirados da literatura.

» Predicao dos dados de equilibrio liquido-vapor utilizando o modelo UNIFAC.

5. Simular o processo de producdo de biodiesel de 6leo de palma via etandlise
enzimatica empregando o simulador comercial Aspen HYSYS®.

6. Realizar uma avaliacdo econémica preliminar do processo

Os capitulos subsequentes estdo organizados da seguinte forma: o capitulo 2
trata da modelagem termodindmica dos sistemas envolvidos, onde é mostrado o
panorama atual da literatura relacionada ao tema identificando as lacunas existentes,
0 aparato experimental usado e os resultados obtidos, assim como a discussao a
respeito deste item. O capitulo 3 contém a modelagem cinética relacionada a
transesterificagdo enzimatica, incluindo uma revisdo bibliografica sobre o tema, o
aparato experimental, resultados e discussado. O capitulo 4 apresenta a simulacao e
avaliacao econ6mica do processo de producéo de biodiesel via catélise enzimatica. E



finalmente, o capitulo 5 apresenta as conclusfes finais da tese e sugestbes para
trabalhos futuros.



Capitulo 2

ESTUDO TERMODINAMICO DO
COMPORTAMENTO DAS FASES

2.1 Aspectos Gerais

A sintese de biodiesel envolve compostos complexos como o 6leo vegetal, que
€ uma mistura de triglicerideos. Além disso, o sistema possui outros constituintes,
como alcool, glicerina, e agua (em alguns casos) com tamanhos, formas e estruturas
muito diferentes entre si. Portanto, ao final da etapa reacional, os produtos formados e
as espécies nao reagidas precisam ser separados.

Duas fases sao formadas devido a imiscibilidade entre os compostos presentes
no sistema: uma fase superior rica nos ésteres formados, no 6leo nao convertido, e
nos produtos intermediarios (acidos graxos livres, mono e diglicerideos); e a outra
(fase inferior), rica em glicerina e no alcool nao reagido.

Uma das principais vantagens da transesterificacdo via catalise enzimatica é
que essas duas fases formadas podem ser facilmente separadas por decantagéao ou
centrifugacdo. Em seguida, a fase rica em glicerina deve passar por um processo de
destilagao para separar a glicerina do alcool residual. De forma semelhante, a fase rica
em ésteres também segue para uma coluna de destilagcdo para que estes sejam

purificados, separando o 6leo e demais impurezas remanescentes.

Para o projeto do processo de producdo, é necessario o conhecimento das
propriedades dos componentes puros e das misturas dos compostos envolvidos. Em
relacdo a produgdo e processamento do biodiesel, estes compostos sao: os
glicerideos (tri-, di-, mono), glicerol, acidos graxos, os alquil ésteres de acidos graxos,
e os alcodis. Nao obstante, estes dados também sao muito importantes em processos
como o da extracao e purificagao de 6leos.

Para que seja possivel projetar ou otimizar um processo de separagcdo de
forma eficaz, garantindo a operacdo em condigbes 6timas, é importante conhecer a
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composicao das fases em equilibrio, e para isso, é essencial estudar o equilibrio de
fases (liquido-vapor e liquido-liquido) dos sistemas envolvidos.

Atualmente, é possivel obter dados de equilibrio liquido-vapor, liquido-liquido,
sélido-liquido, bem como propriedades termofisicas de misturas e substanica pura,
para compostos envolvidos na obtencdo de biodiesel através do DDB-biodiesel, um
banco de dados pertencente ao DDBST GmbH (Dortmund Data Bank Software &
Separation Technology) que é o maior banco de dados de propriedades termofisicas
existente. Porém, este banco de dados nao possui acesso livre, sendo o custo de sua
licenca de uso muito elevado (em torno de € 18000/ano).

Assim, para facilitar a confeccao deste e de futuros trabalhos, foi desenvolvido,
em conjunto com o grupo CAPEC (Computer-Aided Process-Product Engineering
Center) da Denmark Technical University (DTU), um banco de dados dos sistemas
envolvendo sistemas compostos relacionados envolvidos na producao do biodiesel
incluindo os dados obtidos nesta tese. Este conta com valores dos parametros binarios
dos modelos UNIQUAC, UNIFAC, e NRTL ajustados para cada sistema. A
consisténcia termodindmica de todos os dados retirados da literatura foi confirmada
utilizando o programa TDE (ThermoData Engine) desenvolvido pelo NIST (National
Institute of Standards and Technology). Os resultados destes testes e o banco de
dados nao serao mostrados nesta tese, pois fardo parte de outro trabalho que esta
sendo desenvolvido no CAPEC/DTU.

Em vista do exposto, o0 objetivo geral deste capitulo é avaliar o comportamento
do equilibrio de fases liquido-vapor (ELV) das espécies envolvidas na produgcdo de
biodiesel, através de medidas experimentais, modelos termodinamicos, e através de

estudos disponiveis na literatura para comparacoes.

2.2 Determinacao dos Dados de Equilibrio Liquido-Vapor

A determinagdo de dados do ELV em pressdes normais e/ou baixas é
importante quando se trata dos sistemas envolvendo a produgéo de biodiesel, pois as
colunas de destilagcdo utilizadas na purificagcdo dos produtos operam a pressoes
abaixo da atmosférica.

Diferentes métodos estao disponiveis para a determinacao de dados de ELV,
dentre eles, os mais usuais sdo os métodos estatico e dinamico. O método estatico é

11



aquele no qual o equilibrio, em um sistema fechado, € alcangado sem que haja
recirculacao das fases. Para medicoes de dados ELV a pressdes normais ou baixas,
determinam-se a presséao total no equilibrio com o auxilio de um medidor de pressao,
a temperatura do sistema, e a composicdo da fase liquida. A mistura inicial é
introduzida em uma célula e a pressao ou temperatura sdo ajustadas de modo que
haja separacéo das fases liquida e vapor, e o equilibrio é atingido quando a pressao e
temperatura do sistema se estabilizam (GUERRA NETO, 2010).

Uma das principais desvantagens dessa técnica € a necessidade de se garantir
que a mistura inicialmente introduzida no sistema seja desgaseificada, evitando erros
na medida da pressdo (CHRISTOV e DOHRN, 2002).

O método dindmico consiste na continua circulacdo de uma ou ambas as
fases. Neste caso, é possivel retirar amostras das fases em equilibrio, sem grande
perturbagado do sistema. Esta é uma metodologia amplamente utilizada, cujo principio
de operacdo é aquecer uma mistura liquida de composicdo conhecida até sua
ebulicdo a pressao constante.

As principais desvantagens deste método sao a necessidade de bombas e/ou
compressores para a circulagdo das correntes, e a garantia de operagdo com
temperaturas uniformes evitando condensag&o parcial ou vaporizagdo na linha de
recirculacdo (GUERRA NETO, 2010). Além disso, por serem construidos em vidro,
estes equipamentos ndo podem operar a altas pressoes.

No método de circulacdo simples, somente a fase vapor é recirculada; uma
mistura de composicao conhecida é inicialmente aquecida até entrar em ebulicdo, e o
vapor gerado € condensado, retornando a camara contendo a mistura inicial. Apés
uma recirculacao continua da fase vapor, atinge-se o estado de equilibrio (estado
estacionario), podendo-se obter a temperatura de ebulicdo da mistura, e fazer uma
amostragem da fase liquida e/ou da fase vapor. As amostras de cada fase podem ser
analisadas por cromatografia, densimetria, ou refratometria (OLIVEIRA, 2003).

Em 1960, OTHMER e colaboradores desenvolveram um aparato, atualmente
conhecido como ebulidmetro de Othmer (Figura 3), no qual ha recirculagdo somente
da fase vapor. O liquido adicionado a uma camara de equilibrio (A) é aquecido
utilizando um aquecedor elétrico; um termémetro localizado na saida (C) mede a
temperatura do vapor em equilibrio gerado, e este é em seguida condensado

utilizando-se um condensador (D). Por fim, o vapor condensado retorna a camara de
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equilibrio através do tubo capilar (F) e, ap6s atingir o equilibrio, as amostras das fases
liquida e vapor em equilibrio podem ser recolhidas em (B) e (E), respectivamente.

Figura 3 — Ebulibmetro de Othmer. (A) camara de equilibrio; (B) amostragem da fase
liquida; (C) entrada para termémetro; (D) condensador; (E) amostragem da fase vapor;
(F) tubo capilar. Figura adaptada de OTHMER et al. (1960).

OLIVEIRA (1999) desenvolveu um equipamento capaz de medir dados de
equilibrio liquido-vapor que foi chamado de ebuliémetro de Othmer modificado (Figura
4). A solugdo de interesse foi submetida ao aquecimento até que a temperatura de
ebulicdo da mistura fosse atingida a uma pressdo constante previamente fixada,
podendo-se coletar amostras das fases liquida e vapor em equilibrio.

Para garantir a homogeneidade da mistura liquida contida na célula de
equilibrio foi utilizado um agitador magnético. A pressdo minima que o sistema

construido podia operar era de aproximadamente 26,7 kPa.

De acordo com OLIVEIRA (1999), esse ebulidbmetro possui a vantagem de ser
um equipamento de facil construgdo, sendo mais adequado para a determinacdo de
dados de ELV através de curvas de destilagdo devido a facilidade de amostragem do
destilado.
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Figura 4 - Ebulidmetro de Othmer modificado. Figura adaptada de OLIVEIRA (1999).

O ebulibmetro Fischer, por sua vez, é um equipamento onde é possivel
determinar dados de ELV utilizando um método de recirculacdo de ambas as fases,
liquida e vapor. Neste caso, apds atingir o estado de equilibrio, obtem-se a
temperatura de ebulicdo da mistura no ponto de separacao das fases. A vantagem
dessa metodologia em relacédo a de recirculacao da fase vapor esta na eliminacao do
erro de medigcdo da composicao da fase liquida; no método de recirculagdo da fase
vapor, uma amostra da fase liquida é retirada da mistura liquida em ebulicdo na célula
de equilibrio, entretanto, as composi¢des das fases, entre o ponto de saida da solugcéao
em ebulicdo e o ponto de separacao, sao alteradas devido ao contato entre as duas
fases. Portanto, a amostragem feita a partir da solu¢do em ebulicdo pode levar a
resultados incorretos. O mesmo nao ocorre quando ha recirculagdo de ambas as
fases, ja que a amostra da fase liquida é retirada apés a separagao das fases (ZEMP,
1989). O ebulibmetro Fischer sera discutido com maiores detalhes no topico 2.2.1.

Os métodos chamados de sintéticos sdo aqueles em que nao é feita
amostragem de nenhuma das fases. Uma mistura de composicao conhecida € inserida
na célula de equilibrio e a temperatura e pressao do sistema sdo ajustadas garantindo
uma mistura homogénea. Em seguida, varia-se a temperatura ou a pressao até que
seja observado o surgimento da nova fase. Nestes casos, é possivel determinar, por
exemplo, os pontos de bolha e de orvalho, e ponto critico. Os métodos em que é feita
a amostragem de pelo menos uma das fases sao chamados de métodos analiticos.
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No caso de sistemas medidos a alta pressdo, o método visual é amplamente
empregado. O método sintético visual, por exemplo, pode ser utilizado para determinar
dados de ELV, onde o surgimento da fase vapor é observado visualmente, através de
uma janela de safira, com o aparecimento de uma turbidez ou menisco em uma célula

de equilibrio.

Um dos sistemas de grande importancia para os estudos relacionados a
producao de biodiesel é o binario etanol + glicerol. O ELV desta mistura foi estudada
por SHIMOYAMA et al. (2009) a altas temperaturas (493 a 573 K), proximas a
temperatura critica do alcool. As isortermas foram medidas a altas pressdes (2,27 a
8,78 MPa) em uma célula de equilibrio equipada com uma janela de safira, 0 que
possibilitou 0 acompanhamento do comportamento das fases no interior da célula.

O aparato experimental também contava com duas saidas para amostragem,
uma para a fase liquida e outra para a fase vapor. A composi¢cdo destas foi
determinada por cromatografia gasosa com uma incerteza de 0,0003 na fracdo molar
da fase vapor e 0,0004 na fase liquida. Os resultados reportados pelos autores
mostraram uma regido bifasica para o binario etanol + glicerol maior que a do sistema
alcool + éster, comparagdo importante para o estudo da produgcdo de biodiesel
utilizando alcool em condigao supercritica. O resultado observado pode ser explicado
devido a diminuicao do numero de pontes de higrogénio e da constante dielétrica do
alcool a altas pressdes, assumindo uma natureza hidrofébica e, consequentemente,

aumentando sua solubilidade nos ésteres.

O equilibrio de fases de sistemas envolvendo o glicerol foi estudado por
diferentes autores. OLIVEIRA et al. (2009) obtiveram dados de ELV a pressao
atmosférica para as misturas binarias glicerol + agua e glicerol + &alcool, com o
emprego de um ebulibmetro (dados P-T-x). Enquanto que, dados experimentais do
tipo P-T-x, também por ebuliometria, para os sistemas metanol + agua, agua + glicerol
e metanol + glicerol a pressdes atmosféricas e sub-atmosféricas foram reportados por
SOUJANYA et al. (2009).

OLIVEIRA et al. (2010) usaram um ebulidmetro do tipo “Othmer” modificado
para medir o equilibrio liquido-vapor dos sistemas metanol/etanol + metil ésteres (metil
miristato, metil laurato, e metil oleato) a pressao atmosférica. Os dados foram medidos
a pressao constante e apenas amostras da fase liquida foram coletadas, sendo sua
composic¢ao determinada por refratometria.
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Os dados experimentais foram modelados utilizando a equacdo de estado
cubica CPA (Cubic-Plus-Association). O uso de equagdes de estado para o célculo do
ELV de sistemas polares, altamente ndo ideais, e a baixas pressées ndo é comum,
uma vez que a predigdo das densidades dos liquidos geralmente resulta em grandes
erros. No entanto, de acordo com os autores, a equacao de estado CPA foi capaz de
representar, satisfatoriamente, o ELV de sistemas éster + alcool de grande
importancia para a producao de biodiesel com desvios médios inferiores a 0,5%.

Outra forma de determinar dados de ELV ¢é através da calorimetria exploratoria
diferencial (Differential Scanning Calorimetry - DSC). Esta técnica € um importante
método térmico, muito utilizado em estudos de transicdes de fases; na determinacao
de dados de equilibrio sélido-liquido; na medigcdo das entalpias de vaporizagao,
sublimagéao e fusao.

Apesar de a calorimetria exploratéria diferencial ainda ser pouco utilizada para
obtencdo de dados de equilibrio liquido-vapor, FALLEIRO et al. (2010) obtiveram
dados do tipo P-T-x de misturas binarias de acidos graxos por DSC. Os sistemas
estudados foram: &cido miristico + acido palmitico, acido miristico + acido estearico, e
acido palmitico + acido estearico; todos foram medidos a pressao constante igual a
6,67 kPa. A partir dos dados medidos, os modelos de energia livre de Gibbs em
excesso (GF) Wilson, NTRL, e UNIQUAC foram ajustados, mostrando-se adequados
para descrever o ELV dos sistemas estudados, ndo tendo sido notado diferenca
significativa no desempenho entre os mesmos, com um desvio abaixo de 0,7 na

temperatura, e menor que 0,0074 na composigao da fase de vapor.

Como néo foi feita nenhuma amostragem durante o processo, a composicao
molar da fase liquida no equilibrio (momento em que a temperatura de ebulicao é lida)
foi considerada igual a composicao inicial (conhecida). As medidas foram feitas em

duplicata, porém, ndo foram mostrados os erros experimentais nas medidas.

SILVA L. et al. (2011) estudaram o ELV dos sistemas etil palmitato + etil
estearato a 5,3 kPa, etil palmitato + etil oleato a 5,3 kPa e 9,3 kPa, e etil palmitato +
etil linoleato a 9,3 kPa empregando o método DSC. Novamente, a composicao inicial e
da fase liquida no equilibrio foram consideradas iguais, e a composi¢ao da fase vapor
foi calculada.

Os dados de equilibrio liquido-vapor (P-T-x) medidos foram utilizados para
ajustar os parametros dos modelos de coeficiente de atividade, Wilson, NRTL e
UNIQUAC. De acordo com os resultados reportados, os autores mostraram que 0s
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modelos sdo igualmente adequados para descrever o comportamento dos sistemas
estudados, ja que todos apresentaram baixos valores de desvio padrdo na

temperatura.

Sistemas contendo dados de equilibrio liquido-vapor da mistura etanol + éster
etilico sdo muito importantes para projetar ou otimizar o processo de produgdo do
biodiesel via rota etilica, porém, escassos na literatura. Até 0 momento em que esta
tese foi confeccionada, apenas duas referéncias englobando esses binarios foram
encontradas. COELHO (2011) e COELHO et al. (2011) fizeram um estudo do ELV das
seguintes misturas binarias: agua + glicerol, etanol + glicerol, etanol + etil estearato e
etanol + etil palmitato.

As temperaturas de ebulicdo foram medidas usando um ebulibmetro do tipo
“Othmer” em uma faixa de pressao de 14 kPa a 96 kPa. No equipamento utilizado, a
temperatura de equilibrio foi considerada como a temperatura medida pelo sensor de
temperatura da fase liquida e apenas a fase liquida foi amostrada, sendo sua
composicao analisada por refratometria. Os parédmetros dos modelos NRTL,
UNIQUAC foram ajustados aos dados experimentais, € 0 modelo UNIFAC-Dortmund
foi utilizado para prever o comportamento das fases dos sistemas investigados. De
acordo com os autores, os resultados mostraram que os modelos NRTL e UNIQUAC
foram capazes de correlacionar os dados de todos os sistemas satisfatoriamente, nao
havendo diferenca significativa entre eles, pois os valores de desvio absoluto para
ambos foram muito proximos. Porém, o modelo UNIFAC-Dortmund sé conseguiu
representar bem os sistemas envolvendo etanol + ésteres etilicos e etanol + glicerol,
pois os desvios em relagdo aos valores experimentais foram altos para os sistemas

agua + glicerol (desvio absoluto em fungao da temperatura > 20 K).

Um dos principais constituintes do 6leo de palma é a tripalmitina, um
triglicerideo derivado do acido palmitico (C16:0), e por conseguinte, o etil palmitato é
um dos principais ésteres presentes no biodiesel derivado desse 6leo. Nesta tese,
conforme sera visto no Capitulo 3, o biodiesel foi obtido a partir da transesterificagao
do 6leo de palma com etanol.

Conforme pbde ser visto, apesar de dados experimentais de ELV a pressoes
baixas envolvendo misturas binarias de alcool e ésteres etilicos serem de grande
importancia para o projeto de processos de separagcdo do biodiesel, ha pouca
informacao disponivel na literatura. Nenhum trabalho contendo dados de ELV do tipo
P-T-x-y a pressdes abaixo de 15 kPa para a solugcéo binaria etanol + etil palmitato foi
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encontrado. Desta forma, os dados experimentais isobaricos a 10 kPa, 14 kPa e 101,3
kPa para este sistema foram obtidos no presente trabalho. Estes dados também foram
utlizados na etapa de modelagem termodindmica posterior, conforme sera visto no
tépico 2.3. A composicdo das fases liquida e vapor foram medidas utilizando um

refratbmetro.

Os experimentos de ELV foram realizados utilizando um ebulidmetro “Fischer”,
e em relagdo a modelagem termodinamica, foi feito o ajuste dos parametros do
modelo de energia livre em excesso NRTL (RENON e PRAUSNITZ, 1968) a partir dos
resultados experimentais obtidos e a partir de dados da literatura contidos no banco de
dados desenvolvido. Além disso, 0 modelo preditivo UNIFAC (FREDENSLUND et al.,
1975) também foi utilizado para o célculo do coeficiente de atividade dos

componentes da mistura.

2.2.1 Materiais e metodologia experimental

= Reagentes utilizados

O etanol utilizado foi adquirido na Vetec Quimica Fina com 99,8% de pureza. O
palmitato de etila foi fornecido pela Sigma-Aldrich com pureza > 95%. Nao foi feito

nenhum tratamento ou purificagdo dos reagentes utilizados.

As solugdes de etanol + etil palmitato foram preparadas pesando-se massas
previamente escolhidas de cada reagente para cada composi¢éo inicial desejada, com
o auxilio de uma balanca analitica (OHAUS - Adventurer™).

=  FEbulibmetro Fischer

Para a medicao dos dados de ELYV foi utilizado o ebulibmetro “Fischer” modelo
VLE 602 — i-Fischer Engineering® apresentado na Figura 5. Este equipamento opera
em um intervalo de pressao de 1 mbar a 4 bar, havendo recirculagao das fases liquida
e vapor que sao mantidas em contato até que se atinja o estado estacionario.
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Figura 5 — Ebulibmetro Fischer. (1) cAmara de mistura; (2) valvula de descarga; (3)
resisténcia de aquecimento; (4) bomba Cottrel e cAmara com jaqueta evacuada e
espelhada; (5) sensor de medicao da temperatura; (6) condensado; (7) bocal para
amostragem da fase liquida; (7.1) frasco de amostra da fase liquida; (8) bocal para
amostragem da fase vapor; (8.1) frasco de amostra da fase vapor; (9) e (10)
solendides; (11) valvula de equilibrio; (12) valvula de ventilacdo. Figura adaptada de
OLIVEIRA (2003).

Uma mistura liquida de composicao conhecida € armazenada no reservatério
(10) e transferida para o frasco de mistura (1). Ao se iniciar o experimento, esta
mistura € aquecida até entrar em ebulicdo. O vapor formado (contendo goticulas de
liquido) sobe pela “bomba Cottrell” (4) até chegar a camara de equilibrio onde ocorre a
transferéncia de massa e energia. E neste local que ha a separacéo das fases liquida
e vapor. A primeira pode ser coletada no frasco de amostra (7.1), retornando a porgao
restante para o frasco de mistura. Um termopar (modelo Pt100), localizado no topo
desta, registra a temperatura da fase vapor e este, passa por um condensador (6) e
também retorna ao frasco de mistura podendo, antes disso, ser coletada uma amostra
no frasco (8.1). Cabe ressaltar que a amostragem de ambas as fases também pode
ser feita por uma seringa para serem analisadas por cromatografia. Os dados de ELV
sao obtidos em termos de pressao, temperatura e composicoes das duas fases (P-T-x-

y).
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Os proximos passos foram ajustar o valor da pressdao e da poténcia de
aquecimento desejados; em seguida, ligava-se o aquecimento e, uma vez iniciada a
ebulicdo, esperava-se o aparecimento de uma continua recirculacdo da fase vapor
caracterizada por queda de 1-2 gotas/s. Quando a temperatura do vapor permanecia
constante por um periodo de 30 minutos anotava-se a temperatura de equilibrio e
coletavam-se as amostras das duas fases. Estas, quando ndo analisadas no dia do
experimento, eram mantidas em geladeira. As composicdes das fases liquida e vapor

foram obtidas empregando um refratdmetro, conforme procedimento descrito a seguir.

= Analise da composicdo das fases

As fracbes massicas dos componentes da mistura em cada uma das fases
foram determinadas por refratometria utilizando o refratbmetro digital ABBE WYA-2S.
Para isso, foram preparadas solugdes binarias (etanol + etil palmitato) com massas
conhecidas, com o auxilio de uma balanga analitica (OHAUS - Adventurer™). O indice
de refracdo de cada solugéo foi determinado a 25 °C e construiu-se uma curva de
calibragéo (Figura 6), posteriormente usada para obtencao da composi¢cao da amostra
desconhecida. A massa molar do etil palmitato (M= 284,48 g/mol) e a do etanol
(M=46,07 g/mol) foram utilizadas para o célculo da fragdo molar do primeiro.
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Figura 6 — Curva de calibracédo do sistema etanol + etil palmitato obtida a 25 °C.
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» Dados de ELV: validagdo da metodologia experimental

Os dados experimentais da mistura agua (1) + etanol (2) foram medidos a
pressao atmosférica para validar a metodologia e equipamentos empregados neste
trabalho. Estes dados foram comparados com os da literatura, medidos na mesma
pressao, reportados por KOJIMA et al. (1968) apud GMEHLING et al. (2012). Os
dados da literatura e os obtidos no laborat6rio encontram-se no Apéndice A.

Como pode ser visto na Figura 7, os dados experimentais obtidos neste
trabalham mostram uma boa concordancia com os valores da literatura. Desta forma,
pode-se admitir que a metodologia experimental utilizada é valida para o estudo do
ELV.
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Xetanols Yetanol

Figura 7 - Curva de equilibrio liquido-vapor para o sistema binario etanol (1) + etil
palmitato (2) a 101,3 kPa. (O ) KOJIMA et al. (1968) apud GMEHLING et al. (2012);
( A) Este trabalho.

A seguir sdao apresentados os resultados dos experimentos e analises
realizadas para a determinacéo dos dados de equilibrio liquido-vapor e da composi¢ao
das fases do sistema etanol (1) + etil palmitato (2) conforme os procedimentos

experimentais descritos anteriormente.

2.2.2 Resultados e Discussao

As Figuras 8, 9 e 10 mostram as curvas isobaricas com dados T-xi-y; a
pressdo constante obtidas nesta tese. Os pontos experimentais mostrados
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correspondem aos valores médios das triplicatas. A tabela com todos os valores

obtidos juntamente com o desvio padrdo em cada ponto experimental encontram-se
no Apéndice B.
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Figura 8 — Curva de ELV para o sistema etanol + etil palmitato a 10 kPa.
(® fracdo molar na fase liquida;< fragdo molar na fase vapor).
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Figura 9 — Curva de ELV para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 14 kPa.
(® fracdo molar na fase liquida;<& fragdo molar na fase vapor).
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Figura 10 — Curva de ELV para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 101,3 kPa.
(# fracado molar na fase liquida;0 fragdo molar na fase vapor).

Os resultados obtidos mostram a influéncia da pressdao do sistema na
temperatura de equilibrio. Conforme esperado, quanto maior a pressao do sistema,
maior € a temperatura de ebulicdo da mistura. Isto € importante quando se deseja
projetar as colunas de separacao do biodiesel, uma vez que, 0 aumento da pressao na
coluna ocasiona um aumento da temperatura de saida das correntes de topo e fundo,
podendo haver degradacdo do produto e, portanto, € recomendavel trabalhar com
colunas operando com pressao abaixo de 10 kPa.

Observando as curvas de ELV, nota-se que as fragdes molares de alcool na
fase vapor sdo préximas da unidade (fase vapor com comportamento ideal). Também
€ possivel perceber que, em todos os casos estudados, o componente mais pesado
(neste caso, o etil palmitato) exerce menor influéncia no valor da temperatura de
ebulicdo da mistura, ou seja, quanto maior a fracdo molar de etanol, menor é a
temperatura de ebulicdo da mistura.

2.3 Modelagem Termodinamica do ELV
Uma vez obtidos os dados experimentais de equilibrio liquido-vapor, é
necessario encontrar um modelo termodinamico capaz de descrever o comportamento

do sistema. Conforme visto anteriormente, a separagdo dos produtos formados na
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producéo de biodiesel ocorre a pressoes baixas. Assim, diferentes autores (FALLEIRO
et al., 2010; COELHO et al., 2011; SILVA L. et al., 2011) mostraram que modelos de
coeficiente de atividade como NRTL, UNIQUAC, UNIFAC e Wilson sdo adequados
para correlacionar os dados de sistemas envolvidos na sintese de biodiesel ndo
apresentando diferencas significativas entre si.

Assim posto, nesta tese, o modelo NRTL foi escolhido e o ajuste dos
parametros de interagcdo bindria foi feito a partir dos dados experimentais obtidos no
laboratério. Além disso, o desempenho deste modelo foi comparado ao obtido através
do modelo UNIFAC.

2.3.1 Equilibrio de fases

Diz-se que duas fases nas mesmas condi¢des de temperatura e pressao estao
em equilibrio quando a fugacidade de cada componente presente na solugao é igual
em ambas as fases. Assim, a fugacidade da espécie i na fase vapor pode ser definida
de acordo com a Equacgéo (1), e de acordo com o critério de equilibrio definido, a
Equacado (2) pode ser utilizada para o calculo da fugacidade da espécie i na fase
liquida (SMITH et al., 2007).

fiv =Y ivP (1)

fl=fr=y0'P (2)

onde £’ e f' representam as fugacidades da espécie i nas fases vapor e liquida,

l l

A

respectivamente; y; € a fracdo molar de / na fase vapor; e ¢

1

v

é o coeficiente de

fugacidade da espécie i na fase vapor.

O coeficiente de fugacidade do componente i na fase vapor € uma fungéo da
temperatura, da pressdo e da fragdo molar na fase vapor (y) de todos os componentes
presentes na solucdo, enquanto que o coeficiente de atividade (7), definido pela
Equacéao (3) relaciona a fugacidade da espécie i na fase liquida com a composi¢cao
desta fase (PRAUSNITZ et al., 1987; SMITH et al., 2007).
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onde x; é fragdo molar de i na fase liquida; f°é a fugacidade da espécie pura (x; = 1) no
estado de referéncia adotado.

Para a espécie pura i, a fugacidade (f°) iguala-se a sua pressdo de saturacédo
(P e, substituindo-se a Equagéo (2) no numerador da Equagao (3), o coeficiente de
atividade () pode entdo ser calculado através da Equacdo (4) também conhecida
como critério de isofugacidade (SMITH et al., 2007).

P
y =22 )

= o
xiPim

A energia de Gibbs em excesso (GF) é definida como a diferenca entre o valor
real da energia de Gibbs de uma solugéo e o valor que a mesma teria em uma solugéo
ideal nas mesmas condi¢cdes de temperatura, pressdo, e composi¢ao (SMITH et al.,
2007).

A Equacéo (5) mostra a relacdo entre o coeficiente de atividade e GF. Como o
coeficiente de atividade é uma propriedade parcial molar em relacdo a G%/RT,
conforme mostra a Equagéo (6), este pode ser obtido através da Equacao (7) (SMITH
et al., 2007).

G =RTIny, (5)
la(nGE /RT)}
Iny, = (6)
on,
P.T.n
GE
E:zxi Iny, (7)

i
onde C_}f representa a energia de Gibbs parcial em excesso; n; € o numero de mols

do componente j; R é a constante universal dos gases; T € a temperatura do sistema.

Ao trabalhar a baixas pressodes, é razoavel admitir um comportamento ideal da

A

fase vapor, ou seja, o coeficiente de fugacidade (¢,) é igual a um. Nestes casos, para

o calculo do ponto de bolha e ponto de orvalho a Equacao (4) pode ser rearranjada,
obtendo-se a Equacéao (8) conhecida como lei de Raoult modificada. Nesta equacao

se leva em conta somente os desvios da idealidade na fase liquida através do
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coeficiente de atividade (7). Este é calculado a partir da definicdo de energia de Gibbs

em excesso (GF) conforme mostrado anteriormente.

yP= xi;/iPimr (8)

onde x; e y; sdo as composigdes das fases vapor e liquida, respectivamente; P é a
pressao total do sistema; P’ é a pressao de saturacdo do componente /.

= Modelos de energia livre de Gibbs em excesso

Os modelos de GF sdo normalmente utilizados para representar as n&o
idealidades da fase liquida. Modelos como Wilson, NRTL, e UNIQUAC consideram a
energia entre as moléculas através dos parametros de interagao binaria.

O modelo de Wilson utiliza uma solugéo ideal segundo a lei de Raoult como
estado de referéncia. Este modelo € muito indicado para sistemas com compostos
associativos, onde modelos mais simples ndo sao suficientes (PRAUSNITZ et al.,
1987).

Para uma solugdo com n componentes 0 modelo de Wilson é definido através
das Equacdes (9) a (11).

GE

—==Yix; In[¥;xAq] (9)

Ay = Lex (— ij_lu) (10)
Uy p RT
Vi Aji—A

Aji = v—jex ( ]RT ”) (1 1)

O termo A; esta ligado a uma grandeza, originada da teoria de composigao
local, que relaciona a fragdo molar local com a fragdo molar no seio do fluido
(PRAUSNITZ et al., 1987).

O modelo UNIQUAC (UNlversal QUAsi-Chemical) desenvolvido por ABRAMS e
PRAUSNITZ (1975) foi baseado no trabalho de Wilson, consistindo em uma parte
combinatorial relacionada ao tamanho e forma das moléculas, e uma parte residual

gue descreve as forgas intermoleculares.
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Esse modelo pode ser aplicado a uma diversidade de sistemas com compostos
polares e apolares, incluindo sistemas parcialmente imisciveis (PRAUSNITZ et al.,
1987).

O modelo UNIFAC (UNIQUAC Functional-group Activity Coefficients), também
chamado de UNIFAC original, foi proposto por FREDENSLUND e colaboradores
(1975), sendo um dos métodos de contribuicdo de grupos mais utilizados. Este € um
modelo de grande importancia por ser preditivo nao requerendo, portanto, um ajuste a
dados experimentais.

Os métodos de contribuicdo de grupos podem ser utilizados para estimar
propriedades termodinamicas quando os dados experimentais ndo estao disponiveis.
Estes consideram que uma molécula pode se comportar como a soma de todos os
grupos funcionais que a constituem. Portanto, as propriedades fisicas sdo obtidas

através da soma das contribuigdes dos grupos que compéem a molécula.

Assim como no modelo UNIQUAC, no UNIFAC o célculo do coeficiente de
atividade é composto por uma parte combinatorial (Y°) e uma residual (y*) conforme
mostra a Equacao (12). A parte combinatorial (Equagéo 13) é obtida diretamente do
UNIQUAC, utilizando apenas as propriedades dos componentes puros.

Iny, =Iny’ +Inyf (12)

In®, 7 o D,
Iny = L+—g. In—+] ——+) x.l[. 13
4 X, 2q, ® ' x Zj: 7 (13)

Os parametros @, 6, e /; podem ser obtidos através das Equacgdes (14), (15), e

(16), respectivamente.

ei — ql xl

ijqj
J

(15)
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onde x; representa a fragdo molar do componente j, r; e g; séo calculados a partir do

(n—q,)—(r-1); =z=10 (16)

somatério dos parametros de volume e area superficial (Equagdes 17 e 18) dos grupos
Ry e Qy, cujos valores sao tabelados (FREDENSLUND et al., 1975).

=2 ViR, (17)

=20 (18)

onde v; € 0 numero de grupos do tipo kK na molécula i.

A parte residual do modelo UNIFAC é calculada a partir da Equacao (19).

ny* =3 v (L, ~n1) (19)

k
onde I representa o coeficiente de atividade do grupo residual e 7" é o coeficiente
de atividade do grupo k na soulcédo de referéncia contendo somente moléculas do tipo

i. O coeficiente de atividade do grupo (/%) € obtido através da Equacao (20).

InT, =Q,|1- 1{29\?} ZZQ‘P (20)

onde 6, € fracdo de area do grupo m, sendo calculada através da Equacao (21). O

parametro de interagdo ¥, é obtido a partir da Equagéo (22).

X
0_ Qm m

" ZQme

m

onde X, € a fracdo molar do grupo m na mistura.
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onde a,, € uma medida da energia de interagado entre os grupos m e n, sendo an, #
anm, Sendo esses valores tabelados (FREDENSLUND et al., 1975).

O modelo UNIFAC-Dortmund (GMEHLING et al., 2002) € uma modificagdo do
UNIFAC original com maior quantidade de parametros de interagéo binaria. Estes séo
funcbes dependentes da temperatura, o que permite a predicdo de diferentes

propriedades termodinamicas como entalpias em excesso de mistura.

O NRTL é um modelo de coeficiente de atividade desenvolvido por RENON e
PRAUSNITZ (1968). Este modelo baseia-se no conceito de composic¢ao local, ou seja,
considera que a composicao global do sistema é diferente da composicdo nas
vizinhancas de uma molécula devido a forgcas intermoleculares. Ele pode ser aplicado
a sistemas parcialmente misciveis e possui dois parametros de energia ajustaveis (A4gj
e A4g;) caracteristicos das interagdes i-j. Além destes, o modelo também conta com um
terceiro parametro (¢; = ;) que esta relacionado com a ndo-aleatoriedade da mistura.
Este pode ser considerado como um terceiro parametro ajustavel, porém existem
valores fixos recomendados para diferentes tipos de sistemas (RENON e
PRAUSNITZ, 1968).

A expressdo para GF em funcdo da composicdo de acordo com o modelo
NRTL é dada pela Equacao (23). Os demais termos presente nesta equacado sao
calculados através das Equacdes (24) a (27).

GE/RT = xyx (208 + ) 23)
T12 = Ag12/RT (24)

T21 = Aga1 /RT (25)

Giz = exp (—a12712) (26)

Gp1 = exp (—a12T21) (27)

Desta forma, unindo as Equagbes (23) — (27) e substituindo na Equagéao (7),
pode-se calcular o coeficiente de atividade para cada espécie i para 0 modelo NRTL
conforme a Equacao (28).
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P 2 P P
Iny; = sz [Tji( Gji ) + TijGij (28)

Xi+x;Gj (x]-+xl-GL-]-)2
2.3.2 Resultados e Discussao

Os dados de pressao de vapor dos componentes puros necessarios para o
calculo do ELV foram retirados da literatura aberta, e estes valores foram usados para
obtencdo dos parametros da equacao de Antoine. Estes célculos, bem como os

valores experimentais, encontram-se no Apéndice C.

O célculo do ponto de bolha foi feito através do programa Mathcad 15
utilizando o método do gradiente conjugado para minimizagao da fungéao objetivo dos
minimos quadrados em fungdo da temperatura (Equacdo 29). O coeficiente de
atividade () foi calculado utlizando o modelo NRTL.

nobs
Fobj = Z (Texp, —Tcalc, )2 (29)

i=1
onde nobs representa 0 numero de pontos experimentais; Texp e Tcalc sdo as

temperaturas experimental e calculada, respectivamente.

A Equacao 30 é a mais simples e direta fungéo objetivo que pode ser utilizada
para a regressao de dados de ELV. Esta ndo inclui a fragdo molar do componente na
fase vapor (y;), uma vez que devido a natureza altamente ndo-linear das equagdes dos
modelos termodinamicos, o uso de y; na Fobj geralmente conduz a erros exagerados
no calculo de temperatura do ponto de bolha (VAN NESS et al., 1978; VAN NESS,
1995).

O parametro da nao-aleatoriedade da mistura (@) presente no modelo
termodindmico NRTL foi mantido fixo ajustando-se apenas os dois parametros de
interacdo binaria (492 € A4g.;). Para sistemas envolvendo substancias polares,
RENON e PRAUZNITZ (1968) recomendam que o valor deste parametro esteja entre
0,2 e 0,5. Alterando o valor deste parametro, dentro do intervalo recomendado,
escolheu-se o com base no menor valor da Fobj e do desvio absoluto (Equacao 30)

encontrados. Neste caso, afoi fixado em 0,4.

Texp, — Tcalci|
nobs

i=0
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Os diagramas T-x4-yq

apresentados nas Figuras 11

a 13 mostram o

comportamento dos dados experimentais obtidos no presente trabalho descritos pelo

modelo NRTL.

Temperatura (°C)

Figura 11 —
() Dados experimentais obtidos neste trabalho; &) NRTL.
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Diagrama T-x4-y; para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 10 kPa.
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Figura 13 — Diagrama T-x;-y; para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 101,3 kPa.
(# ) Dados experimentais obtidos neste trabalho; &) NRTL.

Observando as curvas de ELV, nota-se que o modelo NRTL foi capaz de
correlacionar os dados eficientemente, apresentando um baixo desvio em relagdo aos
valores experimentais, conforme mostrado na Tabela 3. A area pontilhada dos graficos
foi ampliada para mostrar a variagao dos dados de fracdo molar de etanol na fase

vapor obtidos, uma vez que 0s mesmos encontram-se muito préoximos da unidade.

Tabela 3 — Parametros binérios ajustados pelo modelo NRTL (a=0,4).

Pressao (kPa) 4912 (J/mol) Ag21(J/mol) Desvio absoluto (DA)
10,0 74413 274,97 0,47
14,0 891,68 229,42 0,45
101,3 1319,70 508,89 0,80

Apesar dos parametros de interacdo binaria nao apresentarem forte
dependéncia com a pressao do sistema, os mesmos sao fortemente dependentes da
temperatura. Portanto, os parametros do modelo NRTL também foram ajustados
considerando um intervalo amplo de temperatura, como pode ser visto na Tabela 4.
Para isto, reuniu-se os dados experimentais obtidos neste trabalho e os dados
reportados por COELHO et al. (2011) para o sistema etanol + etil palmitato. Estes
valores serdo utilizados na etapa de simulacédo do processo de producao de biodiesel
que sera apresentado mais adiante no Capitulo 4.
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Tabela 4 — Parametros binarios para o modelo NRTL incluindo valores experimentais
da literatura. Sistema etanol (1) + etil palmitato (2).

Intervalo de Intervalo de Intervalo de Agq2 Aga1 DA
Pressao (kPa) Temperatura (K) composicao, x; (J/mol)  (J/mol)
10,02 101,3 302 a 422 0,0474 21,0000 7091,96 -347,79 1,46

Além da mistura etanol + etil palmitato, outros sistemas binarios estdo
envolvidos na producao de biodiesel a partir da etandlise do 6leo de palma, como, por
exemplo: etanol + glicerol; etanol + etil oleato; etanol + linoleato; etanol + etil estearato;
etanol + agua; entre outros. Devido ao alto custo dos ésteres insaturados, como o etil
oleato e etil linoleato, estes sistemas nao foram estudados, apesar de serem uns dos
principais constituintes do biodiesel de palma. E possivel, no entanto, prever dados de
equilibrio de fases (liquido-vapor, liquido-liquido, etc.) utilizando-se o modelo UNIFAC.

A capacidade de predigdo de dados de ELV de sistemas envolvendo alcool +
éster e éster + éster do modelo UNIFAC foi verificada comparando-se os valores
estimados com os obtidos experimentalmente para os sistemas: etanol + etil palmitato,
etanol + etil estearato, e etil palmitato + etil estearato. Os dados experimentais para os
sistemas etanol + etil estearato e etil palmitato + etil estearato foram retirados do
banco de dados desenvolvido em conjunto com a DTU e encontram-se disponiveis no
APENDICE D.

As Figuras 14 a 16 mostram a capacidade do modelo UNIFAC de prever os
dados de ELV do sistema etanol + etil palmitato.
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Figura 14 — Diagrama T-x4-y; para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 1(1) kPa.
(& ) Dados experimentais obtidos neste trabalho; (----) UNIFAC.
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Figura 16 — Diagrama T-x;-y; para o sistema etanol (1) + etil palmitato (2) a 101,3 kPa.
(# ) Dados experimentais obtidos neste trabalho; (----) UNIFAC.

Os valores estimados através do modelo foram comparados com os obtidos
experimentalmente neste trabalho a diferentes pressdes. Observando essas figuras é

possivel notar que o UNIFAC mostrou ser capaz de gerar bons resultados para os
sistemas estudados.
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De forma semelhante, o comportamento dos dados experimentais para os
binarios etanol + etil estearato e etil palmitato + etil estearato encontrados na literatura

também foi descrito de forma satisfatéria pelo modelo UNIFAC, conforme mostrado
através das Figuras 17 e 18.
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Figura 17 — Diagrama T-x;-y; para o sistema etanol (1) + etil estearato (2) a 91,9
kPa. (® ) Dados experimentais da literatura (COELHO et al., 2011); (----) UNIFAC.
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Figura 18 — Diagrama T-x4-y; para o sistema etil palmitato (1) + etil estearato (2) a 5,3
kPa. ( ®) Dados experimentais da literatura (SILVA et al., 2011); (----) UNIFAC.
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Entretanto, para o sistema etanol + etil estearato, € possivel perceber através
da Figura 17 que o modelo falhou ligeiramente no intervalo de fragdo molar de etanol
entre aproximadamente 0,45 e 0,05. Isto mostra que apesar do modelo UNIFAC poder
ser utilizado para a predigdo dos dados de ELV de alguns sistemas envolvendo etanol
+ éster, a necessidade de obtencao destes dados experimentalmente ndo pode ser
eliminada uma vez que o modelo pode apresentar falhas para determinados sistemas
e/ou condicdes.

2.4 Consideracoes Finais

O comportamento do equilibrio liquido-vapor da mistura binaria etanol + etil
palmitato a diferentes pressées (10 kPa, 14 kPa, e 101,3 kPa) foi estudado neste
trabalho. Os experimentos foram realizados em um ebulibmetro “Fischer”
determinando-se com sucesso a temperatura de ebulicdo e a composicao das fases
liquida e vapor em equilibrio.

O modelo de energia livre de Gibbs em excesso, NRTL, foi capaz de
correlacionar os dados P-T-x-y obtidos de forma eficiente apresentando um baixo
desvio absoluto para todos os sistemas avaliados, indicando que este modelo pode
ser utilizado na modelagem e simulacdo de colunas de destilagdo de sistemas

envolvendo ésteres etilicos e etanol.

O modelo preditivo UNIFAC, baseado no método de contribui¢cdo de grupos, foi
utilizado para estimar os dados de sistemas contendo éster + alcool e éster + éster. Os
resultados revelaram que o modelo é capaz de predizer os dados de ELV dos
sistemas etanol + etil palmitato, etanol + etil estearato, e etil palmitato + etil estearato.
Este resultado é importante, pois os sistemas relacionados a producao de biodiesel
envolvem diferentes ésteres e, devido ao alto custo dos mesmos, especialmente dos
ésteres insaturados, ndo se encontram dados experimentais disponiveis na literatura.
Porém, devido a falha apresentada na predicdo dos dados de ELV para o sistema
etanol + etil estearato fica evidente que este modelo deve ser utilizado com precaugéo,
nao eliminando a necessidade de obter os dados experimentalmente.
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Capitulo 3

ESTUDO CINETICO DA ,
TRANSESTERIFICACAO ENZIMATICA

3.1 Aspectos Gerais

Os triglicerideos (triésteres derivados do glicerol), também conhecidos como
triacilglicerdis, sdo os principais constituintes dos 6leos vegetais e gorduras animais.
Eles sado formados a partir da reagdo de uma molécula de glicerol com trés de acidos
graxos, sendo, portanto, produtos da condensacao do glicerol com acidos graxos.

Os é&cidos graxos sao acidos carboxilicos (possuem o grupamento -COOH),
podendo ser saturados ou insaturados. As Tabelas 5 e 6 ilustram a formula molecular
de alguns acidos graxos e a composi¢cao de varios 6leos vegetais, respectivamente.

O uso direto de 6leos vegetais pode causar o acumulo de gomas no motor
devido a presenca de fosfolipideos no combustivel e possuem menor indice de cetano
em relacao ao 6leo diesel (BRUNSCHWIG et al., 2012).

A formacédo do composto téxico acroleina durante a queima do 6leo vegetal nos
motores, devido a decomposicao da cadeia do glicerol, torna inadequado o uso direto
dos 6leos vegetais como combustivel (SCHUCHARDT et al., 1998).

Tabela 5 — Estrutura quimica dos acidos graxos.

Acido Graxo Formula Molecular
Butirico (Ca.) CH5(CH,).COCOH
Caprilico (Cg.) CH3(CH,)¢COOH
Laurico (Ci2y) CH3(CH,)1,COOH
Miristico (C14:0) CH5(CH,)1,COOH
Palmitico (Cye:0) CH3;(CH,),COCH
Estearico (Cisy) CH3(CH,)1,COOH
Oleico (Cig:1) CH5(CH,);CH=CH(CH,);COOH
Linoleico (Cyg:) CH5(CH,)4CH=CHCH,CH=CH(CH,);COOH
Linolénico (Cys:3) CH3;CH,CH=CHCH,CH=CHCH,CH=CH(CH,);COOH
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Tabela 6 — Composigao dos 6leos vegetais. Fonte: BAJPAI e TYAGI (2006).

Oleo Composicao de acido graxo (% em massa)
Vegetal 12:0 14:0 16:0 18:0 18:1 18:2 18:3
Algodao - 0,8-1,5 22-24 2,6-5 19 50-52,5 -

Babagu  44-45 15-17 5,8-9 2,5-5,5 12-16 1,4-3 -

Coco 44-51 13-18,5  7,7-10,5 1-3 5-8,2 1-2,6 -
Palma - 0,6-2,4 32-46,3 4-6,3 37-53 6-12 -
Girassol - - 3,5-6,5 1,3-5,6 14-43 44-68,7 -
Soja - - 2,3-11 2,4-6 22-30,8 49-68,7 2-10,5

Assim, a estrutura dos 6leos deve ser modificada para diminuir a viscosidade,
densidade, e massa molecular, de forma que o biocombustivel obtido (biodiesel) tenha
propriedades comparaveis as do diesel de petréleo.

O objetivo deste capitulo é fornecer um entendimento da reacdo de
transesterificagdo a partir do 6leo de palma, mostrando os aspectos reacionais e
analiticos ocorridos na obtencéo do biodiesel via catdlise enzimatica. Para isso, serao
mostrados os experimentos realizados, e a modelagem cinética a partir destes dados.

3.2 Reacoes de Transesterificacao

Atualmente, o interesse em tecnologias envolvendo a transformacao dos 6leos
vegetais e gordura animal em compostos com alto valor agregado tem aumentado,
sendo a reacdo de transesterificagdo, também conhecida como alcodlise, a rota
comumente utilizada na sintese de biodiesel.

Esse processo consiste na reagdo de um triglicerideo com um alcool,
especialmente os de cadeia curta, normalmente na presenca de um catalisador,
obtendo-se uma mistura de ésteres de &cidos graxos (biodiesel) e glicerol (propano-
1,2,3-triol) que é constituido por trés atomos de carbono cada um ligado a um grupo
hidroxila (-OH) sendo, portanto, um tridlcool. A Figura 19 ilustra a reagdo de
transesterificacao e as trés etapas de reagdes consecutivas.
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Monoglicerideo + R'OH Glicerol + R3-COO-R'

Figura 19 — (a) Esquema geral da reagéo de transesterificacdo; (b) Reacdes
reversiveis e consecutivas. Ry, Rz, R, e R’ séo radicais alquil.

Normalmente, utiliza-se um excesso de alcool devido a reversibilidade da
reacdo havendo, dessa forma, um deslocamento do equilibrio no sentido de formacgao
dos produtos.

Conforme dito anteriormente, geralmente, a transesterificacdo € realizada na
presenca de um catalisador, que pode ser homogéneo (&cidos ou alcalis) ou
heterogéneo. A catélise homogénea alcalina é comumente empregada para produgao
em escala industrial. Esta reacao fornece altas conversdes (acima de 98%) em curto
periodo de tempo (menos de 1h). Entretanto, a necessidade de remogéo do
catalisador, a formacao de sabdes, e a dificuldade de separagéo e purificacdo dos
produtos constituem as principais limitagées desse processo (ANTCZAK et al., 2009).

Na transesterificacdo alcalina, € usual utilizar-se os hidréxidos de potéssio ou
sodio para dar origem a um alcoxido, base conjugada de um alcool, que atua como
catalisador da reagao. O processo consiste primeiramente, na mistura do alcool com o
catalisador, e posteriormente, na mistura com o éleo vegetal em um reator. Ao término
da reagao, os produtos sdo separados por decantagdo, onde a fase superior € a que
contém os ésteres (biodiesel), e a fase inferior contém o glicerol (composto de maior

densidade). O glicerol obtido pode ser separado e purificado por destilacdo, enquanto
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que o biodiesel deve passar por varias etapas de lavagem, a fim de remover

impurezas e atender as especificagdes necessarias.

Um mecanismo da reagéo de transesterificagao via catélise alcalina € mostrado

na Figura 20. Primeiramente ocorre uma reacao acido-base (Reacéo |) originando o

ion alcéxido (RiO’). Em seguida, o ataque nucleofilico do alcéxido a carbonila do

triglicerideo forma um intermediario tetraédrico (Reacao Il). Este, por sua vez, sofre

um rearranjo formando um éster de monoalcool alifatico e um anion que,

posteriormente, desprotona o acido conjugado da base (B;H") formado na reacgéao (I).

Nesta etapa, ha a regeneracdo da base (B,) e formagcdo de um diglicerideo (DG). O

processo se repete até obtengao dos ésteres monoalquilicos e glicerol (SUAREZ et al.,

2007, VISENTAINER e SANTOS JUNIOR, 2013).

RiOH + B1 = — RiO+ BiH
o
0
|| ., N
+ RO T C
Rz/C\ORa - Rz/‘\“ORq
ORs
RaO-+ BiH ———  RsOH + Bs

O
|
“ R~ OR

+ RaO-

Reacédo |

Reacao ll

Reacao lll

Figura 20 — Mecanismo da reacao de transesterificagdo em meio alcalino. B;

representa uma base de Bronsted-Lowry; R; e R> sdo os grupos alquil do alcool e

acido graxo, respectivamente; e R3;€ o grupo gliceridico. Adaptado de SUAREZ et al.

(2007).

Cabe ressaltar que, ao se empregar um hidroxido ocorre, primeiramente, a

reacao deste com o alcool produzindo a éspecie catalitica na sua forma ativa, um

alcoxido (base conjugada do alcool) conforme pode ser visto na Figura 21. Porém, é

importante observar que, nesta reacdo, também é formada a agua que influencia

negativamente o rendimento da sintese de biodiesel.

Na* OH + @\

UH R

Na" OR + HO

Figura 21 — Reacéo 4cido-base originando o catalisador alcéxido de s6dio. Adaptado
de VISENTAINER E SANTOS JUNIOR (2013).
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A presenca de agua no sistema favorece a reagdo de saponificagdo dos
triacilgliceréis, uma vez que diminui a disponibilidade destes para a formacao dos
ésteres, e aumenta a solubilidade dos mesmos na fase do glicerol, dificultando a
separacdo dos produtos (VISENTAINER e SANTOS JUNIOR, 2013). Em
contrapartida, ao empregar diretamente os alcéxidos de sbédio ou potassio como
catalisador, ndo ha formacgao de agua, reduzindo a formacgao de sabdes e melhorando

o rendimento da reagéo.

A escolha da fonte dos triacilgliceréis é de grande importancia quando se trata
da catalise basica. Além de um baixo teor de agua para evitar as reagdes de
saponificagcdo, as matérias-primas com teores de acidos graxos livres acima de 0,5%
(m/m) também devem ser evitadas, pois estes sdo apenas neutralizados pelo
catalizador ao invés de convertidos em biodiesel (VISENTAINER e SANTOS JUNIOR,
2013). Assim, ao empregar um 6leo residual de fritura, este deve passar por um pré-
tratamento a fim de remover os acidos graxos livres aumentando o custo do processo
(SINGH e SINGH, 2010).

Uma forma de contornar o problema relacionado ao uso de matéria-prima com
elevada acidez é promover a sintese de biodiesel a partir da catalise homogénea
acida, onde os acidos sulfurico, fosforico, e cloridrico sdo alguns dos catalisadores
utilizados. Neste caso, ocorrem ambas as reagdes de esterificacdo e
transesterificacao.

A primeira etapa da reagcao consiste na protonagdo da carbonila que recebe
um préton do catalisador acido conforme mostrado na Figura 22. Em seguida, ocorre
uma adigao nucleofilica, onde o alcool ataca o grupo carbonila dando origem a um
intermediario tetraédrico. Ap6s a transferéncia de protons (prototropismo
intermolecular) na etapa lll, ha a eliminacédo do diglicerideo e concomitante formacao
de um éster que é, por sua vez, desprotonado na etapa seguinte (VISENTAINER e
SANTOS JUNIOR, 2013).

Essa rota ndo é muito utilizada, devido, principalmente, a algumas das
desvantagens a ela associadas, como: necessidade de maior tempo de reagao
quando comparado ao processo alcalino, temperatura reacional e razbes molares
alcool/6leo mais elevadas e, por empregarem catalisadores altamente corrosivos,
necessitam de equipamentos e tubulagbes mais resistentes a corroséo (LAM et al.,
2010, AKOH et al., 2007).
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Figura 22 - Mecanismo da reacao de transesterificagdo em meio acido. Adaptado de
VISENTAINER e SANTOS JUNIOR, 2013.

Além da catalise homogénea, o uso de catalisadores heterogéneos quimicos
também tem sido fortemente estudado. A possibilidade do reuso do catalisador, a ndo
formacao de agua, e a maior facilidade de separagao do catalisador sdo algumas das
vantagens desta rota tecnoldgica. Porém, muitas vezes requererem condicées mais
drasticas de operagdo (maiores temperatura e pressdo) o que leva a um maior
consumo energético, e sao limitadas por transferéncia de massa afetando a
velocidade global da reacdo (SUAREZ et al., 2007; DABDOUB e BRONZEL, 2009).

A eficacia da catalise heterogénea quimica depende da atividade do catalisador
escolhido. Este pode ser um sélido &cido ou alcalino; os catalisadores sélidos alcalinos
sao mais ativos que os acidos, entretanto, os solidos acidos nao sao afetados pela
presenca de acidos graxos livres e agua.

Catalisadores solidos béasicos ndao sdao muito utilizados para sintese de
biodiesel por apresentarem as mesmas desvantagens do catalisador alcalino
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homogéneo, ou seja, pode haver problemas de formacao de sabado e ha maior
dificuldade de separacao dos produtos.

Para ser aplicado na reacao de transesterificacdo, o catalisador acido soélido
deve possuir, entre outras caracteristicas, uma superficie hidrofébica e elevada
concentracao de sitios ativos (RAMACHANDRAN et al., 2013). Porém, apesar de a
catalise heterogénea acida eliminar as dificuldades da catalise alcalina heterogénea,
as baixas taxas de reacdo causadas por problemas difusionais, e a ocorréncia de

reagoes paralelas indesejaveis constituem-se nos principais limitantes da mesma.

Um dos destaques na literatura é o uso de enzimas (mais especificamente,
lipases), tanto na forma livre como imobilizadas, como catalisadores nas reagdes de
transesterificacéo de triglicerideos. Uma das vantagens dessa rota é que, ao contrario
da rota alcalina, uma baixa concentragdo de agua no meio reacional tem um efeito
positivo sobre a sintese de biodiesel, aumentando a taxa de transesterificacdo
(ANTCZAK et al., 2009). Ademais, a maior facilidade de separacédo dos produtos, € a
obtencdo de um glicerol com maior grau de pureza e, por conseguinte, com maior

valor agregado, constituem-se como grandes vantagens dessa tecnologia.

Outra grande vantagem no emprego de enzimas é que estas, por serem
altamente especificas, catalisam as sinteses quimicas sem a ocorréncia de reagoes
paralelas (GONGCALVES, 2007).

A imobilizacdo das enzimas em suportes sélidos possibilita a sua recuperacao
e posterior reutilizagdo, porém, aumenta o custo de producdo das mesmas. Fatores
como a estabilidade da enzima lipase, as condicdes de cultivo, pureza, e o rendimento
obtido determinam o custo de producao das enzimas, o que limita o seu emprego em
escala industrial. As matérias-primas utilizadas no meio de cultura exercem grande
influéncia no custo final de produgao, portanto, a investigagdo de materiais mais
baratos capazes de atuarem como substrato para obtencdo de enzimas € um artificio
para 0 aumento da produtividade o processo. Outros aspectos dessa rota serdo
tratados com maiores detalhes no tépico 3.3.

Existe ainda a possibilidade de sintetizar o biodiesel utilizando alcool em
condic¢des supercriticas sem o uso de catalisadores. Devido a diminuicao da constante
dielétrica dos alcobdis em estado supercritico, a mistura &lcool/6leo torna-se
homogénea facilitando a reagédo (DEMIRBAS, 2009).
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Com o crescente interesse por tecnologias capazes de converter biomassa de
forma eficiente, essas rotas se mostram muito promissoras. No trabalho de MADRAS
et al. (2004), por exemplo, foi estudada a sintese de biodiesel utilizando metanol
supercritico sem uso de catalisador. De acordo com os autores, esta rota atinge altas
conversdes em um curto periodo de tempo, e ndo héa influéncia da presenca de agua
ou acidos graxos livres na conversao. Comparando-se os métodos existentes para
obtencao de biodiesel, a utilizacdo da rota supercritica tem mostrado ser de grande
relevancia, devido a sua alta eficiéncia, e facil separagdo dos produtos, porém, seu
alto custo e gasto energético, sdo uma das maiores desvantagens deste processo.

3.3 Producao de Biodiesel via Biocatalise

Em se tratando do uso de biocatalisadores para a obtencéo de biodiesel, as
pesquisas relacionadas ao tema tém empregado enzima lipase em diversos meios
reacionais. O uso de enzimas lipases imobilizadas em suportes, especialmente celite e
polimeros, também tém sido amplamente estudados, uma vez que permite sua

reutilizacdo, o que diminuiria o custo total de producéo do biodiesel (TAN et al., 2010).

As lipases atualmente comercializadas possuem elevado grau de pureza, e por
isso, seu custo é elevado, dificultando a implementagdo desta rota em escala
industrial. Porém, a produgdo de lipases com menor custo pode, a longo prazo,
possibilitar a substituicdo dos processos quimicos pelos enzimaticos.

3.3.1 O uso de Enzimas Lipases como Catalisadores

Lipases (triacilglicerol hidrolases, E.C.3.1.1.3) sdo enzimas classificadas como
hidrolases, responsaveis pela hidrélise dos acilgliceréis. Caracterizam-se por atuarem
na interface agua/lipideo o que as diferencia das esterases (enzimas que operam
sobre ésteres sollUveis em agua), e compéem um dos grupos de biocatalisadores de
maior importancia em biotecnologia (JAEGER e EGGERT, 2002; VAKHLU e KOUR,
2006).

O emprego de lipases vem se tornando, cada vez mais, parte integrante da
industria alimenticia, sendo também usadas na sintese de uma variedade de produtos
como: sucos de frutas, alimentos assados, entre outros (VAKHLU e KOUR, 2006). As
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lipases de C. rugosa e Y. lipolytica, por exemplo, sdo amplamente utilizadas na
industria de detergentes para remocao de residuos gordurosos.

O aroma e sabor de queijos e manteigas sdo desenvolvidos devido a presenca
de lipases. Estas também sao frequentemente empregadas na sintese de
biosurfactantes, na industria de couro, na sintese de biopolimeros, no tratamento de

efluentes, entre outros.

Diversas lipases estdo disponiveis comercialmente para aplicagdo em
biocatélise. Elas podem ser encontradas tanto na forma livre (liquida ou liofilizada),
guanto imobilizada em diferentes suportes. Por oferecer a possibilidade de reuso, as
enzimas lipases imobilizadas sao, muitas vezes, preferidas, porém alguns estudos
vém sendo feitos utilizando-as livres (solugdes liquidas), na tentativa de diminuir o
custo de producdo (GUZEL e XU, 2012).

Uma das principais aplicagbes das lipases € atuando como catalisador das
reacoes de hidrélise de triacilgicerois, todavia, elas também catalisam reagbes de
esterificacdo e transesterificagdo. O interesse industrial por tecnologias enzimaticas
vem aumentando gradativamente, destacando-se o uso de lipases na produgdo de
biodiesel.

Essas enzimas sao capazes de catalisar reagcdes de transesterificacdo dos
triglicerideos presentes nos 6leos vegetais atuando sobre a ligacdo éster desses
compostos. A sintese de biodiesel via catalise enzimética ocorre em condigbes
brandas de temperatura, geralmente entre 25-60°C (ANTCZAK et al., 2009).

3.3.2 Microorganismos Fontes de Lipase

Apés o estudo divulgado pelo microbiologista C. Eijkmann (JAEGER e
EGGERT, 2002), no qual foram identificadas diversas cepas bacterianas com
capacidade de produzir e secretar lipases, pesquisas relativas a produgdo das
mesmas a partir de microorganismo como leveduras, fungos, e bactérias comegaram a

surgir.

Atualmente, um grande nimero de microorganismos sdo conhecidos por suas
capacidades de secretar lipases, e dentre eles, os fungos filamentosos sdo, muitas
vezes, tidos como os melhores produtores, uma vez que, normalmente, produzem

enzimas extracelulares e, em sua grande maioria, sdo nao-patogénicos. AL-ZUHAIR et
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al. (2009) fizeram um estudo a este respeito, onde mostraram que lipases fungicas
possuiam uma maior atividade na transesterificacdo de triglicerideos do que as
bacterianas.

As lipases microbianas sdo normalmente preferidas em comparacdo as de
origem animal e vegetal, pois séo facilmente disponiveis e tém o grande potencial
como catalisadores industriais.

Elas podem ser produzidas intra ou extracelularmente por microorganismos
como Mucor miehei, Candida antarctica, Pseudomonas cepacia, Candida rugosa,

entre outros.

Lipases produzidas extracelularmente sdo muito investigadas devido a
possibilidade de uso em diferentes processos biotecnolédgicos, e maior facilidade de
recuperacao do meio de fermentagcdo (BENJAMIN & PANDEY, 1996; WOLSKI, 2008).

Nas reacoes de transesterificagdo, as lipases produzidas por Candida
antarctica, Candida rugosa, Pseudomonas cepacia, Pseudomonas fluorescens,
Rhizomucor miehei, Rhizopus chinensis, Rhizopus oryzae e Thermomyces lanuginosa
sd0 as mais eficientes (GUNZEL, 2012).

= Lipase de Candida antarctica: Novozyme 435°

A lipase da levedura Candida antarctica (CALB) € uma das lipases mais
utilizadas nos estudos relacionados a sintese de biodiesel. Esta é produzida por
fermentacdo submersa a partir do microorganismo Aspergillus niger geneticamente
modificado, e imobilizada em uma resina macroporosa, sendo comercialmente
conhecida como Novozyme 435°. Ela possui elevada estabilidade em solventes
organicos e alta especificidade para o substrato. A atividade relatada pelo fabricante
da Novozyme 435° (Novozymes® A/S) é = 5000 unidades de propil laurato (PLU) por

grama de enzima.
» Fatores que afetam a atividade catalitica

Alguns dos fatores que influenciam a atividade catalitica das lipases sao: o tipo
e quantidade de alcool utilizado; a presencga de solventes organicos; o teor de agua no
6leo; a presenca de glicerol; a temperatura da reagéo; a velocidade e método de
agitacao.
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A preferéncia por lipases imobilizadas em suportes solidos ocorre nao so6 pela
possibilidade de sua reutilizacdo, o que diminui os custos de producao de biodiesel,
mas também, por serem mais estaveis a desativacao térmica, uma vez que 0 processo
de imobilizacdo restringe o movimento e pode reduzir o grau de desdobramento e
desnaturagao da enzima (GUISAN, 2006).

A quantidade adequada de élcool empregada nas reagbes de
transesterificagdo enzimatica € um grande alvo de estudo, pois o excesso de alcool
pode levar a inativagao ou desnaturacao das lipases, podendo formar uma barreira em
torno de sua estrutura e envolver seu sitio ativo (AL-ZUHAIR, 2007; RANGANATHAN
et al., 2008; ANTCZAK et al., 2009).

Estudos relatam que o grau de desativacdo da lipase é inversamente
proporcional ao numero de carbonos presentes no alcool utilizado na
transesterificagdo, ou seja, o metanol (CH3;OH) é o alcool com maior poder de
desativacdo dessa enzima (RANGANATHAN et al., 2008; NIELSEN et al., 2008).
Entretanto, ISO e colaboradores (2001) reportaram que quando a razao molar
metanol:6leo € inferior a 3, ou quando razao molar etanol:6leo esta abaixo de 11, ha
pouca ou nenhuma desativacao das lipases.

Principal subproduto da transesterificagdo, o glicerol, tende a ficar adsorvido
nos suportes hidréfilos das enzimas imobilizadas, diminuindo a atividade catalitica das
lipases. WATANABE et al. (2000) mostraram o efeito de inibicdo do glicerol sobre a
lipase de Candida antarctica imobilizada em resina acrilica (Novozyme 435%) durante a
metandlise dos 6leos de soja e colza em reator continuo. A reacao foi conduzida a 30
°C utilizando trés reatores de leito fixo em série contendo 3 g de enzima imobilizada. O
6leo misturado com o metanol em uma razao molar 1:3 foi continuamente adicionado
ao primeiro reator a uma vazao constante igual a 6,0 mL/h. O glicerol formado foi
removido da corrente de saida e metanol em uma razao molar 1:3 foi adicionado a
este efluente, sendo esta nova corrente adicionada ao segundo reator também a uma
vazao de 6,0 mL/h. O processo foi repetido para o terceiro reator e a quantidade de
metil ésteres formada em cada corrente de saida foi determinada. Os resultados
obtidos pelos autores mostraram a influéncia da presenca do glicerol na
transesterificagdo enzimatica, uma vez que, com a remogao do glicerol do meio
reacional a quantidade de metanol ndo reagido ao final da reacdo foi menor
comparado com processo sem remogao desse subproduto. De acordo com os autores,
o glicerol presente impede a difusdo dos substratos até o sitio catalitico da enzima,

diminuindo a eficiéncia da reacao.
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3.3.3 A Transesterificacdo Enzimatica

O uso de catalizadores enzimaticos na producado de biodiesel tem recebido
grande atengao de diversos pesquisadores. As vantagens apresentadas por esta rota
em relacdo a rota alcalina chamaram a atengéo para o uso das enzimas lipases como
catalisadores dessas reacdes. Dentre os pontos positivos da catalise enzimatica pode-
se citar: ndo ha restricao a qualidade da matéria-prima utilizada, podendo esta conter
altos teores de &cido graxos; as etapas de neutralizacao e lavagem do biodiesel sao
desnecessarias; menor quantidade de efluente aquoso gerado; baixa temperatura
reacional, evitando altos custos energéticos; o glicerol formado é facilmente removido

e com um alto grau de pureza.

O maior diferencial das enzimas em relagdo aos catalisadores quimicos é sua
alta especificidade. Alguns experimentos mostrados na literatura sugerem que tanto a
formagdo como a quebra de ligacbes quimicas ocorre somente apds a formacao de
um complexo enzima-substrato (FALCAO, 2011). As lipases atuam de acordo com um
mecanismo chamado de ativacéo interfacial, onde seus sitios ativos apresentam uma
conformagédo aberta, expondo uma zona hidrofébica e interagindo com a interface
lipidica, em um meio reacional adequado (VISENTAINER e SANTOS JUNIOR, 2013).

A transesterificacdo enzimatica € uma reagdo que envolve dois substratos.
Este tipo de reacao pode ser classificada como ping-pong ou sequencial. As reacdes
gue seguem 0 mecanismo ping-pong sao aquelas em que um ou mais produtos sao
liberados antes de os dois substratos ja terem reagido. Enquanto que no mecanismo
sequencial, os substratos devem se combinar com a enzima antes de haver qualquer
reacao e liberacao de produto (MARANGONI, 2003).

Os problemas relacionados ao emprego de enzimas na sintese de biodiesel
sdo: o alto custo das mesmas; maiores tempos reacionais; desativa¢cao do catalisador.
Apesar destas desvantagens, a transesterificacao enzimatica ainda é bastante atrativa

considerando todas as vantagens a ela associadas, conforme citado anteriormente.

3.3.4 Transesterificacdo do Oleo de Palma via Catélise Enzim4tica

O biodiesel obtido a partir do 6leo de palma é um combustivel com
propriedades proximas as do diesel de petréleo, podendo ser aplicado diretamente em
motores movidos a diesel, porém, é necessario ressaltar que o biodiesel de palma
apresenta um ponto de fluidez (menor temperatura na qual um o6leo pode fluir)
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relativamente alto, cerca de 15 °C, sendo o seu uso limitado em regidées com clima frio
(LAM e LEE, 2011).

AL-ZUHAIR e colaboradores (2007) estudaram a cinética da reacdo de
transesterificagdo metilica do éleo de palma em meio de solvente orgéanico (n-hexano)
utilizando a lipase de Mucor miehei liofilizada. O estudo revelou a influéncia das
concentracdes iniciais de 6leo e de alcool na velocidade inicial de reagdo. O aumento
da concentragao inicial de éleo, inicialmente, aumentou a velocidade inicial de reagao,
porém, os autores observaram uma diminuigao dessa taxa para concentragoes de éleo
acima de 1250 mol/m® (mantendo a concentragdo de alcool, 300 mol/m®, constante).
De forma semelhante, foi reportado um decaimento da taxa reacional para
concentragdes de alcool acima de 3000 mol/m® (com concentragdo de éleo, 1000
mol/m3, mantida constante), em outras palavras, para razdes molares &lcool:6leo
maiores que 3, o efeito de inibicdo do alcool torna-se relevante diminuindo a taxa de
reacdo. A influéncia da razdo molar alcool:6leo também ja havia sido avaliada por
SHIMADA et al. (2002) para a etandlise do éleo de atum, onde foi revelado que altas

razbes molares etanol:6leo causavam desativacao de lipases.

A sintese de biodiesel etilico a partir de 6leo de palma usando lipase de
Pseudomonas sp. imobilizada em polipropileno microporoso foi investigada por
CHEIRSILP et al. (2008) em um reator batelada a 45 °C. Os experimentos foram
conduzidos em duplicata, apresentando desvio abaixo de 10%. Os valores do erro
experimental ndo foram mostrados. A conversdo maxima de 6leo obtida foi igual a
66,7% em periodo de 48 horas de reagao utilizando uma razao molar alcool:6leo igual
a 3.

Os autores também propuseram trés mecanismos para tentar descrever o
comportamento cinético da reacdo. De acordo com o0s mesmos, o0 ajuste das
expressdes de taxa de reagdo propostas foi realizado com sucesso, porém, é
necessario salientar que essas expressdes possuiam 15, 10, e 12 parametros cada
uma, e somente 8 pontos experimentais foram mostrados no trabalho. Nao foi

apresentada nenhuma justificativa ou discussao para tal fato.

O estudo da metandlise do éleo de palma bruto também foi mostrado por
TALUKDER et al. (2008). Os autores empregaram uma lipase de C. antarctica
(Novozyme 435%) como catalisador, e adicionaram um sal, cloreto de litio (LiCl), ao
sistema reacional na tentativa de diminuir a inibicdo da enzima causada pelo alcool.

Os experimentos realizados mostraram a formacédo de duas fases liquidas onde o
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metanol era distribuido entre elas. Com isso, foi observada uma diminuicao no efeito
inibitério do alcool, pois houve reducdo da concentragdo do mesmo na fase oleosa.
Além disso, a inibicdo causada pela presencga do glicerol formado no meio reacional
também foi diminuida, pois ele permaneceu dissolvido na fase salina, evitando,

portanto, depdsito de glicerol sobre a enzima.

A reacdo de transesterificacdo enzimatica com etanol e metanol do 6leo de
palma com elevada acidez e as enzimas comerciais Lipozyme RM IM e Lipozyme TL
IM foi realizada por MATASSOLI e colaboradores (2009). A influéncia do tipo de alcool
empregado, da razao molar alcool:6leo, e da temperatura reacional foram
investigadas. O rendimento maximo reportado pelos autores foi de 25% em massa
para a etandlise do 6leo com uma razdo molar etanol:6leo igual a 3, utilizando a
enzima Lipozyme TL IM (3% m/m) a 50 °C durante 4 horas de reagao. Os resultados
obtidos pelos autores evidenciam a menor influéncia do etanol em comparagéo ao
metanol na desativacdo da enzima, sendo o primeiro, uma melhor escolha para

reacOes de transesterificacao enzimatica.

No mesmo ano, TALUKDER e colaboradores (2009) novamente investigaram a
metandlise do 6leo de palma bruto (ndo refinado) empregando a Novozyme 435°
como catalisador. Trés métodos diferentes foram avaliados; no primeiro foi adicionado
um solvente organico ao meio reacional (t-butanol); no segundo uma solugao de LiCl
foi utilizada no lugar do solvente organico; e por fim, no terceiro, nenhum solvente foi

utilizado.

Os resultados mostrados revelaram que o uso de t-butanol como solvente foi o
método mais eficaz na minimizacdo da desativacdo da enzima. Além disso, a
presenca do solvente também diminuiu o efeito inibitdério causado pela presenca de
fosfolipideos no éleo e por um excesso de agua no sistema. De acordo com os
autores, ndo foi observado nenhuma influéncia da presenca de acidos graxos livres
sobre a atividade da Novozyme 435°. Este resultado confirma a possibilidde do uso de
6leos com altos teores de acidos graxos livres para obtencao de biodiesel pela rota

enzimatica.

Os mesmos autores mostram mais tarde uma maneira de melhorar a
metanodlise do 6leo de palma. Ao invés de utilizar somente metanol como aceptor do
grupo acila, TALUKDER et al. (2011) empregaram uma mistura de metanol e metil
acetato. A razdo molar alcool:6leo utilizada foi de 1:1, e a razao metil acetato:6leo foi
igual a 12:1. A reagdo foi realizada a 50 °C e novamente a enzima comercial
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Novozyme 435® foi utilizada como catalisador. Os resultados mostraram um aumento
do rendimento (96%) utilizando o procedimento proposto em comparacdo ao uso de
metanol puro (89%). Portanto, esta metodologia seria uma melhor alternativa para o
emprego de metanol na obtengéo de biodiesel via rota enzimatica.

Finalmente, a etandlise do éleo de palma com Novozyme 435% foi estudada por
WANG e colaboradores (2011). Utilizando uma razdo molar etanol:éleo igual a 3 e
temperaturas variando em um intervalo de 40 °C a 60 °C, os autores encontraram uma
conversdao maxima de 6leo igual a 55 % quando a transesterificagdo foi conduzida a
50 °C.

De forma semelhante, SILVA G. et al. (2011) também pesquisaram a etandlise
do éleo de palma empregando as lipases de Pseudomonas fluorescens imobilizada
em SiO,-PVA, e lipase de C. antarctica imobilizada em resina acrilica (Novozyme
435%). Para avaliar a influéncia da temperatura e da razdo molar alcool:6leo no

rendimento da reacao, foi realizado um planejamento fatorial.

A temperatura 6tima encontrada foi igual a 42 °C com uma razao molar de 18:1
para ambas as lipases, onde o rendimento maximo foi aproximadamente 91% ao
utilizar a Novozyme 435° e 85% com a lipase de P. fluorescens apés 24 horas de
reacdo. A alta razdo molar etanol:6leo contradiz os resultados dos estudos mostrados
anteriormente, porém, os autores ndo deixam claro a quantidade de enzima utilizada
na reagao e apenas um experimento foi conduzido nas condi¢ées expostas, nada

podendo ser afirmado quanto a reprodutividade e repetibilidade do mesmo.

Em suma, diferentes trabalhos envolvendo a transesterificagdo enzimatica do
6leo de palma foram encontrados na literatura aberta, porém, apenas dois tratam da
etandlise desse 6leo com a enzima comercial Novozyme 435°. As condicdes
experimentais 6timas apresentados por esses trabalhos diferem entre si e, portanto,

mais estudos a respeito desse sistema ainda sdo necessarios.

3.3.5 Materiais e metodologia experimental

= Reagentes utilizados

O d6leo de palma refinado foi cedido pela Agropalma S/A; o etanol foi adquirido
na Vetec Quimica Fina com 99,8% de pureza; a lipase de Candida antarctica
imobilizada em resina acrilica macroporosa (Novozyme 435%) produzida pela
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Novozymes® foi aquirida da Sigma-Aldrich® com atividade igual 10000 unidades de
propil laurato (PLU) por grama de enzima. Os seguintes padrdes cromatograficos
foram adquiridos da Sigma-Aldrich: etil palmitato com pureza = 99%; etil oleato com
98% de pureza; etil linoleato pureza = 99%; etil laurato pureza = 98%; etil miristato
com 99% de pureza; etil estearato pureza = 99%; etil heptadecanoato (padrao interno);
n-heptano com 99% de pureza.

De acordo com a Agropalma, 6leo de palma cedido possui a seguinte
composicao: 46,8% tripalmitina; 37,6% trioleina; 10,5% ftrilinoleina; 1,2% trimiristina;
3,8% triestearina; 0,1% trilaurina. Esta composicdo nao foi confirmada e, portanto,
esses valores foram considerados nas etapas posteriores. Em relagdo as
caracteristicas fisico-quimicas do 6leo, os seguintes valores foram reportados pela
empresa: 0,038% de acidez, ponto de fusado igual a 34,2 °C; indice de iodo igual a
53,49. Nenhum tratamento foi feito antes da utilizacao do éleo de palma. Baseando-se
na composigao apresentada, as massas molares do éleo e do biodiesel de palma séo,
respectivamente, 843 g/gmol e 297 g/gmol.

= Atividade de Transesterificagdo Lipasica

A atividade de transesterificacdo da Novozyme 435° foi medida pelo consumo
do 6leo de palma a 42 °C em uma reagao de transesterificagdo com etanol (razéo
molar alcool:6leo igual a 6 empregando 4% (em relagdo a massa dos reagentes) de
enzima. Nao foi encontrado na literatura, nenhum trabalho que defina a atividade de
transesterificagdo, importante para se padronizar a quantidade de lipase adicionada ao
meio. Dessa forma, uma unidade de atividade de transesterificacdo (Ut) foi definida
como a quantidade de enzima necessaria para produzir 1 umol de ésteres por minuto
nas condigées do ensaio. A Novozyme 435° utilizada nos experimentos possui 71 Ut

por grama de enzima.

= Obtengado do biodiesel: etandlise enzimatica do dleo de palma

Os experimentos foram realizados em erlenmeyers de 50 mL fechados com
tampa de vidro. As massas de reagentes foram pesadas utilizando uma balancga
analitica (OHAUS - Adventurer™). Em todos os experimentos pesaram-se cerca de 12
g de Oleo diretamente no frasco erlenmeyer. Em seguida pesou-se a massa de etanol
e por fim a massa de enzima era inserida no frasco contendo o meio reacional. Todos

os experimentos foram feitos em triplicatas.
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Os erlenmeyers foram colocados em um incubador rotativo (shaker) a 170 rpm
por 24 horas. No final da reagéo, a solucéo foi filtrada para retirada das enzimas, € a
solucdo liquida remanescente foi transferida para um funil de decantacado para
separacao das fases. A fase rica em ésteres foi preservada mantendo-a sob
refrigeragdo para posterior andlise por cromatografia gasosa (CG), e a fase rica em
glicerol foi descartada. A Figura 23 mostra um diagrama com as etapas do
procedimento experimental adotado.

Mistura reacional: Reagéo shaker Filtragao
oleo + etanol+ —> com agitacdo —>| (separagado da
enzima constante por 24h enzima)

|
v
~ Andlise da
Sepﬁgsg:: das S Fase superior S conversao de 6leo
= (rica em ésteres) por cromatografia
(decantagéo) gasosa

Figura 23 — Diagrama esquematico do procedimento experimental da sintese de
biodiesel.

A Figura 24 mostra as amostras de biodiesel de palma obtido apds 24 horas de
reacao.

Figura 24 — Amostra de biodiesel de palma obtido através da etandlise enzimética a 42 °C.
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= Avaliagcéo do efeito da temperatura de reacdo e da razdo molar alcool:dleo

Diversos fatores podem afetar a velocidade (ou taxa) reacional, portanto, para
se aperfeigoar um meio de produgao, € necessario conhecer as variaveis que alteram

a produtividade do processo, para isso, deve ser feito o estudo da cinética da reagéo.

Normalmente, a taxa de reagdo é proporcional a quantidade de substrato, e
geralmente aumenta com a temperatura. Nas reagbes enzimaticas, a atividade da

enzima é fortemente influenciada pela temperatura do meio reacional.

Conforme observado através da revisdo bibliografica feita, os dois trabalhos
encontrados relacionados & etanélise do 6leo de palma com a enzima Novozyme 435°
(WANG et al.,, 2011; SILVA G. et al., 2011) ndo concordam em relacao a temperatura
6tima para a reacao de transesterificacdo do 6leo de palma com etanol e a enzima
Novozyme 435°. Portanto, visando maximizar a conversdo de 6éleo de palma, foram
feitos experimentos preliminares para tentar encontrar a temperatura ideal para a
reacdo. Foram escolhidas trés temperaturas diferentes (42 °C, 45 °C, 50 °C) para

avaliar o efeito desta variavel na conversao desse 6leo.

Sabe-se que uma alta concentracao de alcool no meio reacional tem um maior
efeito inibidor sobre a enzima, dessa forma, para avaliar este efeito sobre a conversao
de dleo, foram feitos experimentos utlizando duas razées molares etanol:éleo ()
diferentes (6 e 18) nas 3 temperaturas citadas. Todos os experimentos foram feitos em
triplicata, e as reacdes foram conduzidas por um periodo de 24 horas.

= Aquisicao de dados de conversao de dleo em funcdo do tempo de reacao

Apoés a definicdo da temperatura e razao molar alcool:6leo, experimentos para
obtengdo da curva cinética de conversao de 6leo versus tempo de reagdo foram
realizados. O mesmo procedimento experimental para a etandlise do éleo de palma
mostrado foi adotado nesta etapa, porém, neste caso, foi feita amostragem apéds
determinados tempos reacionais. Novamente, todos os experimentos foram feitos em
triplicata e as amostras foram analisadas por CG para determinacao do teor de ésteres
presentes.
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= Determinagdo da Conversdo do Oleo de Palma: Andlise Cromatografica

Para a andlise dos ésteres empregou-se um cromatdgrafo de fase gasosa
Agilent — Modelo GC 7890A acoplado a um espectrdmetro de massas. A coluna
utilizada foi a DB-WAX, 30 m x 0,25 mmID x 0,25 um da Agilent Technologies. O
procedimento de andlise seguiu a norma EN14103:2003 com algumas modificacdes
pertinentes. Esta norma descreve o procedimento para determinacdo de ésteres
metilicos e, portanto, os padrées cromatograficos utilizados nesta tese foram
modificados, empregando-se ésteres etilicos. De forma similiar, o padrao interno
usado também foi trocado por um padréo etilico.

Todas as condigées de operagdo do cromatografo foram mantidas de acordo
com a EN14103:2003 , exceto a tempertaura do forno. Neste caso, a norma determina
que esta temperatura deve ser mantida fixa em 250 °C, porém, a mesma foi alterada
em 2011 para melhorar a precisdo e resolucdo dos picos cromatograficos. Assim,
nesta trese, foi utilizada uma rampa de temperatura no forno seguindo os valores
descritos na norma EN14103:2011.

A temperatura do injetor foi fixada em 250 °C, e o hélio foi usado como gés de
arraste com um fluxo de 1 mL/min. A razao de split foi de 1:100, e o volume de injecao
foi de 1 uL. A temperatura da coluna inicialmente foi mantida a 60 °C por 2 min, e em
seguida, aquecida numa taxa de 10 °C/min até 200 °C, aquecendo-se novamente a
uma taxa de 5 °C/min até 240 °C permanecendo nessas condi¢des por 7 min.

Para minimizar possiveis erros de injecao foi adicionado as amostras um
padrao interno (Pl), heptadecanoato de etila (C17:Et), com concentracdo 10 mg/mL, e
assim o valor da &rea corrigida foi calculado dividindo-se a area de cada composto
pela area do padrao interno.

A concentragdo de cada composto na amostra foi determinada a partir da
curva de calibracdo para cada éster construida a partir da adicdo da mesma
quantidade do Pl utilizada nas amostras em solugbes padrdes dos ésteres com
concentracdo conhecida (VISENTAINER e SANTOS JUNIOR, 2013). As curvas de
calibracdo e o cromatograma da andlise estao disponiveis no Apéndice E.

Conhecendo a concentracdo dos ésteres na amostra, a conversao de 6leo (X,)
foi calculada através da Equacao (31). A deducédo completa desta equacao encontra-
se no Apéndice F.
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onde mey € a massa total de ésteres obtida; M, representa a massa de amostra obtida
apods a separacao dos produtos (fase rica em biodiesel); m, € a massa de amostra;

oleo

MM,;.q € @ massa molar do biodiesel; n,"°° € o nimero de mols inicial do 6leo.

3.3.6 Resultados e Discussao

Os valores médios de conversao de 6leo e os desvios padrées encontrados
nos experimentos preliminares de determinagdo da temperatura e razdo molar (r)

alcool:6leo ideais encontram-se na Tabela 7.

O élcool possui um efeito inibitério sobre a enzima, portanto, valores muito
altos de razado molar alcool:6leo tendem a diminuir a conversao de éleo. Os resultados
obtidos estdao de acordo com esta ideia, uma vez que houve uma diminuigdo na

conversio de 6leo com o aumento da razao molar alcool:6leo.

Geralmente, o aumento da temperatura nas reagdes quimicas eleva a
conversao de substrato. Entretanto, cada enzima possui uma temperatura ideal para
sua utilizagéo, e ao se trabalhar com valores acima desta pode causar desnaturagéao
da mesma. No caso da enzima Novozyme 435°, de acordo com os resultados obtidos,
a temperatura ideal de reacado é igual a 42 °C, onde a conversdo foi maxima. O
aumento da temperatura do meio reacional ocasionou a diminui¢do da conversao de
6leo. Assim, a conversdao maxima de Oleo (75%) foi obtida nos experimentos
realizados a 42 °C e r = 6 e, portanto, esses foram os valores utilizados nos

experimentos subsequentes.

Tabela 7 — Comportamento da conversao de 6leo de palma com a temperatura
reacional e razao molar etanol:6leo. Reacgéo de etandlise com 47 Ut de enzima
comercial Novozyme 435°.

r=6 r=18
Temperatura - -
(°C) Conversao média Desvio Conversao média Desvio
de dleo (X,) padrao de dleo (X,) padrao
42 0,7523 0,0306 0,5560 0,0025
45 0,5240 0,0325 0,4850 0,0234
50 0,5407 0,0107 0,4834 0,0309
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Para evitar uma grande variagdo do volume de meio reacional, pequenas
aliquotas (100 pL) foram retiradas em intervalos de 1 hora durante as primeiras 6
horas de reacdo, e a ultima amostragem foi feita ap6s 24 horas de reagdo. A
transesterificagdo do éleo de palma com etanol foi realizada a 42 °C, com razao molar
etanol:6leo igual a 6, e 47 Ut da lipase de C. antarctica imobilizada em resina acrilica
(Novozyme 435%) como catalisador.

Os resultados dispostos na Tabela 8 mostram o constante aumento da
conversao de Oleo até aproximadamente 5 horas de reagdo. Apos esse periodo, esse
aumento torna-se moderado, ndo havendo um aumento significativo da mesma
durante as Ultimas horas de reacdo, podendo-se considerar que o equilibrio foi
atingido ap6s cerca de 23 horas, com conversdo maxima de aproximadamente 80%

de éleo de palma.

Tabela 8 - Conversao de éleo de palma via etandlise enzimatica a 42 °C com 47 Ut de

enzima comercial Novozyme 435%, massa inicial de 6leo = 12 g e r=6.

Tempo (h) Conversao de dleo Desvio Padrao
0 0,0000 -
1 0,3703 0,0061
2 0,5629 0,0073
3 0,6594 0,0262
4 0,6882 0,0059
5 0,7082 0,0037
6 0,7618 0,0029
7 0,7797 0,0131
23 0,7951 0,0488
24 0,7953 0,0035

Os valores obtidos sdo essenciais para compreender 0 comportamento cinético
da reacao e para que seja possivel estimar os parametros cinéticos do modelo de taxa
de reagcao como sera mostrado no topico 3.4.
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3.4 Transesterificacao Enzimatica: Modelagem Cinética

Um modelo que descreve o mecanismo de diversas reagdes enzimdticas foi
proposto pelos pesquisadores Michaelis e Menten em 1913 (apud MARANGONI,
2003). Eles propuseram um modelo de equilibrio envolvendo apenas um substrato, no
qual a reacdo € considerada como um processo de duas etapas. A primeira, etapa
rapida da reacdo, consiste em uma reacdo reversivel onde o substrato liga-se a
enzima formando um complexo instavel enzima/substrato. A segunda etapa, dita como
a limitante da velocidade de reacao, é irreversivel havendo a dissociacao do complexo

intermediario, formacao do produto e liberando a enzima.

Quando a reagao enzimatica envolve dois substratos a enzima transfere um
grupo de um doador para um receptor de elétrons. Em se tratando da reagdo de
transesterificagdo enzimatica de 6leos vegetais, na qual envolve a presenga de dois
substratos e a formagao de dois produtos, a enzima se liga ao primeiro substrato
(neste caso um triglicerideo) formando um complexo intermediario. Este se dissocia
liberando produto (um diglicerideo) e uma espécie enzimdtica modificada
covalentemente que se liga a molécula do segundo substrato (um alcool) formando o
segundo produto (éster alquilico) e regenerando enzima original. O ciclo € repetido
com o diglicerideo atuando como substrato, formando-se finalmente glicerol e outro
alquil éster (MARANGONI, 2003).

O mecanismo descrito é conhecido como Ping-Pong Bi Bi, onde o termo Ping -
Pong esta relacionado aos mecanismos em que um produto € liberado da enzima
antes que o segundo substrato tenha reagido. A Figura 25 mostrada a seguir ilustra,
de forma esquematica, as etapas do mecanismo Ping-Pong Bi Bi.

S1 P1 S2 P2

E E.S1 E.X E.XS2 E

Figura 25 - Representagéo do mecanismo Ping Pong Bi Bi. E refere-se a enzima;
S1 e S2 aos substratos; E.X é o intermediério enzimatico modificado; E.S1 e
E.XS2 representam os complexos intermediarios enzima-substrato; P1 e P2
referem-se aos produtos formados. Figura adaptada de YANG et al. (2005).
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A velocidade inicial de reacao (v) de transesterificacdo de acordo com o
mecanismo Ping-Pong Bi Bi é dada pela Equagdo (32) (CLELAND, 1963;
MARANGONI, 2003).

Vv, [O1][Alc]
V=
Km,, [Alc]+Km,, [O1]+[Ol][Alc]

(32)

onde V,, representa a velocidade maxima inicial de reagdo; [Ol] e [Alc] sdo as
concentracbes molares do 6leo e do alcool, respectivamente; e Kmgo e Kmae

representam suas constantes de afinidade.

O efeito de inibicdo da enzima causado pela presenca do élcool ja foi
amplamente estudado e comprovado por diversos autores (AL-ZUHAIR et al., 2009;
MATASSOLI et al., 2009; TALUKDER et al., 2009; SILVA G. et al, 2011). Uma
expressao de taxa inicial de reacao utilizada para descrever o comportamento cinético
das reacoOes de transesterificagdo de 6leos vegetais via catélise enzimatica baseado
no mecanismo Ping-Pong Bi Bi é dada pela Equagdo (33). Nessa expressdo, a
presenca do inibidor (alcool) foi adicionada a Equacdo (32) sendo contabilizada
através do parametro K; (CLELAND, 1963; DOSSAT et al., 2002; AL-ZUHAIR et al.,
2005; FJERBAEK et al., 2009).

Neste caso, considera-se que o inibidor se liga a enzima formando um

complexo (Alc-E) com constante de dissociagcao Ki. Dessa forma, o termo Km,[Alc] da

[Alc]

Ki) resultando na expressao de taxa inicial

Equagdo (32) é multiplicado por (1+

de reagao com inibicdo (Equagéo 33).

Vv, [O1][Alc]

y= (33)

Km,, [Alc](u[‘;l?]j +Km,, [O1]+ [Ol][Alc]
i
onde Ki € a constante de inibigao pelo alcool.

Outras expressbOes para a taxa de reagdo também estdo disponiveis na
literatura aberta. TORRES e colaboradores (2004) propuseram um modelo baseado
no mecanismo de Michaelis-Menten, considerando a reversibilidade da reacdo, o
efeito de inibicdo pelos produtos, e desativacdo da enzima. A expressao da taxa de
reacdo é dada pela Equacédo (34). Uma deducdo completa desta expressao foi
apresentada pelos autores.
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sendo M o numero de &cidos graxos saturados (neste caso, M=7; com j=1 para o
acido palmitico; j=2 para o acido estearico; j=3 para o acido oléico; j=4 para o &cido
linoleico; j=5 para o acido y-linolénico; j=6 para o acido estearidonico; e j=7 para o
ecosanoico); [Q], [G]], [P, e [B] representam as concentragdes molares dos ésteres
de acido graxo, dos ésteres presentes no 6leo, dos acil-glicerdis liberados por cada
éster do 6leo, e do etanol, respectivamente; Viyaxij € VmaxjS@0 as velocidades maximas
das reagbes direta e reversa; K,; sdo as constantes de afinidade; e K;j; sdo as
constantes de inibicao de cada alquil éster.

Os autores conseguiram obter um bom ajuste do modelo aos dados
experimentais, podendo o mesmo ser usado para representar a cinética da
transesterificagdo enzimatica de éleos vegetais, porém, a expressao da taxa reacional
possui um uso limitado devido a grande quantidade de parédmetros a serem
determinados, necessitando de uma grande quantidade de dados experimentais.

AL-ZUHAIR (2005) realizou um estudo cinético da produgcdo de biodiesel a
partir da metandlise do 6leo de girassol com lipases de Rhizomucor miehei imobilizada
em resina de troca idnica, e de Thermomyces lanuginosa imobilizada em silica-gel. O
autor propds um modelo matematico para a taxa reacional (Equagao 35) baseando-se
no mecanismo Ping-Pong Bi Bi, porém, considerou o efeito de inibigcdo pelo alcool e
pelo 6leo. A deducao da expressao de taxa inicial de reagdo pode ser encontrada no
trabalho publicado pelos autores.

v= VulO] (35)

1+Ki,[0] + m[ [Alc]j+ T

[0] Ki,,. [Alc]

com V,, representando a velocidade de reacao inicial maxima; [O] e [Alc] as

concentracdes molares do 6leo e do alcool; e Kip, Kixe, Kmo, € Kmy,.as constantes de
inibicao e de afinidade pelo éleo e pelo alcool, respectivamente.

Segundo o autor, 0 modelo aproxima-se melhor do comportamento cinético da
reacao, pois os demais modelos divulgados na literatura consideram a concentragéo
de Oleo constante. Porém, a taxa de reagdo apresentada é uma equacdo de
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velocidade inicial de reagao, portanto, como a quantidade de 6leo consumida no inicio
da reacdo € pequena, a hipétese de concentracdo de éleo constante pode ser
considerada valida.

Um estudo cinético da etandlise enzimatica (com Novozyme 435%) dos 6leos de
soja e girassol foi reportado por PESSOA et al. (2010). Utilizando dados de conversao
de 6leo x tempo presentes na literatura, os parametros do modelo baseado no
mecanismo Ping-Pong Bi Bi de acordo com a Equacdo (33) foram ajustados
satisfatoriamente pelos autores para um reator operando em batelada. A simulagéo de
um reator semi-batelada com adi¢gdo continua de etanol também foi investigada,
mostrando uma redugéo de 3 horas de reagao para atingir a mesma conversao (100%)
operando em batelada. Esta melhoria foi atribuida ao aumento da razdo molar
alcool:6leo ao longo da reacao, porém, o efeito de inibigao do alcool foi negligenciado.

MAGALHAES (2010) fez um estudo da cinética da reacéo de transesterificacdo
de dleos vegetais com etanol via catdlise enzimdtica. Através da selecdo de cinco
modelos cinéticos e dados de conversdo/taxa inicial de reagéo disponiveis na literatura
aberta. A autora verificou que os modelos de velocidade de reagdo baseados no
mecanismo Ping Pong Bi Bi, um considerando a inibicdo tanto pelo alcool como pelo
6leo, e outro considerando a inibicdo somente pelo éalcool, foram os que melhor
descreveram o comportamento cinético da reagéo. Também foi apontada a dificuldade
de estimar os parametros desses modelos, que contém 4 ou mais parametros, a partir
dos dados existentes na literatura, pois dificilmente sdo encontrados trabalhos que
disponibilizem mais de 6 pontos experimentais.

FEDOSOQV et al. (2013) desenvolveram um modelo cinético para a producéo de
biodiesel através da metandlise do 6leo de colza com a enzima Novozyme 435°. O
esquema proposto considerou a reversibilidade das reagdes que foram separadas em
blocos e analisadas independentemente. O estudo mostrou que a metdlise do éleo
vegetal com a lipase de Candida antarctica € uma reacgdo lenta devido a baixa
reatividade do triglicerideos, por outro lado, a reacdo do alcool com acidos graxos
livres (AGL), diglicerideos (DG) e monoglicerideos (MG) € mais rapida, onde altas
conversdes foram encontradas em torno de 2 horas. Isto levou a conclusdo de que os
6leos usados (possuem baixos teores de TG, altos teores de AGL, DG e MG) séao
melhores matérias-primas para produgéo de biodiesel com a Novozyme 435°,

Conforme mostrado na Equacao (36), a lei de velocidade elaborada possui seis

parametros ajustaveis, o que constitui uma desvantagem do modelo, ja que um grande
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numero de pontos experimentais sera necessario para que O mesmo possa ser
utilizado. Além disso, € preciso conhecer a concentracdo de todas as espécies
intermediarias do sistema (DG, AGL, MG).

k,mk.c+2k,mk, m+ k,bk, .m—k,bk, g —2k,dk,g —k,dk.c (36)
k,m+k,b+k,d+k.c+k,g+k,m

onde os parametros K, K., Kn, Kb, Ky Ky S0 as constantes cinéticas de reagéo; m,

c, b, d e g sdo as concentracbes das espécies MG, metanol, biodiesel, DG, glicerol,

respectivamente.

De acordo com VARMA e MADRAS (2007), a cinética de reagcdao de
transesterificagdo enzimatica em fluido supercritico também obedece ao mecanismo
Ping-Pong Bi Bi. A presenca de didéxido de carbono (CO,) em condi¢cao supercritica
aumenta a solubilidade entre o é&lcool e o 6leo e facilita a remogéo do glicerol.
Seguindo a mesma premissa, TAHER e colaboradores (2014) investigaram a
producédo enzimatica (com Novozyme 435%) de biodiesel a partir do 6leo de microalgas
e metanol com didéxido de carbono em condicao supercritica em reator batelada com
sistema de extracdo integrado. Um rendimento méaximo de 80% foi atingido para uma
reacdo a 47 °C, 200 bar, razao alcool:6leo 9:1, e 35% (em relacdo a massa de 6leo)
de enzima apds 4 horas de reagao.

Os resultados foram utilizados para determinar os parametros cinéticos do
modelo Ping-Pong Bi Bi que conseguiu descrever bem os dados experimentais,
estando os valores preditos, dentro do erro experimental reportado.

A partir da revisao da literatura, percebe-se que grande parte dos estudos da
cinética da producao de biodiesel via catélise enzimética utilizam uma expressao de
taxa inicial de reacdo baseada no mecanismo Ping-Pong Bi Bi com inibicdo pelo
alcool. Conforme reportado por PESSOA et al. (2010) e TAHER et al. (2014), apesar
desta lei de velocidade considerar apenas as condigdes iniciais de reagao e, portanto,
a presenca de produtos é negligenciada, € possivel ajustar os parametros cinéticos
deste modelo, que é fundamentado em um mecanismo de reagdo, a dados de
conversao em funcdo do tempo, quando se conhece dois ou mais pontos

experimentais nas primeiras 2 horas de reagao.

Nesse contexto, é importante observar, porém, as técnicas de estimacao dos
parametros dos modelos que possibilitam a interpretagcao qualitativa e quantitativa dos

valores experimentais. Como toda medida esta sujeita a erros experimentais, € nem
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toda variavel pode ser controlada, nenhum modelo é capaz de descrever a realidade
completamente, ou seja, qualquer modelo pode e deve ser modificado para explicar os
novos dados experimentais, contanto que respeite o0s limites da incerteza
experimental. Como a estimacao de parametros € baseada nos dados experimentais,
seus valores também contem um grau de incerteza (SCHWAAB e PINTO, 2007).

Com o conhecimento da incerteza dos parametros do modelo é possivel
interpretar a qualidade do ajuste e verificar a adequagdo do mesmo para descrever 0s
dados experimentais. No que diz respeito a estimacdo dos parametros dos modelos
cinéticos da transesterificagdo enzimatica para obtengdo de biodiesel, esse tipo de
andlise, apesar de extremamente importante, ndo foi encontrada em nenhum trabalho
na literatura até o momento. Dessa forma, nesta tese, foi feito o ajuste dos parametros
do modelo cinético aos dados experimetais obtidos, e a qualidade desses parametros
foi avaliada.

3.4.1 Resultados e Discussao

A analise nao linear dos minimos quadrados é uma forma de ajustar os dados
experimentais a um modelo ndo linear. O primeiro passo para estimagdao de
parametros de um modelo € a escolha da fungao objetivo. O método de minimizagao
da soma dos quadrados da diferenca entre os valores preditos e os que foram
realmente medidos, conhecido como método dos minimos quadrados, € um dos mais
utilizados na estimagao de parametros. No presente trabalho os parametros do modelo
cinético foram ajustados aos dados experimentais utilizando a fungéo objetivo (FO)
dos minimos quadrados ponderados de acordo com a Equagéo (37).

2
Fozi ('xi,exp - ':Ci,pred ) (37)

i=1 Y

X
sendo N o nuimero de pontos experimentais; Xiex @ i-ésima variavel medida (neste
caso, a conversio de 6leo);e X;,es @ i-ésima variavel calculada; o%, € o quadrado do

desvio padrao (variancia) da conversao.

A minimizacdo da FO foi realizada utilizando o programa Mathcad®
empregando dois métodos de otimizac¢do: primeiro o método numérico do enxame de
particulas, e em seguida, o melhor valor encontrado foi utilizado como estimativa inicial

para o método do gradiente conjugado, cuja rotina ja se encontra implementada no
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Mathcad®. Considerou-se que as variaveis independentes ndo eram suijeitas a erros e

gue os desvios experimentais na variavel dependente seguiam a distribuicdo normal.

A determinacao dos parametros cinéticos foi realizada a partir das medidas de
conversao de 6leo como uma fungcao do tempo obtidas nos experimentos em batelada
descritos no tépico 3.3.5. Combinando a lei de velocidade (Equagcdo 33) com o
balanco molar para um reator batelada de volume constante chega-se a expressao
mostrada na Equagéo (38). A equacao diferencial foi resolvida numericamente através
do método Runge-Kutta de 42 ordem com passo fixo.

dXgieo — 4 VmlOUo(1—Xs1e0) [0l o (r—3Xs1e0) 38)

0 Ollo(r—3Xg
at Neteo KmOI'[Ol]O(T_3Xéleo)'(1 +[]O(TK7I-DW)+KmAIC'[Ol]o(1_Xéleo)+[01]0(1_Xéleo)'[01]0(7'_3Xéleo)

onde dXse,/dt € a variacao da conversao de 6leo com o tempo; V é o volume do meio
reacional; N, € nimero de mols de 6leo iniciais; V,, representa a velocidade de
reacdo inicial maxima; [Ol], é a concentragcdao molar inicial do éleo; r € a razado molar
alcool:6leo inicial; Ki, Kmo, € Kma s@o as constantes de inibicao, e de afinidade pelo
6leo e pelo alcool, respectivamente.

Para avaliar os resultados da estimagédo dos parametros calculou-se a matriz
de covariancia dos parametros (matriz da medida do grau de inter-relagdo entre os
parametros) de acordo com a Equacado (39). As etapas completas de calculo sao
mostradas em detalhes no Apéndice G.

Voar = [BT%71B] (39)

sendo B a matriz de sensibilidades do modelo em relagdo aos parametros, e B’ sua

transposta; V, € a matriz dos erros experimentais.

Nesse caso, nao foi possivel calcular a matriz de covariancia dos parametros,
pois esta ndo é inversivel, o que indica que existem correlagbes paramétricas nao
aceitaveis no modelo. Uma maneira de contornar esse problema é reparametrizar o
modelo. Nota-se que o modelo Ping-Pong Bi Bi com inibicdo possui quatro parametros
ajustaveis, porém, ele pode ser rearranjado obtendo-se um modelo com trés

parametros.

As concentragdes de 6leo e de alcool estdo relacionadas pela razdo molar
alcool:éleo () utilizada, ou seja, a concentracdo de alcool é igual a concentracdo de
6leo multiplicada pelo valor de r ([Alc] = r -[Ol]). A substituicdo desta relacdo e o
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rearranjo da equacao permite expressar a taxa de reagdo do modelo Ping-Pong Bi Bi
com inibicao pelo alcool com apenas trés parametros conforme Equacao (40).

y= Yo (40)

Par, Par, [01]0 (r—3X,,,)
+1
[Ol]o (1 - X(ileo) [Ol]o (1 - X(ileu)

com Par, = Kmo + Kmu/r; Pars = Kmo/Ki.

Substituindo a nova expressdo da lei de velocidade e repetindo-se o
procedimento descrito anteriormente, obtem-se os pardmetros do modelo Ping-Pong
Bi Bi com inibigao pelo alcool reparametrizado (Equacao 40), nesta tese chamado de
modelo PPBBr. A matriz de covariancia calculada de acordo com a Equagéo (39) é:

159.628 79.029 33.257
Vpar =| 79.029 43.115 15.343
33.257 15.343 7.247

Com base nos valores de V,,,, calculam-se os desvios padrées dos parametros
(o) e o coeficiente de correlagéo (p;) entre eles, através das Equacgbes (41) e (42),

respectivamente.

O-i = ’V;Jari,i (41)

_ Vpari'j

Pij = (42)

O'L"O'j

O intervalo de confianga dos parametros considerando um nivel de confianca
de 95% foi obtido através da Equacao (43), utilizando a distribui¢cao t-Student. O valor
de t para um nivel de confianga de 0,975 com 6 graus de liberdade (N° pontos — N°
parametros) é igual a 2,45.

par, — to; < par; < parn, + to; (43)

Os valores dos parametros do modelo PPBBr ajustados, assim como seus
desvios padrdes e o intervalo de confianga sdo mostrados na Tabela 9. O coeficiente
de correlacdo entre os parametros Vm e Par, foi igual a 0,997; entre os parametros

Vm e Pars, p = 0,996; entre os parametros Par. e Pars, p = 0,986.
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Tabela 9 — Parametros do modelo PPBBr ajustados aos dados experimentais da
reacgao de etandlise do 6leo de palma com lipase de C. antarctica a 42 °C e razao
molar alcool:6leo 6:1.

. Limite Limite
Parametro Valor estimado Desvio Padrao ] . .
inferior superior
Vm (mol/L.h) 12,63 12,64 -18,29 43,55
Par, (mol/L) 8,65 6,57 -7,42 24,71
Par; 1,82 2,69 -4,76 8,41

Para este modelo, os valores dos desvios padrbes para V,, e Par; sdo maiores
do que os proprios parametros e, portanto, ndo sao significativos. Além disso, os
coeficientes de correlacédo entre eles sdo muito altos indicando que estes podem ser
descartados. Com base na analise estatistica rigorosa da estimacdo dos parametros
feita, o resultado encontrado mostrou que este modelo ndo é adequado para
descrever o comportamento dos dados experimentais obtidos.

Esse resultado ja podia ser esperado, uma vez que, apesar de amplamente
usado, o modelo baseado no mecanismo Ping-Pong Bi Bi s6 considera a presenga de
um inibidor, neste caso, o alcool; como se trata de um modelo de taxa inicial de
reacdo, a presenca dos produtos € negligenciada, o que torna inadequada sua
utilizagdo para descricdo do comportamento cinético da reagao até que o equilibrio
seja atingido. Dessa forma, para tentar resolver este problema, uma nova expressao

de taxa de reagéao foi proposta.
= Definigdo da nova taxa de reagdo

A revisdao da literatura mostrou que de acordo com estudos reportados por
diferentes autores, a presenca dos produtos, especialmente do glicerol, tem um efeito
inibidor sobre a enzima nas reacgdes de transesterificagdo para producao de biodiesel
(WATANABE et al., 2000; SHIMADA et al.,, 2002). Assim, dois modelos empiricos
foram propostos nesta tese considerando a reversibilidade da reacao e a presencga dos
produtos no meio reacional. As expressodes da lei de velocidade para os modelos 1 e 2
sdo mostradas nas Equacao (44) e (45), respectivamente. A deducdo destas
equagdes encontram-se no APENDICE H. E importante notar que, para ambas as leis
de velocidade, assim como no modelo PPBBr, problemas de transferéncia de massa
foram negligenciados e, portanto, os parametros cinéticos determinados equivalem a

cinética aparente.
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As observagdes experimentais da reacao de etandlise do 6leo de palma com a
lipase de C. antarctica imobilizada em resina acrilica a 42 °C e razdo molar &lcool:6leo
6:1 foram novamente utilizadas para ajustar os parametros dos modelos cinéticos
propostos. Utilizando o mesmo procedimento de estimagao de parametros adotado pra
o modelo Ping-Pong Bi Bi, os parametros do modelo foram ajustados sendo seus os
desvios padrodes, intervalo de confianga (nivel de confianga de 95%) e coeficientes de
correlagdo entre os mesmos obtidos em seguida. Esses resultados sdao mostrados na
Tabela 10. As matrizes de covariancia (Var € Vpa) calculadas para cada modelo
foram:

6 5 5

| 4.260x% 10 © —5.447x 10 2.075% 10
Vparl = Vpar2 =

_5447x 107> 3.08x 10 ° —2.878% 10

—2.878x 10 °

5 5

4.064x 10

O coeficiente de correlagao paramétrica obtido para o modelo 1 (o2 = —0,475)
indica um baixo grau de correlag@o entre os parametros. Entretanto, o coeficiente de
correlagdo paramétrica para o modelo 2 (p;.=—0,997) indica um elevado grau de
correlagcao entre os parametros deste modelo, indicando que o mesmo pode nao ser
muito apropriado para descrever os dados. O sinal negativo significa que perturbacdes
negativas em um dos parametros provocam pertubacdes positivas no outro e vice-

versa.

Tabela 10 — Comparacao entre os modelos empiricos M1 e M2 propostos.

Valor Desvio Limite Limite
Modelo Parametro . L .
estimado Padrao inferior supetrior
M K11 (L/mol-h) 0,13 0,055 0,13 0,14
Koy 2,67 0,002 2,54 2,81
M2 Ki2 (mol/L-h) 0,20 0,005 0,19 0,21
Koz (Mol/L) 0,14 0,006 0,13 0,16
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A qualidade de cada modelo pode ser verificada através da comparagao entre
o valor minimo da FO com o intervalo de distribuicdo x°. Esta é uma ferramenta com
um grande potencial para discriminacdo de modelos (SCHWAAB e PINTO, 2007).
Dessa forma, considerando um grau de confianga de 95% e com 7 graus de liberdade,

tém-se os seguintes valores tabelados: x7., sy, = 1,69 € x.97 50, = 16,01.

Para o modelo 1 o valor minimo a funcao objetivo foi 10,94 estando dentro do
intervalo xZ., s, < FOym1 < X%.975%- ENnquanto que para o modelo 2 o valor minimo a
fungdo objetivo foi 21,39, valor acima do limite superior (xZ.;s¢, = 16,01), 0 que
confirma que esse modelo ndo é satisfatério para descrever os dados experimentais
obtidos.

Ainda analisando os resultados, o coeficiente de correlacdo entre os valores
experimentais e os calculados pelo modelo 1 é igual a 0,999; para o modelo 2 este
coeficiente de correlacao é igual a 0,997. Nota-se que ambos os valores sao altos e
muito proximos um do outro, 0 que poderia levar a acreditar que ambos os modelos
sdo adequados, Entretanto, a andlise do ajuste através do teste x® mostrou que o
modelo 1 permite melhor representacao dos dados e pode ser considerado, com base
na andlise estatistica, melhor que o modelo 2.

Comparando os modelos 1 e o modelo Ping-Pong Bi Bi reparametrizado
(modelo PPBBFr), os resultados do teste %* (FOppgg, = 433,30 > Xé.o750 = 14.45) e 0
valor do coeficiente de correlagdo entre os valores experimentais e calculados pelo
modelo PPBBr (r* = 0,970) novamente confirmam que o modelo 1 é estatisticamente
melhor para representar os dados obtidos nesta tese.

A Figura 26 ilustra o comportamento da conversao de 6leo de palma em funcao
do tempo de reagdo obtido experimentalmente e calculados pelos modelos
previamente descritos. Nao € possivel discriminar os modelos observando apenas os
os valores de conversao de 6Oleo calculados através dos mesmos, uma vez que 0S
valores estdo dentro do erro experimental, portanto, somente através da anadlise
estatistica foi possivel escolher pelo modelo 1 como melhor alternativa para descrever
os dados experimentais obtidos.

O resultado da analise estatistica esta de acordo com as hip6teses adotadas em
cada modelo, em outras palavras, conforme dito anteriormente, o0 modelo PPBBr néo
considera a presencga dos produtos, o que limita sua utilizagdo para descrever os
dados cinéticos de conversao em funcdo do tempo de reagdo, uma vez que a inibigao
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da enzima causada pela presenca do glicerol é fator determinante para o valor da
conversao de 6leo obtida (WATANABE et al., 2000). Assim, a introducdo do termo
relativo a presenga dos produtos aos modelos 1 e 2 possibilitou que a equagédo da
velocidade de reacdo conseguisse descrever adequadamente o comportamento

cinético do sistema.
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Figura 26 — Comparacgéo entre os valores experimentais e calculados para a etandlise
do 6leo de palma com Novozyme 435 a 42 °C e razao molar alcool:6leo 6:1. (#)
Dados experimentais; (= =) Modelo 1; (-—) Modelo 2; (—--) Modelo PPBBr.

3.5 Consideracoes Finais

As medidas de conversao de éleo de palma em funcdo do tempo reacional
realizadas em laboratério revelaram a obtencao de uma conversao maxima de cerca
de 80% de dleo de palma em 24 horas para a reacdo de etandlise com a enzima
Novozyme® 435 realizada a 42 °C e 170 rpm.

Trés expressdes de taxa de reacdo foram utilizadas para tentar descrever os
dados experimentais. Dois modelos empiricos foram propostos, considerando a
reversibilidade da reacao e o efeito de inibicao provocado pela presenga dos produtos.

A qualidade de cada modelo foi analisada através da comparacao entre o valor
da funcdo objetivo e o intervalo de distribuicdo x°>. O modelo 1 mostrou-se mais

adequado para representar o comportamento dos dados experimentais obtidos,
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estando o valor minimo a fungdo objetivo dentro do intervalo x7., sy, < FO < X7.97 504
possuindo ainda um coeficiente de correlacdo entre os valores experimentais e os
calculados igual a 0,999. Além disso, foi encontrada uma baixa correlagdo entre os

parametros (p;» =—0,475) para este modelo.
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Capitulo 4

SIMULACAO DO PROCESSO DE
PRODUCAO DO BIODIESEL VIA ROTA
ENZIMATICA

4.1 Aspectos Gerais

Uma forma rapida e econdémica de testar diferentes alternativas e aperfeicoar
uma planta de processo é através da simulacao de processos. Em geral, esta é
realizada com a intencdo de testar hipéteses e comparar cenarios. Em suma, a
simulacdo € uma ferramenta poderosa para o projeto, otimizacdo e controle de

sistemas.

A primeira etapa de uma simulacdo de processos € a determinagdo dos
componentes quimicos presentes no sistema e a selecao do modelo termodinédmico
apropriado. Geralmente, as propriedades dos componentes estdo disponiveis na
biblioteca do programa utilizado para simular a planta de produgdo, porém, em se
tratando da sintese de biodiesel estas informagdes nem sempre estdo presentes.
Cada biodiesel tem uma composicao diferente, uma vez que cada éleo ou gordura que

o origina também difere em suas composigoes.

A maior parte dos trabalhos publicados até o momento contém pouca ou
nenhuma informacao tecnoldgica detalhada a respeito da producédo de biodiesel. A
falta de dados experimentais dos triacilglicer6is que compdem os éleos e dos ésteres
que compdem o biodiesel é um dos principais motivos para esta caréncia de
informagdo. Quando a propriedade de um componente de interesse ndo esta
disponivel na biblioteca do simulador, esta pode ser inserida com a criagdo de um
novo composto.

Os dleos vegetais e gorduras animais s&o constituidos, principalmente, de uma
mistura de triglicerideos, que possuem uma estrutura complexa, dificultando a

caraterizagcdo da matéria-prima. O biodiesel é uma mistura de ésteres, que assim
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como os triglicerideos, possuem diferentes tamanhos da cadeia carbdnica e diferentes
graus de insaturagdes.

Este problema torna-se mais critico na etapa de simulacdo dos processos de
purificacdo do biodiesel, pois os calculos de equilibrio de fases requerem a descricao
dos 6leos e do biodiesel como componentes individuais. No entanto, acredita-se ser
possivel representar o comportamento de fases do biodiesel a partir do
comportamento dos ésteres que o compdem e, portanto, a maioria dos trabalhos
envolvendo a simulagcdo do processo de produgdo de biodiesel utiliza apenas um
triglicerideo e seu éster correpondente para representar o 06leo e biodiesel,
respectivamente. Esta forma de representacdo nao é realista e pode gerar resultados
com grande discrepancia da realidade do processo.

ZHANG e colaboradores (2003a) desenvolveram quatro projetos conceituais de
processo com o auxilio do programa computacional Aspen HYSYS 2.1.3. Os
processos de producao de biodiesel estudados foram: (I) Metandlise do éleo de canola
refinado via catalise alcalina; (ll) Metandlise do 6leo de fritura residual via catalise
alcalina; (Ill) Metandlise do éleo de fritura residual via catalise acida; (IV) Metandlise
do éleo de fritura residual via catalise acida usando extragdo com hexano.

Em todas as simulagbes a trioleina foi empregada para representar o 6leo de
canola e o oleato de metila foi usado na representacao do biodiesel. Considerou-se
um processo continuo, e dois modelos termodinamicos diferentes, NRTL e UNIQUAC,
foram utilizados para o célculo do coeficiente de atividade. As diferencas encontradas
nos resultados entre estes modelos ndo foram discutidas no trabalho. Os parametros
de interacdo dos modelos ndao se encontravam disponiveis no simulador e, por isso,
seus valores foram preditos utilizando um método de contribuicdo de grupo (modelo
UNIFAC). Outro ponto importante esta relacionado a etapa de reacdo; os autores nao
forneceram dados cinéticos para dimensionamento do reator, empregando apenas um

reator de converséo considerando um valor fixo de conversao de éleo.

Um trabalho semelhante foi desenvolvido por WEST et al. (2008). Neste caso,
os autores simularam uma planta com capacidade de produgdo de 8000 t/ano de
biodiesel a partir da metandlise do 6leo de canola residual contendo 5% m/m de
acidos graxos livres. Neste trabalho também foi empregado um reator de conversao ja
gue nao possuiam os dados cinéticos da reagdo. O modelo termodinamico adotado foi
o NRTL, e na auséncia dos parametros binarios de interagdo, o UNIFAC também foi

utilizado para prever estes valores.
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Dentre os quatro processos simulados (catélise alcalina, catalise homogénea
acida, catalise heterogénea acida, e metanol supercritico), a producéo de biodiesel via
catalise alcalina apresentou maior custo de fabricacdo. Este fato foi associado aos
altos custos das etapas de lavagem do glicerol e necessidade de uma etapa de pré-
tratamento do éleo. O uso de uma grande quantidade de metanol na catélise
homogénea acida, e o alto custo energético da rota supercritica resultaram em um
elevado custo de fabricagdo, sendo a catélise heterogénea acida a unica rota
tecnolégica a gerar lucro liquido de acordo com os autores.

Com o objetivo de investigar o efeito da capacidade de produgdo na
rentabilidade de uma planta biodiesel obtido a partir do 6leo de canola via
transesterificacdo alcalina com metanol, APOSTOLAKOU et al. (2009) fizeram um
estudo econ6mico através da simulagcdo do processo. Para representar o éleo foi
utilizada a trioleina, e o biodiesel foi representado pelo metil oleato. O modelo
termodinamico NRTL foi escolhido para o calculo do equilibrio de fases, e 0 modelo
UNIFAC foi utilizado para o calculo dos coeficientes de interagdo binaria que nao
estavam contidos no simulador (Aspen HYSYS). A modelagem do reator também foi
feita utilizando um reator de conversao. Os resultados obtidos revelaram que apenas
plantas com capacidade acima de 50 kt/ano sdo economicamente viaveis.

Um estudo dos principais obstaculos relacionados a viabilidade técnica e
econdmica da sintese de biodiesel a partir da metandlise do éleo de canola usado via
transesterificagdo enzimatica foi conduzido por SOTOFT e colaboradores (2010).
Neste trabalho também foi desenvolvido um projeto conceitual de processo para uma
planta com capacidade de producédo igual a 8000 t/ano utilizando o programa Aspen
Plus 2006. Assim como nos demais estudos publicados, os autores utilizaram a
trioleina e o metil oleato para representar o Oleo vegetal e o biodiesel,

respectivamente.

Com uso de um catalisador enzimatico, o numero de operacdes unitarias
necessarias € menor em compara¢ao com as demais rotas tecnolégicas. Além disso, a
qualidade do glicerol produzido é melhor e a planta possui menor consumo energético.
Para simular a reacao de transesterificacao, os autores utilizaram trés reatores CSTR
em série, porém, nao mostraram que tipos de informacgdes relacionadas a cinética da

metolise foram empregadas.

Os resultados mostraram que a viabilidade econdmica da producdo de
biodiesel via catdlise enzimatica em escala industrial depende da capacidade da
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planta, e do prego do 6leo e da enzima usados. Uma planta com capacidade de
producdo igual a 200 milhdes kg/ano de biodiesel seria viavel economicamente
mesmo com 0 preco atual das enzimas (o preco considerado para o biocatalisador foi
de US$ 762,71/kg). Os autores chamaram atengédo para o fato de a capacidade de
producé@o e o preco das matérias-primas exercerem enorme influéncia na viabilidade
econbmica das plantas de biodiesel, independente da rota tecnoldgica utilizada,
concordando com os resultados mostrado por ZHANG et al. (2003b).

Uma planta em escala piloto para produgao de biodiesel de 6leo de fritura com
metanol e lipase de Candida antarctica imobilizada (Novozyme 435) foi projetada por
AL-ZUHAIR et al. (2010). Os balangos de massa e energia foram feitos em planilha do
programa Excel, e em contradicdo aos demais trabalhos reportados, os autores
apresentaram um projeto detalhado de um reator PBR (packed bed reactor)
considerando os parametros cinéticos do modelo Ping-Pong Bi Bi.

No entanto, o projeto da coluna de separacado do biodiesel é feito utilizando
uma abordagem bastante simplificada. Tanto a fase vapor quanto a fase liquida foram
consideradas ideiais e a lei de Raoult foi aplicada para o célculo das composi¢cdes me
equilibrio, além disso, 0 método grafico de McCabe-Thiele foi adotado para o célculo
do numero de estdgios da coluna, da razdo de refluxo, e do estagio étimo de
alimentagao. O resultado da simulagao indicou a necessidade de um custo total de
investimento igual a US$620.000 com retorno em 4 anos. Deve-se notar que esse
valor pode ser bastante diferente da realidade, j& que nos projetos das colunas de
destilagdo e de outros equipamentos foram consideradas hipéteses (como o da
idealidade da fase liquida) ndo se aproximam da realidade dos sistemas envolvidos.

Conforme foi mostrado, diferentes estudos aplicam os simuladores de processo
para projetar plantas de produgdo de biodiesel, entretanto, todos os trabalhos
publicados representaram o éleo como trioleina e o biodiesel como metil oleato, e ndo
enfatizaram a necessidade da caracterizacao do 6leo, e a estimativa de propriedades
termofisicas. Para superar esses problemas, CHANG e LIU (2010) apresentaram uma
nova metodologia para a modelagem do processo através da simulagdo de uma planta
de produgéo de biodiesel via transesterificagcao alcalina com metanol.

O foco principal da pesquisa foi a caracterizagdo do 6leo como um pseudo-
triglicerideo e estimagcdo de suas propriedades termofisicas. Da mesma forma, o
biodiesel foi caracterizado como um pseudo-éster e suas propriedades foram
calculadas. O reator foi modelado a partir de dados cinéticos retirados da literatura. Na
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saida do reator, os autores adicionaram um bloco com uma rotina do programa Fortran
para converter o pseudo-éster na mistura de ésteres que compdem o biodiesel. Nas
unidades de separacao e purificagdo foi empregado o modelo UNIFAC-Dortmund, ou
seja, o coeficiente de atividade foi obtido a partir de um método de contribuicdo de

grupos.

A construgcdo dos pseudo-componentes adotada pelos autores foi criada por
ZONG (2010). Nesse método, as moléculas de triglicerideos sédo divididas em quatro
fragmentos: um de glicerol e trés de acidos graxos. A Figura 27 ilustra um exemplo da
caracterizacdo de um triglicerideo (TG). A estrutura do pseudo-TG € obtida
calculando-se a média de grupos CH, presentes através da Equacao (46) e a média
de grupos CH=CH através da Equacao (47). A Figura 28 mostra a estrutura molecular

de um pseudo-TG (6leo).

O Fragmento de acido graxo
Gicerol I
H,C—O—HC— CH,CH,CH,CH.CH,CH.CH,CH,CH,CH CH CH CH CH CH,
C”) Fragmento de acido graxo
HC—O—C— CH,CH,CH CH,CH CH,CH.CH,CH,CH CH,CH CH,CH CH,
O Fragmento de acido graxo
H,C—O—HC— CH,CH,CH,CH.CH,CH.CH,CH.CH,CH,CH CH,CH CH.CH,

Figura 27 - Caracterizacao da tripalmitina de acordo com o método de ZONG (2010).
n=Xinx; (46)
m =Y, mx; (47)

onde n; e m; sdo, respectivamente, os numeros de grupos CH, e CH=CH em cada

triglicerideo; x; é a fragdo molar de cada triglicerideo presente no 6leo.

[CH , - 00C |

|

CH -00C |-(CH,), -(CH =CH) - [CH,],
|

CH , - 00C

Figura 28 - Exemplificagdo da estrutura molecular de um 6leo (pseudo-triglicerideo).
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Como resultado, a metodologia conseguiu estimar propriedades como pressao
de vapor, entalpia de formacdo, capacidade calorifica, e viscosidade, para a
modelagem, simulagéo e otimizacao de processos de producéo de biodiesel.

Através revisdo da literatura mostrada é possivel verificar que todos os
trabalhos encontrados envolvendo a simulagcao do processo de producao de biodiesel
estao relacionados a metandlise do 6leo vegetal. Além disso, apenas dois trabalhos
apresentaram uma analise econémica da produgcdo de biodiesel via catélise

enzimatica, ambos com metanol.

As estimativas dos custos de capital encontradas na literatura relacionadas a
producéo de biodiesel aplicam modelos termodinamicos com parametros de interacao
binaria sem uma devida acuracia, e representando o éleo e o biodiesel como,

respectivamente, trioleina e o metil oleato, sem averiguar a validade desta hipétese.

)l

E necessario, portanto, investir em pesquisa relacionada a cinética reacional e
ao equilibrio de fases dos sistemas envolvidos para que os estudos de viabilidade
econdmica da produgéo de biodiesel tornem-se mais precisos.

Apenas um trabalho mostrou uma abordagem cinética rigorosa no projeto do
reator. Ficou evidente que a falta de dados experimentais de equilibrio de fases dos
sistemas envolvidos constituem um grande problema para o calculo dos parametros
de interacao binaria, que em todos os casos foram preditos através de um método de
contribuigcéo de grupo.

s

O objetivo deste capitulo é, portanto, projetar uma planta de producao de
biodiesel via catalise enzimatica a partir do 6leo de palma com etanol. Os parametros
cinéticos obtidos a partir dos experimentos desta tese foram utilizados para o projeto
do reator; os parametros de interacdo binaria do modelo termodindmico NRTL
ajustados a partir de dados experimentais de equilibrio liquido-vapor também foram
inseridos no programa. Para desenvolver o projeto conceitual de processo foi utilizado
o simulador Aspen HYSYS®.

4.2 Simulacao da Sintese de Biodiesel via Rota
Enzimatica

Os simuladores de processos sao ferramentas Uteis para determinar a
influéncia das variaveis operacionais e de projeto no processo. A primeira etapa de
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uma simulacdo é a determinagdo de componentes envolvidos e a selegdo do modelo
termodindmico adequado. Em seguida, sao escolhidas as operacdes unitarias
pertinentes, onde as condi¢des de funcionamento sdo escolhidas com base em dados
experimentais ou com base em regras heuristicas (NASIR et al., 2013).

Em relacdo a produgéo de biodiesel, devido a variedade de matérias-primas
que podem ser empregadas, as propriedades de todos os ftriglicerideos e ésteres
envolvidos no processo muitas vezes ndo se encontram disponiveis no programa
usado. Nestes casos, € possivel introduzir um novo componente na biblioteca do

simulador.

= Caracterizagao do 6leo e do biodiesel de palma

Neste trabalho, o 6leo de palma foi caracterizado considerando os grupos
moleculares presentes nos triglicerideos que os compéem. Como mostrado no
capitulo anterior, a composi¢cdo do 6leo (% massa) utilizado foi: 46,8% tripalmitina;
37,6% trioleina; 10,5% trilinoleina; 1,2% trimiristina; 3,8% triestearina; 0,1% trilaurina.
A composicao do biodiesel foi calculada com base nos ésteres correspondentes com a
mesma fracdo massica. A Tabela 11 mostra os grupos funcionais considerados e suas
quantidades em cada ftrilglicerideo e éster presente no 6leo de palma e biodiesel,

respectivamente.

Com base na composi¢ao e nos grupos, uma nova metodologia para criar uma
pseudo-estrutura foi elaborada nesta tese, de fomra que se pudesse representar a
mistura de triglicerideos (6leo de palma) e a mistura de ésteres etilicos (biodiesel) a
partir de todos os grupos funcionais presentes em cada molécula. A quantidade média
de cada grupo presente foi calculada através da Equacao (48), e a Tabela 12 contém
os valores calculados para o 6leo e para o biodiesel de palma. Assim, a férmula
molecular do pseudo-triglicerideo € dada pela Equagéao (48).

g = 2i gi¥; (48)
onde g é a quantidade média do grupo g; X; é a fragado molar do triglicerideo (ou éster)
no 6leo (ou biodiesel); este valor foi calculado a partir das fragdes massicas e massas

molares dos compostos.
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Tabela 11 — Grupos moleculares pra os triglicerideos e ésteres etilicos presentes no

6leo de palma.

Composto Grupo
CH; CH, CH CH=CH CH,COO
Trilaurina (CsgH7406) 3 29 1 0 3
Trimiristina (C45HgsOs) 3 35 1 0 3
Tripalmitina (Cs1HggOs) 3 41 1 0 3
Triestearina (Cs7H1100s) 3 47 1 0 3
Trioleina (Cs7H10405) 3 41 1 3 3
Trilinoleina (Cs;HggOg) 3 35 1 6 3
Etil Laurato (CH3(CHs);0COOCH,CHz) 2 10 0 0 1
Etil Miristato (CH3(CHj)1,COOCH,CH,) 2 12 0 0 1
Etil Palmitato (CH3(CH,)1,COOCH,CH,3) 2 14 0 0 1
Etil Estearato (CH3(CHz)1sCOOCH,CHj5) 2 16 0 0 1
Etil Oleato > 14 0 1 1
(CH3(CHz)7-CH=CH-(CH,);COOCH,CHj3)

Etil Linoleato (CH3(CH,)4-CH=CH-CH,- > 12 0 > 1

CH=CH-(CH,);COOCH,CHs)

Com base nas quantidades de cada grupo calculadas através da Equacao (48),

obteve-se a estrutura moloecular dos pseudo-componentes criados, como mostram as

Figuras 29 e 30. Essas estruturas foram inseridas no simulador criando-se o pseudo-

componente e adicionando a quantidade dos grupos UNIFAC dispostos na Tabela 12.

| CH—00C

| CH—00C |

CH——00C [~ /CHz);

CH —CH| —CH;|
\ Lo ig

Figura 29 — Estrutura molecular do pseudo-componente éleo de palma elaborado de
acordo com a metodologia desenvolvida nesta tese.

CH:—[CH —=CHL—(CH2

0
I

H,—C —O— CH,CHs

Figura 30 — Estrutura molecular do pseudo-componente biodiesel etilico de palma

elaborado de acordo com a metodologia desenvolvida nesta tese.
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Tabela 12 — Quantidade média dos grupos calculados a partir da Equagao (28) para os
pseudo-componentes.

Composto Grupos
P CH, CH, CH CH=CH  CH,COO
Oleo de Palma 3 40 1 2 3
Biodiesel Etilico de Palma 2 14 0 2 1

= Propriedades caracteristicas das espécies 6leo e biodiesel

As propriedades das espécies puras necessarias dependem do modelo
termodindmico selecionado. Porém, algumas dessas propriedades devem,
necessariamente, ser adicionadas ao simulador ao se criar um pseudo-compontente.
Sao elas: temperatura critica (T;), temperatura normal de ebulicao (7,), presséao critica

(Pg), volume critico (V,), fator acéntrico (@), volume molar do liquido (V,) ou densidade

(L)

Os Odleos vegetais e o biodiesel sofrem decomposicao térmica a altas
temperaturas, e por isso ndo é possivel determinar os valores das propriedades
criticas (T, P, e V), da temperatura normal de ebulicdo, e do fator acéntrico
experimentalmente. Portanto, estas foram estimadas através do método de
contribuicdo de grupos desenvolvido por CONSTANTINOU e GANI (1994). Este é um
método aplicavel para a estimativa de propriedades de moléculas organicas com
grande complexidade estrutural, como € o caso do 6leo e biodiesel. As expressdes
para o calculo das propriedades sdo mostradas nas Equacgdes (49) a (53) incluindo
contribuicbes de primeira e segunda ordem.

T,(K) = 181,128 - In[Y,(ny. - tel) + W - X;(m; - tc2;)] (49)

P.(bar) = [0,10022 ¥ (ny. - pcly) + W - X;(m; - pe2;)] * +1,3705  (50)

Ty (K) = 204,359 - In|Y,(ny - th1y) + W - ¥ ;(m; - th2))] (51)

w = 0,4085 - ln[1,1507 + Y- wly) + W Zj(mj : wZJ-)]l/O'SOSO (52)
3

Ve(Go) = 1000[%(ny - vely) + W - Xj(m; - ve2;) — 0,00435] (53)
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onde nx € o nimero de grupos de primeira ordem do tipo kK na molécula; tc1y, pciy,
tb1,, w1y, € vcl, sdo as contribuicbes de primeira ordem do grupo k para cada
propriedade; m;é o numero de grupos de segunda ordem do tipo j na molécula; tc2;
pcg;, b2, w2, e vc2, sao as contribuicées de segunda ordem do grupo j para cada
propriedade; W=7 quando os grupos de segunda ordem sao incluidos e W=0 quando

somente 0s grupos de primeira ordem sao incluidos.

O calculo das propriedades do 6leo e do biodiesel foi feito através de uma
regra de mistura de acordo com a Equagado (54). A Tabela 13 mostra os grupos
moleculares considerados para o calculo das propriedades dos triglicerideos e ésteres.
Os valores estimados das propriedades criticas, fator acéntrico e temperatura normal
de ebulicdo encontram-se no Apéndice I.

M =3;x; " M; (54)

onde M é a propriedade (T, P., T, Ou @) da mistura de cada triglicerideos ou ésteres

(i); x; € a fracao molar do triglicerideo (ou éster) no 6leo (ou biodiesel).

Tabela 13 — Grupos moleculares do método de CONSTANTINOU e GANI (1994) para
os triglicerideos e ésteres etilicos envolvidos na produgéo do biodiesel etilico de

palma.
Grupo 2°
Composto Grupo 12 ordem ordem

CH, CH, CH CH=CH CH,COO CH,CH=CH
Trilaurina 3 29 1 0 3 0
Trimiristina 3 35 1 0 3 0
Tripalmitina 3 41 1 0 3 0
Triestearina 3 47 1 0 3 0
Trioleina 3 41 1 3 3 3
Trilinoleina 3 35 1 6 3 6
Etil Laurato 2 10 0 0 1 0
Etil Miristato 2 12 0 0 1 0
Etil Palmitato 2 14 0 0 1 0
Etil Estearato 2 16 0 0 1 0
Etil Oleato 2 14 0 1 1 1
Etil Linoleato 2 12 0 2 1 2
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A densidade pode ser calculada através da equagdo de Rackett modificada
conforme mostra a Equacao (55). O parametro de Rackett (Zra), para o éleo e para o
biodiesel, obtido através da Equacao (56) foi inserido no simulador para estimar a
densidade destes compostos.

) p
p (_3 = = 2]7 (55)
cm Zra(1—T/Tc)2/7—(1—Tref/Tc)
108 2L
2/7
Tra = 10(1—T/Tc)2/7—(1—Tref/TC) (56)

onde p,. € a densidade do composto na temperatura de referéncia T, Os valores de
referéncia, retirados da literatura (BAROUTIAN et al., 2008), foram: peeo (20 °C)=
0,91264 g/cm?; Pyiogiesel (20 °C) = 0,87004 g/cm®.

= Projeto do Reator

Os dados experimentais de conversao obtidos em laboratério sdo Uteis para o
projeto de reatores em escala industrial somente se forem mantidas as mesmas
condicdes experimentais de temperatura, pressdo, e concentracdo inicial dos
reagentes (FOGLER, 2002). Partindo-se desta premissa, e mantendo as condi¢cdes
dos experimentos realizados no laboratério, os parametros cinéticos do modelo
empirico proposto no capitulo anterior (modelo 1) ajustados aos dados de conversao
de 6leo de palma versus tempo de um reator batelada foram utilizados nesta etapa
para o projeto de um reator PBR (packed bed reactor).

A conversdao maxima de 6leo atingida experimentalmente foi aproximadamente
80%, e este valor foi mantido no projeto do PBR. Variando-se o volume do reator até
atingir esta converséo, foi necessario um reator de 5 m®. Os valores de diametro de
particulas (3,83 x 10* m), da densidade (430 kg/m®), e da fracdo de vazios (¢=0,5)
para a lipase de C. antarctica imobilizada em resina acrilica (Novozyme 435%) foram
reportados por AL-ZUHAIR et al. (2011). Estes foram os valores inseridos no
simulador para o projeto do reator.

= Etapa de Separacao e Purificacdo dos Produtos

A etapa posterior a reacao é a de decantagdo para separagcao das fases rica
em glicerol e rica em biodiesel. Infelizmente o Aspen HYSYS ndo conta com uma
unidade de decantacao para separacao de duas fases liquidas, portanto, foi utilizada
uma unidade chamada de Component Splitter. Esta operagdo unitaria consiste
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basicamente na separagdo de uma corrente de alimentagdo em duas correntes com
base nos parametros de separacdo que sao fornecidos pelo usudrio. Este deve
especificar a fracdo de cada componente da alimentacao que saira na corrente de
topo. Neste caso, foi considerado que 99,9% da fase rica em glicerol (contendo etanol
+ glicerol) sai na corrente de fundo (AL-ZUHAIR et al., 2011). A corrente de topo
contém todo o biodiesel, o éleo nao reagido, e vestigios do etanol ndo reagido.

A corrente de topo contendo biodiesel e 6leo nao reagido segue para uma
coluna destilagdo para a etapa de purificagdo do biodiesel. A coluna de destilagao
consiste basicamente em uma coluna dividida em diversos estagios ou pratos, um
refervedor, e um condensador. O refervedor é utilizado para aquecer e evaporar o
produto de fundo, enquanto que o condensador condensa o0s vapores de topo da
coluna. Parte do liquido condensado retorna a coluna como uma corrente de refluxo
para aumentar sua capacidade de separacao.

Para o projeto da coluna no simulador € suficiente o conhecimento das
condigcdes e composicao da alimentacao, as especificacoes dos produtos (pureza ou
fracao de recuperacdo de um componente), e a pressao no topo e no fundo. A coluna
€ resolvida utilizando um método rigoroso. A base deste método esta na solugcéo de
um conjunto de equagdes MESH (Material balance, Equilibrium, Summation, and Heat)
a cada estagio da coluna. Os célculos, baseados em estagios de equilibrio, aplicam
balangos molares, balangcos entalpicos e equilibrio das fases liquido-vapor em cada
estagio.

A forca motriz da destilagédo é a diferenca de composicao entre as fases liquida
e vapor. A separagado dos componentes de uma mistura depende da diferenga entre a
pressao de vapor ou volatilidade dos mesmos. O parametro K, definido na Equacao
(57) constitui uma medida da tendéncia do componente i vaporizar. Para Ki < 1 o
componente i concentra-se na fase liquida, porém se K;> 1 0 componente / concentra-

se na fase de vapor.

K =% (57)

Xi
onde y; e x; sao as fragdes molares do componente i na fase vapor e na fase liquida,

respectivamente.

Esse parametro é funcdo da temperatura, pressao e composicao, e para seu
calculo, no caso de sistema a baixa pressdo, é necessario resolver a equagao da lei

de Raoult modificada (Equacéo 8 do capitulo 2). Desta forma, € preciso conhecer o
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valor do coeficiente de atividade que, conforme mostrado no Capitulo 2, o modelo
NTRL foi selecionado para este calculo. O conjunto de equacdes resulta em um
sistema nao-linear que é resolvido de forma iterativa através de um método inside-out
(BOSTON e SULLIVAN, 1974; TOWLER e SINNOT, 2008).

A fim de proporcionar uma simulagéo o mais proxima possivel de um processo
real, foram usadas duas abordagens para o calculo dos parametros binarios do
modelo NRTL. A primeira abordagem é a utilizada nos trabalhos envolvendo
simulagao da sintese de biodiesel encontrados na literatura até o presente momento.
Nesta, os parametros sdo estimados utilizando o modelo UNIFAC cujo célculo se
baseia nos grupos moleculares de cada componente envolvido.

Na segunda abordagem, para o calculo dos parametros de interagdo binaria
foram considerados os dados experimentais obtidos em laboratério para o sistema
etanol + etil palmitato compilado junto com os dados retirados da literatura para o
mesmo sistema. Cabe ressaltar que esta Ultima metodologia ndo foi utilizada em
nenhum dos trabalhos reportados na literatura aberta até o momento da confeccao
desta tese. Os parametros de interacdo, neste caso, foram estimados através de uma
rotina desenvolvida no programa Matlab® e os valores inseridos no simulador. A rotina
completa de célculo e os dados experimentais utilizados estdo disponiveis no
Apéndice J.

Quatro simulagdes foram feitas selecionando as diferentes abordagens citadas.
Para o caso 1, chamado de SIM I, foram utilizadas as pseudo-estruturas (criadas de
acordo com a metologia desenvolvida previamente mostrada) para representar o 6leo
e o biodiesel, e os parametros do modelo termodindmico foram estimados através do
método UNIFAC (abordagem 1). No caso 2 (SIM 1), o 6leo foi representado pelo
triglicerideo de maior teor no Oleo de palma (tripalmitina), e o biodiesel foi
representado pelo éster etilico correspondente (etil palmitato); os parametros de
interacdo do modelo NRTL para o binério etanol + etil palmitato foram inseridos no
simulador adotando a segunda abordagem descrita acima. Em SIM Il o 6leo foi
novamente representado pelo triglicerideo de maior teor no éleo de palma, porém, os
parametros de interacdo do modelo termodindmico foram estimados através do
método UNIFAC. Por fim, em SIM |V, as pseudo-estruturas foram usadas para
representar o 6leo e o biodiesel, enquanto que os parametros binarios do modelo
NRTL foram inseridos no simulador (idem a metodologia de SIM [f). Um resumo das
diferentes hipdtese adotadas em cada uma das quatro simula¢des encontra-se na
Tabela 14.
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Tabela 14 — Principais diferencas nas hipoteses adotadas em cada simulagao

realizada.
Simulacao Hipoteses adotadas
SIM | Oleo e biodiesel de palma: pseudo-componentes (conforme Equagio 48)
Parametros de interacdo do NRTL: estimados no HYSYS via método UNIFAC
SIM I Oleo e biodiesel de palma: representados por tripalmitina e etil palmitato
Parametros de interacdo do NRTL: estimados a partir de dados experimentais
SIM I Oleo e biodiesel de palma: representados por tripalmitina e etil palmitato
Parametros de interacdo do NRTL: estimados no HYSYS via método UNIFAC
SIM IV Oleo e biodiesel de palma: pseudo-componentes (conforme Equagéo 48)

Parédmetros de interacdo do NRTL: estimados a partir de dados experimentais

Cabe ressaltar que na simulagao SIM Ill, adotaram-se as mesmas hipoteses
utilizadas nos demais trabalhos encontrados na literatura, ou seja, o 6leo e o biodiesel
foram representados pelos componentes em maior quantidade, e os parametros de
interacdo do modelo termodinamico foram estimados através do método UNIFAC. Isto
foi feito para avaliar o quanto/ou se essas hip6teses sdo aceitaveis para a simulagao
do processo de producao de biodiesel.

O primeiro passo do projeto da coluna de destilagdo foi escolher o tipo de
condensador, e neste caso foi utilizado um condensador total. Em seguida, definiu-se
a pressao de operagdo no topo e no fundo da coluna. A coluna foi projetada para
operar a vacuo para que houvesse uma boa separacdo e para garantir que a
temperatura do produto de topo (biodiesel) fosse inferior a 250 °C, temperatura de
degradagado deste (GOODRUM, 2002; NEWMAN, 2001; WEST et al., 2008). As
condi¢des 6timas de operagado das colunas foram obtidas especificando a razdo de
refluxo e a recuperagcdo de 99,9% de biodiesel no topo da coluna (para garantir a
especificagdo do produto de acordo com a norma da ANP), variando os outros
parametros de processo, como 0 numero de estagios, prato de alimentagéo, pressao
no topo e fundo da coluna.

O mesmo procedimento foi utilizado para o projeto da coluna de separagéao e
reciclo do etanol. Esta coluna também foi projetada para operar a vacuo para evitar
degradagéao do glicerol cuja corrente ndo deve sair com temperatura superior a 150 °C
(GOODRUM, 2002; NEWMAN, 2001; WEST et al., 2008). A pressao de operacao de
ambas as colunas foi selecionada de forma a atender as especificagées de qualidade
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dos produtos e minimizar os gastos energéticos. No projeto da coluna de separagéao
do etanol e glicerol considerou-se uma recuperacao de 99,8% do etanol na corrente de
topo. O etanol recuperado foi reciclado, voltando ao reator. Nenhuma unidade de
purificagéo do glicerol foi considerada na simulacao da planta.

Os equipamentos foram projetados considerando como material de construcao
0 ago carbono, uma vez que ndo se utilizam substancias altamente corrosivas. A
queda de pressao na linha de tubulagéo, assim como o dimensionamento da mesma,
foram negligenciados neste trabalho. Os tanques de estocagem também nao foram

dimensionados.

Para facilitar a convergéncia do simulador, o fluxograma foi construido
empregando aquecedores (heaters) e refrigeradores (coolers) para o aquecimento e
resfriamento das correntes. Para encontrar a area de troca térmica, o LMTD (diferenca
de temperatura média logaritimica), e o coeficiente global de transferéncia de calor
(U), necessarios para a analise econémica, foram criados arquivos separados para o
dimensionamento de cada trocador de calor. Nestes casos, agua e vapor foram
escolhidos como fluidos de refrigeracdo e aquecimento, portanto, o pacote ASME
steam foi selecionado para o célculo das propriedades da agua. Este pacote utiliza os
dados das tabelas de vapor ASME 1967.

Apos inserir todas as informagdes necessarias, a simulagao foi iniciada e os

resultados para a operagéo da planta em estado estacionario, foram reportados.

4.2.1 Resultados e Discussao

A ilustracdo da planta projetada encontra-se Figura 31, e as especificagdes das
principais correntes do processo sao mostradas nas Tabelas 15, 17, 19, e 21 para as
simulagdes SIM |, SIM I, SIM 11, e SIM IV, respectivamente.

Todos os casos estudados seguiram a mesma configuragéo, onde, primeiro o
6leo vegetal é misturado ao alcool e a mistura é aquecida até a temperatura da
reacdo. Este procedimento foi adotado para que fosse possivel simular um reator
operando isotérmicamente, uma vez que, para isso, o programa Aspen HYSYS® exige
gue se configurem as temperaturas das correntes de entrada e saida do reator, neste
caso, iguais a 42 °C.
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Figura 31 — Processo de Producéao de Biodiesel de palma via Etandlise Enzimatica.
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Conforme ilustrado nas Tabelas 15, 17, 19, e 21, as principais diferencas entre
0s quatro casos simulados sdo relativas as vazdes de reciclo do etanol, e
consequentemente, a vazdo e composicdo da corrente de entrado do reator; os
calores trocados nos condensadores e refeverdores das colunas T-100 e T-101; e a
poténcia das bombas.

Nota-se que, os casos SIM | e SIM IV diferenciam-se apenas no calculo do
parametro do modelo NRTL para o binario etanol + etil palmitato, onde em SIM | foram
considerados os valores obtidos experimentalmente, enquanto em SIM IV foram
estimados pelo método UNIFAC. O dimensionamento dos equipamentos, em especial
as colunas de destilagéao, gerou resultados simulares para esses dois casos, portanto,
na falta de dados experimentais, o uso do método UNIFAC pode ser considerado uma
alternativa adequada para a estimagdo dos parametros de interagdo do modelo
termodinamico escolhido para representar o comportamento do equilbrio liquido-vapor
dos sistemas envolvendo a produgao de biodiesel.

O dimensionamento das bombas foi feito selecionando a temperatura e
pressao na entrada e a pressao de saida, admitindo operacao adiabatica. A poténcia
requerida pela bomba foi obtida através do préprio programa HYSYS. Os valores
encontrados foram dispostos nas Tabelas 16, 18, 20, e 22 para os casos SIM |, SIM I,
SIM I, e SIM IV, respectivamente.

Os resultados do dimensionamento dos principais equipamentos da planta de
producéo de biodiesel projetada foram usados para a estimativa preliminar dos custos
do processo, como sera visto no topico 4.3.
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Tabela 15 — Composicoes e condigdes das correntes de processo para SIM |.

Propriedade alcool_in oleo Reator reacao_prod separacao_in P1 P2 ETOH Glicerina Woil FAEE ETOH rcl
Tem'(o%r;‘t“ra 25 25 42 42 5 5 25 2932 13480 3819 2158 29 43
Pressdo (kPa)  101,3  101,3  101,3 101,3 101,3 101,3  101,3 10 15 15 10 101,3
Vazao molar

(egmolih) 15,03 6,61 47,05 47,05 47,05 1719 29,81 24,46 5,355 1,31 15,89 24,50
Vaza(‘f(&‘rf‘)ss'ca 734 5575 7438 7438 7438 5823 1615 1127 488,3 1103 4721 1129

Fracdes

molares

Etanol 1,0000 0,0000 0,8595 0,5226 0,5226 0,0001 0,8239 1,0000 0,0100 0,0000 0,0002  1,0000

Glicerol 0,0000  0,0000 0,0000 0,1117 0,1117 0,0000 0,1761 0,0000 0,9900  0,0000 0,0000  0,0000
Oleo de Palma  0,0000  1,0000 0,1405 0,0281 0,0281 0,0768 0,0000 0,0000 0,0000 1,0000 0,0008  0,0000
Biodiesel 0,0000  0,0000 0,0000 0,3376 0,3376 0,9230 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,9990  0,0000
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Tabela 16 — Descrigao e condigao de operagao dos principais equipamentos da SIM .

Equipamento Nome Descricao
Temp, °C 42
Pressao, kPa 101,3
Tamanho (D x H), m 1,2x4,4
Reator PBR -100 Tamanho de Particula, um 383
Densidade do sélido, kg/m® 430
Fragéo de vazios 0,5
Conversao de 6leo (%) 79,8
Temp (topo/fundo), °C 29,32/134,8
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
. Calor do condensador (Qc), kd/h 1,55*10°
Torre de Destilagao 6
B T-100 Calor do Refervedor (Qgr), kd/h 1,71*10
(Recuperacgéao do etanol) _
Recuperagéo etanol (%) 99,56
N° de estagios 6
Razao de Refluxo 0,5
Temp (topo/fundo), °C 215,9/381,9
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
) Calor do condensador (Qc), kd/h 1,61*10°
Torre de Destilagao 6
o o T-101 Calor do Refervedor (Qg), kd/h 4,61*10
(Purificagéo do Biodiesel) o
Recuperagéo biodiesel (%) 99,9
N° de estagios 8
Razao de Refluxo 0,5
Calor trocado, kJ/h 1,00%10°
Area de troca térmica, m2 2
E-100
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 116,8
Calor trocado, kJ/h 1,60*10°
Area de troca térmica, m? 3
Trocador de calor E-101 o
Coeficiente global (U), kd/m2heC 511
LMTD, °C 109,7
Calor trocado, kJ/h 271%10°
E103 Area de troca térmica, m? 14
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 1022
LMTD, °C 18,77
Altura manométrica, m 11,72
P-100
Trabalho de eixo, kW 0,12
P-101 Altura manométrica, m 517
Bombas Trabalho de eixo, kW 0,14
Altura manométrica, m 4,50
P-102
Trabalho de eixo, kW 0,12
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Tabela 17 — Composigdes e condigdes das correntes de processo para SIM 1.

Propriedade alcool_in oleo Reator reacao_prod separacao_in P1 P2 ETOH Glicerina Woil FAEE ETOH_ rcl
Temf%r)at”ra 25 25 42 42 25 25 25 29,32 134,8 378,0 210,7 29,43
Pressdo (kPa)  101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3  101,3 10 15 15 10 101,3
Vazao molar
(kgmolh) 15,96 6,61 47,47 47,45 47,45 17,13 30,33 24,96 5,369 1,347 15,78 24,90
Vaza(?(g/‘ﬁ)ss'ca 735,1 5575 7214 7214 7214 5574 1639 1150 489,5 1086 4488 1147
Fracdes
molares
Etanol 1,0000 0,0000 0,8607 0,5283 0,5283 0,0001 0,8265  1,0000 0,0100  0,0000 0,0002 1,0000
Glicerol 0,0000 0,0000  0,0000 0,1109 0,1109 0,0000 0,1735  0,0000 0,9900  0,0000 0,0000 0,0000
Oleo de Palma  0,0000  1,0000 0,1393 0,0284 0,0284 0,0787 0,0000  0,0000 0,0000  0,9999 0,0000  0,0000
Biodiesel 0,0000 0,0000  0,0000 0,3325 0,3325 0,9212 0,0000  0,0000 0,0000  0,0001 0,9998  0,0000
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Tabela 18 — Descricao e condicao de operacao dos principais equipamentos para SIM
Il

Equipamento Nome Descricao
Temp, °C 42
Pressao, kPa 101,3
Tamanho (D x H), m 1,2x4,4
Reator PBR -100 Tamanho de Particula, pm 383
Densidade do sélido, kg/m® 430
Fragdo de vazios 0,5
Conversao de 6leo (%) 79,6
Temp (topo/fundo), °C 29,32/134,8
Presséao (topo/fundo), kPa 10/15
o Calor do condensador (Qc), kd/h 1,60*106
Torre de Destilagédo 6
B T-100 Calor do Refervedor (Qgr), kd/h 1,76*10
(Recuperacgéao do etanol) _
Recuperagéo etanol(%) 99,56
N° de estagios 6
Razao de Refluxo 0,5
Temp (topo/fundo), °C 215,9/381,9
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
. Calor do condensador (Qc), kJ/h 1,53*10°
Torre de Destilagao 6
o o T-101 Calor do Refervedor (Qg), kd/h 4,35*10
(Purificacéo do Biodiesel) o
Recuperagéo biodiesel (%) 99,9
N° de estagios 8
Razao de Refluxo 0,5
Calor trocado, kJ/h 1,4510°
Area de troca térmica, m2 2
E-100
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 114,2
Calor trocado, kJ/h 1,10*10°
Area de troca térmica, m2 2
Trocador de calor E-101 o
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 108,2
Calor trocado, kJ/h 2.66*10°
E£-103 Area de troca térmica, m? 15
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 1022
LMTD, °C 17,04
Altura manométrica, m 11,72
P-100
Trabalho de eixo, kW 0,12
Altura manométrica, m 5,82
Bombas P-101
Trabalho de eixo, kW 0,16
Altura manométrica, m 4,58
P-102
Trabalho de eixo, kW 0,12
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Tabela 19 — Composicoes e condigdes das correntes de processo para SIM lll.

Propriedade alcool_in oleo Reator reacao_prod separacao_in P1 P2 ETOH Glicerina Woil FAEE ETOH_ rcl
Temf’oecrft“ra 25 25 42 42 25 25 25 29,32 134,80 378 2127 2943
PEE;Z?O 101,3 101,3  101,3 101,3 101,3 101,3  101,3 10 15 15 10 101,3
Vazao molar 5 o 6,61 47,47 47,45 47,45 17,13 30,33 24,96 5,37 135 1578 24,90
(kgmol/h)
Vazao
massica 735,1 5531 7214 7214 7214 5574 1639 1150 4895 1086 4488 1147
(kg/h)
Fragbes molares
Etanol 1,0000  0,0000  0,8607 0,5283 0,5283 0,0001 0,8265 1,0000  0,0100 0,0000 0,0002  1,0000
Glicerol 0,0000  0,0000  0,0000 0,1109 0,1109 0,0000 0,1735 0,0000  0,9900 0,0000 0,0000  0,0000
%gﬁn‘f 0,0000  1,0000 0,1393 0,0284 0,0284 0,0787  0,0000 0,0000  0,0000 0,9999 0,0000  0,0000
Biodiesel ~ 0,0000  0,0000  0,0000 0,3325 0,3325 0,9212  0,0000 0,0000  0,0000 0,0001 0,9998  0,0000
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Tabela 20 — Descri¢éao e condigdo de operagao dos principais equipamentos para SIM

Equipamento Nome Descricao
Temp, °C 42
Presséo, kPa 101,3
Tamanho (D x H), m 1,2x4,4
Reator PBR -100 Tamanho de Particula, um 383
Densidade do sélido, kg/m® 430
Fracédo de vazios 0,5
Conversao de 6leo (%) 79,6
Temp (topo/fundo), °C 29,3/134,8
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
o Calor do condensador (Qc), kd/h 1,60*10°
Torre de Destilagao 6
. T-100 Calor do Refervedor (Qr), kd/h 1,76*10
(Recuperacao do etanol) _
Recuperagéo etanol (%) 99,56
N° de estagios 6
Razao de Refluxo 0,5
Temp (topo/fundo), °C 215,9/381,9
Presséao (topo/fundo), kPa 10/15
L Calor do condensador (Qc), kJ/h 1,50*10°
Torre de Destilagédo 6
o o T-101 Calor do Refervedor (Qr), kd/h 4,34*10
(Purificagéo do Biodiesel) o
Recuperagéo biodiesel (%) 99,9
N° de estagios 8
Razao de Refluxo 0,5
Calor trocado, kJ/h 1,45%10°
Area de troca térmica, m? 2
E-100
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 114,2
Calor trocado, kJ/h 1,10710°
Area de troca térmica, m? 2
Trocador de calor E-101 o
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 108,1
Calor trocado, kJ/h 2,66*10°
E-103 Area de troca térmica, m2 14
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 1022
LMTD, °C 18,77
Altura manométrica, m 11,72
P-100
Trabalho de eixo, kW 0,12
Altura manométrica, m 5,82
Bombas P-101
Trabalho de eixo, kW 0,16
Altura manométrica, m 4,68
P-102
Trabalho de eixo, kW 0,12
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Tabela 21 — Composicoes e condi¢des das correntes de processo para SIM V.

Propriedade alcool_in oleo Reator reacao_prod separacao_in P1 P2 ETOH  Glicerina Woil FAEE ETOH_rcl
Temf’%)at“ra 25 25 42 42 25 25 25 29,32 134,8 381,92 2183 29,43
PEE;;?O 101,3  101,3  101,3 101,3 101,3 101,3  101,3 10 15 15 10 101,3
Vazaomolar 4593 g6t 46,65 46,61 46,61 17,16 29,45 24,11 5,34 132 1584 24,11
(kgmol/h)
Vazao
massica 734 5575 7420 7420 7420 5822 1598 1111 486,9 1115 4707 1111
(kg/h)
Fracdes molares
Etanol 1,0000 0,0000 0,8583 0,5195 0,5195 0,0001 08223  1,0000  0,0198  0,0000 0,0002  1,0000
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,123 0,123 0,0000 0,1777  0,0000  0,9802  0,0000 0,0000  0,0000
%gﬁn‘f 0,0000 1,0000 0,1417 0,0286 0,0286 0,0778 0,0000  0,0000  0,0000  1,0000 0,0008  0,0000
Biodiesel ~ 0,0000 0,0000 0,0000 0,3395 0,3395 0,9220 0,0000  0,0000  0,0000  0,0000 0,9990  0,0000
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Tabela 22 — Descricao e condicao de operacao dos principais equipamentos da SIM
\%

Equipamento Nome Descricao
Temp, °C 42
Pressao, kPa 101,3
Tamanho (D x H), m 1,2x4,4
Reator PBR -100 Tamanho de Particula, pm 383
Densidade do sélido, kg/m® 430
Fragdo de vazios 0,5
Conversao de 6leo (%) 79,8
Temp (topo/fundo), °C 29,32/134,8
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
o Calor do condensador (Qc), kd/h 1,55*106
Torre de Destilagédo 6
B T-100 Calor do Refervedor (Qgr), kd/h 1,71*10
(Recuperacgéao do etanol) _
Recuperagéao etanol (%) 99,56
N° de estagios 6
Razao de Refluxo 0,5
Temp (topo/fundo), °C 215,9/381,9
Pressao (topo/fundo), kPa 10/15
. Calor do condensador (Qc), kd/h 1,56*10°
Torre de Destilagao 6
o o T-101 Calor do Refervedor (Qg), kd/h 4,6110
(Purificagéo do Biodiesel) o
Recuperagéo biodiesel (%) 99,9
N° de estagios 8
Razao de Refluxo 0,5
Calor trocado, kJ/h 1,51*10°
Area de troca térmica, m2 3
E-100
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 114,3
Calor trocado, kJ/h 1,09*10°
Area de troca térmica, m2 2
Trocador de calor E-101 o
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 511
LMTD, °C 108,1
Calor trocado, kJ/h 2.71*10°
E103 Area de troca térmica, m? 22
Coeficiente global (U), kd/m2h°C 1022
LMTD, °C 11,93
Altura manométrica, m 11,72
P-100
Trabalho de eixo, kW 0,12
Altura manométrica, m 517
Bombas P-101
Trabalho de eixo, kW 0,14
Altura manométrica, m 4,72
P-102
Trabalho de eixo, kW 0,13
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4.3 Avaliacao Econémica da Producao de Biodiesel de
Palma via Etandlise Enzimatica

Uma vez confirmada a viabilidade técnica de uma planta de produgédo é
importante estudar seu potencial econébmico. No que concerne a produgao de
biodiesel através da rota enzimatica, essa avaliagdo auxilia na identificacdo dos
obstaculos relacionados ao emprego das enzimas (lipases) como catalizadores da
transesterificacdo em escala industrial.

Poucos trabalhos reportados na literatura envolvem a andlise econémica da
sintese de biodiesel via catdlise enzimatica e, além disso, ndo foi encontrado nenhum
estudo da viabilidade econdmica de uma planta de produgcédo deste biocombustivel
obtido a partir do éleo de palma e etanol através dessa rota tecnolégica.

Por conseguinte, os resultados das simula¢des apresentadas no tépico anterior
(topico 4.2) foram utilizados para o estudo econdmico do processo com a intengéo de
determinar sua viabilidade e as diferengas causadas pelas suposi¢cées adotadas na
etapa de dimensionamento dos equipamentos.

4.3.1 Premissas

A viabilidade econdémica de uma planta de biodiesel estd associada a
elaboragdo de uma estrutura bem organizada para a producao e distribuigdo do
biocombustivel; a cadeia produtiva do biodiesel a partir de oleaginosas inclui a
producdo do grao e extracdo do Oleo. O estudo da viabilidade da cadeia de
suprimentos do biodiesel a partir do 6leo de palma mostrado por LEIRAS et al. (2006)
indica a necessidade de a usina de extragdo do 6leo vegetal localizar-se proximo a
regido produtora do gréo, uma vez que, devido a sua perecibilidade, o éleo deve ser
extraido em até 48 horas apds a colheita. Além disso, para diminuir os custos de
producéo, a planta de biodiesel deve estar localizada na mesma regido (ou préxima
desta) produtora do 6leo empregado como matéria-prima. Em relacao ao éleo de
palma, no Brasil, sua produgdo concentra-se nas regides Norte e Nordeste do pais,
em especial nos estados da Bahia e Para. A Figura 32 mostra a mapa de distribuicao
das usinas de biodiesel autorizadas no Brasil de acordo com suas capacidades de
producao.
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Figura 32 - Mapa de localizagao das plantas de biodiesel no Brasil por
capacidade autorizada de producgao. Figura adaptada de ANP (2014c).

A quantidade de biodiesel produzida no Brasil pelas unidades autorizadas pela
ANP, em 2013, totalizou 2,9 milh6es de metros cubicos (ANP, 2014a). Tocantins é o
estado com unidades produtoras autorizadas pela ANP mais préximo da produtora de
6leo de palma, Agropalma, que fica em Belém-PA e, portanto, neste trabalho, este
estado foi escolhido como local de implementacdo da planta de biodiesel hipotética.
Em 2013, a produgédo total neste estado foi de aproximadamente 48000 m3 de
biodiesel, e até o més de junho de 2014, a producao ja totalizou cerca de 27000 m?3
(ANP, 2014b). Assim, neste trabalho, foi estudada uma planta com capacidade de
producéo de 48000 m?3 de biodiesel por ano.

Alguns dos critérios econémicos amplamente utilizados sédo: o custo de capital,
custo de fabricacdo e o payback period. Além disso, a estimativa preliminar do
desempenho econémico de uma planta de producdo, ainda que em fase de projeto,
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pode ser feita em fungéo do lucro do empreendimento. De acordo com PERLINGEIRO
(2005), este € um lucro relativo que estima a vantagem de investir no processo
industrial, sujeito a um risco comercial, em detrimento de outro investimento que

oferece uma taxa de retorno garantida, com risco zero.

A quantidade e a qualidade das informagdes necessarias para realizar a
estimativa dos custos envolvidos influem na precisdo da mesma. De modo geral,
quanto maior a quantidade de informagbes maior € a precisdo da estimativa, porém,
maior é o custo para sua realizagdo. TURTON et al. (2009) dividem a estimativa do
custo de capital de um processo industrial em cinco categorias: estimativa detalhada,
definitiva, prelimimar, ordem de magnitude (ou de viabilidade), e estimativa de estudo.

A estimativa preliminar do projeto exige o dimensionamento preciso dos
equipamentos, que € feito em conjunto com o design das tubulagées, instrumentacéo,
e requisitos elétricos. Na estimativa definitiva, € necessario especificar todos os
equipamentos, utilidades, instrumentagédo, construcdes fora do local (off-site). Ja a
estimativa detalhada requer um completo conhecimento da engenharia do processo e
utilidades. Ao final do estudo, a planta podera ser construida com base nos resultados
obtidos.

A estimativa de viabilidade é a mais simples, baseando-se apenas em
informagdes de custo de plantas ja existentes; neste caso, estima-se o custo de um
equipamento em fungéo de sua capacidade empregando um fator de escala. Por fim,
na estimativa de estudo (Study estimate) € necessario realizar apenas o
dimensionamento aproximado dos principais equipamentos envolvidos no processo,
utilizando para isto, algumas regras heuristicas quando os dados reais ndo sao
conhecidos. A partir desta metodologia, o custo capital aproximado pode ser estimado
com uma incerteza variando de -20% a +30% (TURTON et al., 2009).

A avaliagcdo econémica realizada nesta tese € classificada como estimativa de
estudo. Dessa forma, ndo foram consideradas informagbes de layout do terreno,
instrumentagdo de processo, e tubulacdo. Embora sejam requeridas no projeto de
plantas quimicas, as bombas de reposi¢cao também nao foram consideradas.

Foi considerada uma fabrica operando 24 horas por dia durante 330 dias no
ano, totalizando 7920 h/ano. Os precos f.0.b (Free On Board) de todas as matérias-
primas, catalisador, e produtos utilizados neste trabalho foram retirados da literatura, e
encontram-se na Tabela 23. Esta também disponibiliza os precos de utilidades como
agua de resfriamento, eletricidade, etc.
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Tabela 23 — Pregos dos insumos e utilidades utilizados na avaliagdo econémica.

Insumos & Utilidades Especificacao Preco
Matérias-primas
OleodePalma | - US$ 0,68/kg®
Etanol 99,8% PA ACS US$ 1,68/kg?
Enzima Lipase de C. an_tarctice} _imobilizada US$ i
em resina acrilica 953,54/kg
Produtos
Biodiesel 99,7% em massa de ésteres US$ 1,10/kg°
Glicerina 99% em massa US$ 0,605/kg?
Utilidades
Agua de Resfriamento 400kPa; 32,2 °C US$ 0,46/t
Eletricidade | e 1 35,2/S|\§Whe
Vapor de baixa pressao 462kPa; 160 °C US$ 29,3/t
Vapor de alta pressao 2913kPa; 232 °C US$ 38,4/t
“Retirado de Sistema de Analise das Informagdes de Comércio Exterior (AliceWeb),

http://www.aliceweb.mdic.gov.br; °Obtido a partir de Sotoft et al. (2010); “Valor de referéncia fornecido
pela ANP em agosto de 2014; YRetirado de Encarnagdo (2006); “Retirado de Anuario estatistico de
energia elétrica 2013 fornecido pela Empresa de Pesquisa Energética (EPE),
http://www.epe.gov.br/AnuarioEstatisticodeEnergiaEletrica.

4.3.2 Custo de aquisicdo de equipamentos

O custo de um equipamento, em US$, construido em ago carbono e operando
a pressdao ambiente (Cp9 foi estimado através da Equacao (58) baseada na
capacidade de cada equipamento (TURTON et al, 2009). As correlacoes
apresentadas pelos autores sdo para o ano de 2001 e, portanto, os custos foram
atualizados para o ano de 2014 (primeiro semestre) através dos indices CEPCI
(Chemical Engineering Plant Index), com CE»,01=397 e CEyx14=567 (CHEMICAL

ENGINEERING, 2014) de acordo com a Equacao (59).

log Cp° = K; + K, - log(A) + K; - [log (A)]? (58)
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onde K;, K, e K3 sdo parametros tabelados relacionados a cada equipamento; A é a
capacidade do equipamento.

CEPCL,,,

Cp°(2014) = Cp° (2001
P ( )=Cp( )CEPCI2001

(59)

O custo estimado do equipamento instalado (Bare module cost, Cgy) foi
calculado através da Equacéao (60), onde Fgy é o fator que leva em consideracéo o
material de construcéo e a pressao de operacdo de cada equipamento. Este fator é
calculado a partir da Equacgéo (61).

Con = CPOFBM (60)
Fpy =B +B,F\ Fp (61)

onde B; e B, sdo parametros que dependem do tipo de equipamento; F,, é o fator de
material; Fp € o fator de pressao. Quando o equipamento € construido em ago carbono
e operaa 1 atm, Fy=F,=1 e Cau=Cp°.

O custo das colunas de destilacdo envolve os custos da torre, custo dos pratos
(bandejas), e custos do refervedor e condensador. Considerou-se o emprego de
bandejas sieve, cujo custo (Cgv) foi obtido através das Equagbes (62) e (63).
Considerando o ag¢o carbono como material de construgéo, o valor de Fgy € igual a
um. O fator de pressao (F,) para colunas operando abaixo de 0,5 barg é igual a 1,25.

Con = CPONFBM F, (62)

logF, =0,4771+0,0851log(N) —0,3473[1og(N)]2 para N<20 (63)

onde F, é o fator que contabiliza o numero de bandejas (N) utilizadas.

O custo das bombas centrifugas consideradas neste trabalho foi realizado
através da correlagdo apresentada por SEIDER et al. (1999) expressa pelas Equagbes
(64) e (65) para bombas com um estagio e rotagcao de 3600 rpm.

o’ =exp{K1+K2[1n(S)+K3[1n(S)T}} (64)

S=0(H)* (65)
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onde S é o fator de tamanho da bomba, Q é o fluxo que passa através da bomba (em
galdes/min), e H é a altura manométrica da bomba (em ft).

Foram considerados trocadores de calor do tipo casco e tubo com cabega
flutuante (floating head), em contracorrente; casco com orientacdo horizontal,
construido em ago carbono tanto no lado do casco, como no tubo. Além disso,
adotando regras heuristicas, adotou-se o éleo passando pelo lado do casco, queda de
pressao igual a 7 psi (48,3 kPa) e um AT, = 10 °C (BRANAN, 2002; WALAS, 1990).
O vapor d’agua foi utilizado como fluido de aquecimento e agua fria foi empregada
para refrigeracao.

Os valores do calor trocado (Q) e da diferenca de temperatura média
logaritmica (LMTD) sao obtidos através do dimensionamento do trocador de calor
retirados do programa HYSYS, porém, este gera um valor de &rea de troca térmica
igual a 60,32 m2, independentemente dos valores especificados pelo usuario. Assim,
os valores de area e do coeficiente global de transferéncia de calor (U) reportados pelo
programa foram desconsiderados para o calculo do custo. Neste caso, um valor de U
de projeto (20 Btu/°F-ft2-h) foi empregado baseando-se em regras heuristicas (SEIDER
et al., 1999). Por conseguinte, o valor da area de troca térmica (A) foi calculado
através da Equacéo (66).

A(ft?) = —2 (66)

U:-LMTD

No caso dos condensadores das colunas de destilagdo, também foram
considerados trocadores de calor do tipo casco e tubo, com o liquido a ser
condensado passando pelo lado do tubo. Nos refervedores, a agua de refrigeracéo
entra a 7,22 °C e sai no maximo a 32,22 °C.

A Tabela 24 apresenta os valores dos parametros utilizados nos calculos dos
custos dos principais equipamentos considerados na simulagdo do processo de
produgao de biodiesel via rota enzimatica.

As correlagdes apresentadas por TURTON et al. (2009) e por SEIDER et al.
(1999) para a estimativa dos custos de aquisicao do novso equipamentos sao validas
apenas dentro de um determinado intervalo relacionado com a capacidade de cada
equipamento. A selecdo dos tipos de equipamentos a serem utilizados na planta
estudada foi feita a partir destes intervalos e das regras heuristicas citadas
anteriormente. Os valores dos intervalos de operagéo validos para cada equipamento
selecionado encontram-se na Tabela 25.
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Tabela 24 — Parametros de acordo com cada equipamento. Valores obtidos de
TURTON et al. (2009).

Equipamento Parametros

K4 K> Ks B; B Fn Fo Fq Fem
Reator
PBR-100 3,3496 -0,2765 0,0025 4
Trocador de calor
E-100, E-101, E102 | 33444  0,2745 -0,0472 1,74 155 1 1 3,29
Condensador/
Referverdor (fixed 4,3247 -0,303 0,1634 1,63 1,66 1 1 3,29
tube)
Bombas
Centrifuga
(P-101 e P-102) 9,2951 -0,6019 0,0619 1,89 1,35 1,8 1 4,32
Reciproca (P-100)

3,8696 0,3161 0,122 1,89 135 1,8 1 4,32
Torre de
destilacdo
T-100 /T-101 3,4974 0,4485 0,1074 1 1,25 4,53
Bandejas sieve
T-100 2,9949 0,4465 0,3961 1 1 0,3331 1
T-101

2,9949 0,4465 0,3961 1 1 0,2708 1

Tabela 25 — Intervalo de operacgéo valido nas correlagdes de custo dos equipamentos.

Equipamento

Validade do intervalo

PBR-100

TC E-100, E-101 e E-102

Condensador/ Referverdor (fixed tube)

Bomba Centrifuga (P-101 e P-102)

Bomba Reciproca (P-100)

Torres T-100 /T-101

Bandeja sieve

5 < Voulme do reator < 45 m3

10 < Area de troca térmica < 1000 m?
1 < Area de troca térmica < 10 m2

10 < Vazao < 5000 gpm

0,1 < Poténcia < 200 kW

0,3 < Volume < 320 m3

0,07 < Area < 12,3 m2

Fonte: TURTON et al. (2009) e SEIDER et al. (1999)
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4.3.3 Capital de investimento (Cric)

TURTON et al. (2009) definem o valor total do capital a ser investido em um
novo empreendimento como a soma do custo de capital fixo (Crc) e do capital de giro
(Cwe), definido como o capital disponivel para a condugdo do empreendimento
conforme Equacéao (67). O capital fixo (Cgc) representa a soma dos custos dos
equipamentos (Cgyr), do custo com imprevistos e taxas (Ccf), € custos com facilidades
(Cac) como mostra a Equacgao (68).

Cric(US$/ano) = Cpc(US$/ano) + Cyc(US$/ano) (67)

Cpc(US$/an0) = CBM + CCF + CAC (68)

= Custo total de fabricacao do biodiesel

O custo total de manufatura (Ciy) foi estimado com base nos pregos e
quantidade consumida das matérias-primas e utilidades apresentados na Tabela 23.
Ele inclui, além dos custos de matéria-prima (Cpanrim) € custos com utilidades (Cusi), 0
custo com operadores (Co) e outros cargos hierarquicos (Cp), custos com
manutencdo e reparos de equipamentos (Cusgr), custos com patentes e royalties
(Cpsnr), seguros e impostos (Csg)), depreciacao (Cp), e 0s custos com despesas gerais
(Coerais)-

Para o célculo do custo com operadores utilizou-se a Equacao (69); neste
caso, 0 numero de operadores necessarios para a planta foi obtido através da
Equacdo (60) conforme descrito por TURTON et al. (2009). O numero total de
operadores foi calculado considerando que um operador trabalha 49 semanas/ano
com turnos de 8 horas/dia totalizando 245 turnos por operador por ano (49
semanas/ano x 5 turnos/semana). Além disso, foi considerada uma fabrica operando
24 horas/dia durante 330 dias/ano com 3 turnos/dia, totalizando 990 turnos/ano. O
salario de cada operador adotado foi de US$ 877,19 por més equivalente a cerca de
R$ 2000, considerando uma taxa de cambio igual a 1US$=R$2,28, valor médio de
01/2014 a 09/2014 (BANCO CENTRAL DO BRASIL, 2014).

Cor (US$/ano) = N,,, - Salario anual (69)
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N, =(6.29+3L7N,? +0,23N,,)"* (9997 ) (70)

onde N,, & o numero total de operadores necessarios; N, € o néumero de etapas
envolvendo sdlidos (neste trabalho, N,=2 representando o transporte e remog¢édo do
catalisador); N,, € o numero de operagdes unitarias qua ndo envolvem soélidos (neste
trabalho, N,,=7 excluindo tanques e bombas).

A Equacéo (71) mostrada a seguir foi utilizada para o calculo do custo direto de
fabricagao (Cpwm) definido pela soma dos custos dos custos de matéria-prima (Cpatprim)
e custos com utilidades (C.), 0 custo com operadores (Cp,) e cargos superiores (Cp).
O ultimo foi estimado através da relagéo apresentada na Equagéo (72).

Cpy (US$/ano)=C,

matprim

+C

util

+C,. +C, (71)

C,(US$/ano)=0,18C,, (72)

O custo direto de fabricacao (Cry) é a soma dos custos com matérias-primas,
utilidades e custos com operadores (Co) e demais cargos (Cy). Os gastos com
pagamento de royalties e patentes representam 3% do custo direto de fabricagdo, Cry.

Os custos com manutencéo e reparos (Cugr), seguros e impostos (Css), € a
depreciacao (Cp) correspondem a uma porcentagem do capital fixo (Crc) conforme
mostram as Equacdes (73) a (75).

Cyar (US$/ano)=0,06C, (73)
Cse; (US$/ano)=0,2Cy. (74)
C, (US$/ano)=0,10C . (75)

O custo com suprimentos operacionais (Cos) € 0 custo com despesas de
laboratério (C.a,) s@o estimados através das Equacgdes (76) e (77), enquanto o custo
com armazenamento e estocagem de produtos e reagentes (C.s) € calculado a partir
da Equacao (78).

Cos(US$/an0) = 0,15 * CM&R (76)

Crap(US$/ano) = 0,15 * Cy, (77)
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Cest (US$/ano) = 0,6 * (Cop, + Cp, + Cygr) (78)

Os custos com despesas gerais englobam os custos administrativos, que
representam 25% de C.s, custos com distribuicdo e vendas do produto (igual a 10%
de Cryv), € 0s custos com pesquisa e desenvolvimento (5% de Cmy). O crédito de
glicerina (Cyic) mostrado na Equagéo (79) equivale ao valor total recebido com a venda
deste subproduto. Dessa forma, o custo total de manufatura do biodiesel de palma
através da etandlise enzimatica foi estimado através da Equacao (80).

Cq1ic(US$/ano) = precogiicerina (US$) - Quantidade produzida (kg/ano)  (79)
Ctota1 (US$/ano) = Cpy + Cmgr + Cos + Crap + Cpar + Cest + Csgr + Cp + Cgerais — Cguic (80)

A receita (R) gerada através da venda do biodiesel € calculada através da
Equacéao (81). O preco de venda adotado nesta tese baseou-se no valor de referéncia
divulgado para o 38° leildo de biodiesel da ANP (ANP, 2014).

R(US$/ano) = precopipgiese1(US$) - Quantidade produzida (kg /ano) (81)

O lucro liquido antes do imposto de renda (LA) definido por TURTON et al.
(2009) foi obtido calculando-se a diferenca entre a receita (R) e o custo total de
fabricagcdo do produto (Ciy.), considerando a depreciagdo. O valor do /R pode ser
obtido através da Equacao (82), e o lucro liquido depois do imposto de renda (LD) é
definido como o lucro bruto descontado o valor do imposto de renda (/R) pago,
podendo ser calculado através da Equacgao (83). Assim, observando esta ultima, é facil
notar que para haver rentabilidade do investimento € necessario que LD seja positivo
(PERLINGEIRO, 2005).

IR (US$/ano) = 0,5 * LB(US$/ano) (82)

LD(US$/ano) = LA(US$/ano) — IR(US$/ano) (83)

Um critério que pode ser usado para avaliar o desempenho econbémico
preliminar de uma planta de processo € através do calculo do Payback period definido
como o tempo decorrido para que o lucro liquido se iguale ao investimento inicial feito.
Seu valor foi calculado de acordo com a Equacao (84) relatada por PETERS et al.
(2003). Neste trabalho, o lucro liquido (LD) e o Payback period foram utilizados como
variaveis de resposta para a analise econdmica e analise de sensibilidade. Além disso,
o preco ideal para comercializacdo do biodiesel definido pela Equacao (85) foi
comparado com o valor praticado atualmente.
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Payback period = —11¢ (84)

R—Cyotal

Ctota1(US$/ano)
Taxa de produgio (kg/ano)

Preco biodiesel(US$/kg) = (85)

4.3.4 Resultados e Discussgo

Seguindo o procedimento descrito no item anterior, os valores do custo de
aquisicao dos equipamentos, do capital total de investimento, e do custo total de
fabricacao do biodiesel através da tecnologia enzimatica foram determinados.

O custo total de aquisicao dos equipamentos (Cgyr) estimado em délar foi
convertido para a moeda brasileira e encontram-se na Tabela 26. Observando os
valores encontrados, € possivel notar que o custo de aquisicdo dos equipamentos
envolvidos na etapa de separacao (colunas de destilagdo) representa uma parcela
total equivalendo a

significativa do custo de aquisicao dos equipamentos,

aproximadamente 65% de Cgyr em todos os casos estudados.

Tabela 26 — Custo de aquisicao dos equipamentos.

Equipamento | Nome Csu (RS)
SIM1 SIM I SIMII SIMIV
P-100 3.416.43 331013 242143 3.415.51
Bombas P-101 3.567.12 3.618.96 3.586,53 3.491.44
P-102 6753940  67.75590  67.75590 67.539,40
E-100 2714547  29.854.41 29.865 41 30.171.24
E-101 3085400  28.30245  28.308.89 28.270.65
Trocadores de | E-102 166.820.84  167.832,68 16659023  174.960.49
calor Condensador 26468889  281.01521  286.07537  277.126,53
T-100/T-101
Refervedor 176.451.22 17501661 17479204 17560653
T-100/T-101
Colunasde | T-100 7112231 7112231, 71.122,31 71122,31
destilagao T-101 220.000,13  196.928,51  220.000,13 __ 220.000,13
Reator PBR-100 96.756,51 96.756,51 96.756,51 96.756,51
_ T-100 5.436,05 5.436,05 5.436,05 5.436,05
Bandejas
T-101 1238507 1131325  12.385,07 12.385,07
Conr , RS 1.146.192.66 1.138.274.18 1.165.096.08  1.166.282,08
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De acordo com os resultados fornecidos por ZHANG et al. (2003b), o custo
com aquisicao de equipamentos estimado para a etapa de separacdo de uma planta
de biodiesel via catalise alcalina com capacidade de producao de 8000 t/ano, equivale
a 59% do custo total dos equipamentos.

O caélculo do custo das colunas de destilagcdo apresentado pelos autores nao
inclui os custos com condensador e refervedor. Portanto, considerando apenas o0s
custos da torre de destilagdo e bandejas, o custo com equipamentos da unidade de
separagao nesta tese é igual a aproximadamente R$309.000 para os quatro casos
analisados, enquanto que para a planta de producdo reportada por ZHANG et al.
(2003b) esse valor igual a cerca de R$210.000. E importante notar que a capacidade
de produgéo desta planta é 5 vezes menor que a considerada nesta tese.

As plantas quimicas comumente apresentam economia de escala e, por isso,
para comparar os resultados aqui obtidos com os fornecidos por Zhang et al. (2003b)
foi empregada a fungdo exponencial apresentada na Equacéo (86).

(86)

gustoz _ (Capact:dadez)m
usto, Capacidade;

onde Custo; refere-se ao custo de producdo de uma planta com Capacidade /; o
expoente m € o fator de escala, cujo valor varia de 0,48 a 0,87 para o custo de
equipamentos. De acordo com BOERRIGTER (2006), m=0,7 para uma planta de

biodiesel.

O custo dos equipamentos estimado para ano 2000 por Zhang et al. (2003b) foi
atualizado para o ano 2014 e a Equagéao (80) foi entdo empregada para o calculo do
custo de um planta com capacidade de producédo igual a 41000 t/ano de biodiesel
através da rota alcalina. Dessa forma, Custo, = R$661.000. Com isso, como ja
esperado, percebe-se que os custos para separar e purificar o biodiesel através da
transesterificagdo alcalina é maior que o da transesterificacdo enzimatica, uma vez

que, nesta, a separagao € muito mais simples do que na primeira.

Na Tabela 27 estdo dispostos os resultados do custo total de investimento
(Cric) para os quatro casos estudados.
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Tabela 27 — Capital de investimento para cada caso estudado.

SIM | SIM I SIm i SIM IV
Custos
(R$ x 10°®)
Custo com imprevistos e taxas, Ccr 0,21 0,20 0,21 0,21
Custos com facilidades, Cac=0,3*Cpur 0,34 0,34 0,35 0,35
Capital fixo, Crc 1,70 1,68 1,72 1,73
Capital de giro, Cwc=0,15* Crc 0,25 0,25 0,26 0,26
Capital de investimento, Crc 1,95 1,94 1,98 1,99
0,8
SIM I SIM I SIM I SIM IV

Custo (millhoes R$)
o o
ES o

o
no

0,0

Estudo de Caso

Figura 33 — Comportamento econdmico do processo para os casos |, II, I, e IV.
(m Custo Total do EquipamentosmCapital de Investimento;= Custo total de fabricagéo).

Devido a perda de atividade da enzima, seu custo foi calculado assumindo uma
substituicdo mensal da lipase no reator. Esta hipétese foi adotada com base no estudo
reportado por HSIAO-CHING et al. (2011), onde, de acordo com os autores, a enzima
Novozyme® 435 foi capaz de transesterificar o 6leo de soja com etanol em um reator
PBR por 30 dias sem perder a atividade catalitica. A massa de catalisador necessaria

foi calculada através da Equacao (87), equacao de projeto para o reator PBR
(FOGLER, 2002).

XO eo dXO eo
W = Fyle00 fo teo —elee. (87)

(=Toleo)

onde W é massa de catalisador; Fueoo € @ vazao molar de 6leo inicial; Xye € a
conversao de 6leo; (-r,e0) € a taxa de consumo de 6leo.
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Tabela 28 — Custos de fabrigao e lucro de empreendimento.

Custos Sim 1 SIiMi  SIiMill  SIM IV
Matérias-primas

Oleo de palma, R$ x 10°%/ano 2,99 2,86 2,86 2,99
Etanol, R$ x 10°®/ano 9,77 9,79 9,79 9,77
Enzima Novozyme® 435, R$ x 10°%/ano 6,68 6,68 6,68 6,68
Utilidades

Energia Elétrica, R$ x 10°%/ano 0,10 0,016 0,0066 0,0074
Agua de Resfriamento, R$ x 10%ano 3,48 0,51 0,23 0,25
Vapor de baixa pressio, R$ x 10"%/ano 0,028 0,028 0,027 0,028
Vapor de alta pressdo, R$ x 10°%/ano 0,42 0,23 0,43 0,43
Operadores (Co.), R$ x 10°®/ano 0,50 0,50 0,50 0,50
Supervisores, engenheiros,etc (Cy), R$ x 10°®%/ano 0,090 0,090 0,090 0,090
Custo direto de fabricacdo (Cry), R$ x 10%/ano 26,67 25,77 26,19 26,37
Manutengao e Reparo (Cuygr), R$ x 10%/ano 0,045 0,044 0,045 0,045
Suprimentos (Cos), R$ x 10%/ano 0,0067 0,0065 0,0068 0,0068
Laboratério (Cpas), R$ x 10®%/ano 0,075 0,075 0,075 0,075
Patentes e Royalties (Cpgr), R$ x 10%/ano 0,80 0,77 0,79 0,79
Estocagem (Ces), R$ x 10°/ano 0,38 0,38 0,38 0,38
Impostos e Seguros (Cias) , R$ x 10°%/ano 0,024 0,024 0,024 0,024
Administrativos, R$ x 10°%/ano 0,095 0,095 0,095 0,095
Distribuicdo e vendas, R$ x 10%/ano 0,064 0,064 0,064 0,064
P&D, R$ x 10®/ano 0,13 0,13 0,13 0,13
Crédito de Glicerina, R$ x 10®/ano 2,33 2,35 2,35 2,36
Custo Total de produgao, R$ x 10®/ano 52,75 50,94 51,81 52,18
Receita, R$ x 10%/ano 41,08 39,17 39,17 41,08
LA, R$ x 10°%ano -14,00 -14,12  -15,00 -13,43
Payback Period N/A N/A N/A N/A
LD, R$/ano -7,00 -7,06 -7,50 -6,72
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Os resultados disponiveis na Tabela 28 revelam que, considerando os pregos
de matérias-primas praticados atualmente, a planta de biodiesel projetada é inviavel
economicamente (lucro negativo). Entretanto, o custo com matérias-primas € um fator
critico para o insucesso deste projeto, portanto, uma analise da sensibilidade do lucro
liquido (LD) em fungé@o da variagdo dos pregos do Oleo de palma, do etanol e da
enzima foi conduzida.

O lucro liquido ndo se mostrou muito sensivel a variagbes no prego do 6leo.
Dentro do intervalo de pregco R$ 1545/t a R$ 45,6/t de 6leo de palma. Cabe ressaltar
que o preco do 6leo igual R$45,6/t foi adotado para comparar com o prego do 6leo de
fritura utilizado por AL-ZUHAIR et al. (2011) na estimagéo dos custos de producéo de

uma planta de biodiesel via metandlise enzimatica.

Para o intervalo de preco estudado, a planta de biodiesel ndo gerou lucro,
indicando que a implementacdo de uma fabrica de biodiesel via etandlise enzimatica
independe da fonte do 6leo vegetal escolhido. A Tabela 29 e a Figura 34 mostram os
valores do lucro (prejuizo) obtidos relacionados a esta analise.

Tabela 29 — Andlise da sensibilidade do lucro em fun¢ao do preco do 6leo de palma.

p steo (RS Lucro Liquido, LD (R$*10°/ano)
reco cleo (R$/1) SIM | SIM Il SIM Il SIM IV
1545,52 -92,84 -89,62 -90,61 -92.20
456,00 -32,64 -32,04 -33,04 -31,99
154,56 -15,98 -16,12 -17,11 -15,33
45,60 -9,96 -10,36 -11,35 -9,31
O 1 1 1

= —SIM|

§ 20 It SIM I

L N R A SIMIII

b ol _40 L

o D O B SIM IV

&

(=

= 60 |

—

o

S 80 |
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|
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Preco do 6leo de palma (R$/t)

Figura 34 — Sensibilidade do lucro liquido em relacao ao preco do éleo de palma.
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Ao perturbar o preco do etanol foi observada uma variagdo no lucro do
empreedimento. Através da Figura 35 e Tabela 30 é possivel perceber a alta
sensibilidade da variavel analisada em relacdo ao pregco do etanol. Os resultados
mostram que o projeto torna-se economicamente viavel caso o etanol seja adquirido a

um prego abaixo de aproximadamente R$ 1500/1.

Tabela 30 — Andlise da sensibilidade do lucro em fun¢ao do preco do etanol.

P do Etanol (RS Lucro Liquido, LD (R$*10°/ano)

reco do Etanol (R$/1) SIM 1 SIM Il SIM Il SIM IV
3832.68 15.98 1612 1711 15.33
6112,68 32,57 32,73 33,72 -31,02
1552,68 0,61 0,50 -0,50 1,26
12996 245 234 1,35 3.10
4104 8.92 8.82 7.83 9,57

As diferengas nos valores do lucro obtidos entre os quatro casos estudados,
conforme mostrados na Tabela 30, mostra a importancia das hipéteses feitas na etapa
de simulagdo do processo. O emprego de parametros de interacdo do modelo
termodinamico e a especificagdo do 6leo (e do biodiesel) podem levar a uma tomada
de decisao equivocada quanto a viabilidade ou rentabilidade de um processo.
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40
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Preco do etanol (R$/t)
Figura 35 - Sensibilidade do lucro liquido em relagdo ao preco do etanol.
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Uma das principais desvantagens da rota enzimatica é o alto custo das
enzimas atualmente. Uma forma de solucionar esse problema seria utilizar enzimas
com menor preco. A andlise de sensibilidade do LD em funcdo do pregco da
Novozyme® 435 (Nvz 435) foi realizada com a intengdo de encontrar o valor que torna

essa rota tecnoldgica economicamente viavel.

Variando o preco da enzima em um intervalo de R$2176/kg a R$218/kg foi
possivel observar a alta sensibilidade do LD em fungdo dessa variavel. As
consideragbes feitas na etapa de simulagdo do processo novamente mostraram a
influéncia na tomada de decisdo quanto ao investimento do mesmo. Para os casos
SIM | e SIM Il, o projeto torna-se viavel quando a enzima é adquirida com pre¢co menor
que R$335/kg (valor cerca de 8 vezes menor que o prego atual da enzima, R$
2176/kg), enquanto que para a SIM IIl a implementacdo da planta sé seria possivel a
um preco abaixo de R$ 222/kg. A andlise do projeto através da simulagdo SIM IV
mostrou-se viavel a um prego menor ou igual a R$424/kg de enzima. A Figura 36 e a
Tabela 31 ilustram os resultados obtidos relacionados a sensibilidade do lucro em
funcao do preco da enzima.

Tabela 31 — Analise da sensibilidade do lucro em fungéo do prego da enzima Nvz 435.

Progo da Enzima (RS/kg) Lucro Liquido, LD (R$*10°®/ano)

SIM I SIMII SIM Il SIM IV
2176,33 -15,98 -16,12 -17,11 -15,33
870,53 -4,54 -4,68 -5,67 -3,90
403,29 -0,45 -0,59 -1,58 0,20
362,96 -0,10 -0,23 -1,23 0,55
282,93 0,60 0,47 -0,53 1,25
261,16 0,79 0,66 -0,34 1,44
217,63 1,18 1,04 0,04 1,82

Considerando o prego da enzima Nvz 435 igual a R$ 283/kg, calculou o
payback period e o preco minimo do biodiesel para os quatros casos estudados
empregando as Equacdes (84) e (85), respectivamente.
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Figura 36 — Sensibilidade do lucro em fungdo do preco da enzima Novozyme® 435.

Para SIM | o preco minimo de venda do biodiesel seria igual R$2,48/kg com
payback period igual a 2,84 anos. O preco do biodiesel é bastante aceitavel, ja que o
seu valor atual no Brasil é R$ 2,51/kg (ANP, 2014a), no entanto, o valor do payback
period deve ser menor que 2 anos para empreendimentos de alto risco (SEIDER et al.,
1999). Um payback period de 3,19 anos com preco minimo do biodiesel igual a
R$2,49/kg foi encontrado para o caso SIM I, ja para SIM lll estes valores sdo 21,33 e
R$2,54/kg, respectivamente. Para o caso SIM 1V, o valor do payback period calculado
foi de 1,95 anos e o biodiesel podendo ser vendido a R$ 2,45/kg.

4.4 Consideracoes Finais

O projeto conceitual do processo de producao de biodiesel de 6leo de palma
via etandlise enzimatica foi elaborado empregando-se o simulador Aspen HYSYS®.
Uma planta capaz de produzir anualmente cerca de 48000 m* do biocombustivel foi

projetada e os principais equipamentos envolvidos foram dimensionados.

Foram realizadas quatro simulacées do processo (casos | a V), alterando-se a
especificagdo do 6leo vegetal e biodiesel, e os parametros de interagdo binaria do
modelo NRTL. Na etapa de dimensionamento dos equipamentos, 0s quatro casos
apresentaram resultados similares, porém, algumas diferencas puderam ser

identificadas, como os valores das vazdes de reciclo do etanol, e consequentemente,
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a vazao e composicao da corrente de entrada do reator; os calores trocados nos
condensadores e refervedores das colunas de destilacao; e a poténcia das bombas.
Isso mostra a importancia de se certificar que as hipéteses feitas durante a simulagao

sejam aceitaveis.

A andlise da viabilidade econémica da planta de biodiesel foi realizada para os
quatro casos estudados. A partir do valor do custo de investimento obtido, a rota
tecnolégica mostrou-se economicamente inviavel, considerando os precos de

matérias-primas praticados atualmente.

Para avaliar os possiveis fatores que tornam a tecnologia enzimatica inviavel a
nivel industrial foi feita uma analise da sensibilidade do lucro liquido obtido descontado
o imposto de renda em relagdo ao preco da enzima, ao preco do 6leo, e ao preco do
alcool.

Os resultados evidenciaram a alta sensibilidade do lucro em fungéo do preco
da enzima. Para os casos SIM | e SIM Il, quando o custo da enzima é menor que
R$335/kg o projeto torna-se viavel. Para a SIM Il a viabilidade ocorre apenas quando
0 prego da enzima € menor que R$ 222/kg, enquanto que para SIM IV o projeto seria
economicamente viavel para um prego abaixo de R$424/kg de enzima.

O lucro liquido também se mostrou altamente sensivel ao prego do etanol. Em
todos os casos, os resultados mostraram que o projeto torna-se viavel quando o preco
maximo do etanol é aproximadamente R$ 1500/t.

Perturbagdes no preco do 6leo nao geraram lucratividade para a planta
projetada, indicando que, dentro das condi¢des estudadas, a viabilidade econdmica da
planta de biodiesel via catdlise enzimatica independe do 6leo vegetal escolhido.

Os resultados obtidos mostraram a importancia da acuracia dos dados de
equilibrio de fases e cinéticos na tomada de decisdo em relacdo a implantagcdo do

novo empreedimento.

O pior cenario encontrado (menor lucratividade) foi o gerado através da
simulagcdo SIM Ill que considera as mesmas hipbteses adotadas nos demais
estudados encontrados na literatura até o momento de confecgdo desta tese. Isto
indica que estas hipdéteses ndo sdo adequadas gerando uma conclusao relativa a
viabilidade econémica do processo mais pessimista do que seria obtido caso se

utilizassem com as informacgdes reais do processo.

114



Capitulo 5

CONCLUSOES

A reagao de transesterificagdo do 6leo de palma com etanol e enzima
Novozyme® 435 a 42 °C e razdo molar alcool:6leo 6:1 foi realizada no laboratério,
obtendo-se uma converao de aproximadamente 80% de 6leo de palma em 24 horas.

Através de medidas de conversao de éleo de palma em fungédo do tempo de
reacdo o0s parametros cinéticos aparentes foram estimados, considerando trés
modelos diferentes. Dois modelos empiricos de taxa de reagdo foram comparados
com o modelo Ping-Pong Bi Bi com inibigao pelo alcool.

Qualitativamente, os trés modelos sdo equivalentes, todavia, a andlise
estatistica dos parametros estimados mostrou que o modelo 1 é o mais adequado
para descrever o comportamento dos dados de conversdo de 6leo obtidos. Este
modelo, ao contrario do modelo PPBBr, leva em consideracdo a presenca dos
produtos, o que o torna mais adequado para descrever o comportamento cinético da

reacao, uma vez que o glicerol formado possui efeito inibitério sobre a enzima.

Experimentos para determinagdo de dados de equlibrio liquido-vapor do
sistema etanol + etil palmitato, envolvido na produgéo de biodiesel de 6leo de palma,
foram realizados utilizando um ebulidmetro “Fischer” empregando trés diferentes
pressbes (10 kPa, 14 kPa, e 101,3 kPa). Com o emprego deste equipamento foi
possivel obter dados de temperatura de ebulicdo e a composi¢éo das fases liquida e
vapor em equilibrio.

Os resultados dos experimentos mostraram que, nas trés pressdes aplicadas, a
fase vapor € rica no componente mais leve, e que o etil palmitato exerce pouca

influéncia na temperatura de ebuligdo da mistura binaria estudada.

O comportamento dos dados experimentais foi descrito adequadamente pelo
modelo NRTL apresentando um baixo desvio absoluto para todos os sistemas
avaliados.
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O modelo UNIFAC mostrou ser capaz para predizer os dados de equilibrio
liquido-vapor de sistemas envolvendo etanol + éster etilico e éster etilico + éster etilico
podendo, portanto, ser utilizado na predicdo de dados de sistemas envolvendo esses
componentes cujos dados experimentais ndo se encontram disponiveis na literatura.
Porém, o desvio encontrado na predicdo dos dados para o sistema etanol + etil
estearato mostram que este modelo deve ser usado com cautela, nao eliminando a

necessidade de se obter os dados experimentalmente.

Com o auxilio do programa Aspen HYSYS®, foi elaborado um projeto
conceitual do processo de produgcdo de biodiesel de 6leo de palma via etandlise
enzimatica. Os resultados mostraram que a viabilidade do processo é altamente
dependente do prego da enzima e do etanol, sendo inviavel economicamente com
precos destas duas matérias-primas praticados atualmente, porém, poderia tornar-se
viavel se, por exemplo, o preco da enzima fosse aproximadamente oito vezes menor

que o valor atual.

Também foi exibida a importancia da acuracia dos dados cinéticos e de
equilibrio de fases no dimensionamento dos equipamentos, na avaliagdo econdémica

preliminar do processo.

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Conforme mostrado no capitulo dois, devido ao alto custo dos ésteres
insaturados, até o momento, dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol
+ etil oleato e etanol + etil linoleato ndo se encontram disponiveis na literatura. Estes
dados sdo de extrema importancia, ja que estes ésteres estao presentes em grande
quantidade na maioria dos biodieseis produzidos. Por isso, é necessério obter dados
de ELV destes sistemas a pressdes reduzidas para que os parametros dos modelos
termodinamicos sejam estimados, e as colunas de destilagdo possam ser projetas

com maior preciséo.

Ao se utilizar uma enzima imobilizada, o efeito de transferéncia de massa
torna-se importante para o completo entendimento do comportamento reacional.

Poucos modelos existentes na literatura englobam este efeito e, portanto, é
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necessario que sejam feitos estudos para obter uma taxa de reagdo de
transesterificagcdo enzimatica simples, e que inclua os efeitos de transferéncia de

massa.

A avaliacdo econdmica do processo mostrou que o preco atual da enzima é um
dos principais motivos para que a rota enzimatica ndo seja empregada em escala
industrial. Atualmente, apenas uma empresa (Novozymes®) conseguiu produzir uma
enzima (liquida) capaz de tornar o processo economicamente viavel. Este processo
€ muito recente (langado no fim de 2014) e merece atengdo, uma vez que a rota
enzimatica possui diversas vantagens em relagdo a rota alcalina conforme foi
mostrado nesta tese. Dessa forma, sugere-se que novos processos de producao de
lipases, visando a diminuicdo de seu custo e, consequentemente, aumentando a
viabilidade do processo de transesterificagdo enzimatica para producao de biodiesel
sejam investigados.

A adequabilidade das hip6teses adotadas nas simulagdes do processo pode
ser avaliada fazendo-se um processo de scale-down, onde experimentos sao feitos
em escala de laboratério (ou piloto) utilizando as mesmas premissas adotadas nas
simulacdes (escal industrial), e os resultados obtidos sdo comparados. Este tipo de
estudo também ndo se encontra disponivel na literatura, apesar de ser de grande
importancia para a producao de biodiesel.
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APENDICE A

Validacao do Ebulibmetro “Fischer”

Tabela 1.A - Dados experimentais de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol +
agua medidos a pressao atmosférica.

KOJIMA et al. (1968) apud
GMEHLING et al. (2012)

Este trabalho

T (°C) Xetanol Yetanol T (°C) Xetanol Yetanol
100,00 0,00 0,0000 78,52 1,0000 1,0000
90,00 0,05 0,3372 78,65 0,8950 0,8622
85,93 0,10 0,4521 78,60 0,8500 0,8391
83,97 0,15 0,5056 79,10 0,7139 0,7650
82,90 0,20 0,5359 79,48 0,6411 0,7032
82,14 0,25 0,5589 79,67 0,5323 0,6851
81,52 0,30 0,5794 79,91 0,4241 0,6414
80,99 0,35 0,5987 80,72 0,3742 0,5800
80,52 0,40 0,6177 86,70 0,0880 0,4240
80,10 0,45 0,6371 100,05 0,0000 0,0000
79,75 0,50 0,6558 - - -
79,42 0,55 0,6765 - - -
79,13 0,60 0,6986 - - -
78,85 0,65 0,7250 - - -
78,60 0,70 0,7550 - - -
78,42 0,75 0,7840 - - -
78,30 0,80 0,8167 - - -
78,22 0,85 0,8591 - - -
78,20 0,90 0,8959 - - -
78,24 0,95 0,9474 - - -
78,33 1,00 1,0000 - - -
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APENDICE B

Dados de Equilibrio Liquido-Vapor

Tabela 1.B - Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol (1) + etil palmitato
(2) medidos a 101,3 kPa.

Tebulicao (°C) X1 \Z DPT(°C) DP x DP vy,
109,19 0,1574 0,9974 0,01 0,0012 0,0011
96,83 0,2132 0,9978 0,01 0,0017 0,0012
85,89 0,3759 0,9987 0,02 0,0010 0,0008
82,76 0,4729 0,9995 0,02 0,0023 0,0013
81,69 0,5977 0,9996 0,03 0,0010 0,0010
79,89 0,6941 0,9997 0,02 0,0015 0,0006
79,72 0,7920 0,9997 0,03 0,0012 0,0010
78,79 0,9046 0,9998 0,02 0,0029 0,0006
78,52 1,0000 1,0000 0,01 0,0001 0,0003

Tabela 2.B - Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol (1) + etil palmitato
(2) medidos a 14 kPa.

Tebulicao (°C) X4 Y1 DPT(C) DP x, DP vy,
35,43 1,0000 1,0000 0,02 0,0002 0,0001
35,48 0,7725 0,9999 0,02 0,0011 0,0021
35,63 0,5776 0,9998 0,02 0,0058 0,0012
35,70 0,4813 0,9998 0,01 0,0002 0,0002
36,11 0,3759 0,9996 0,02 0,0010 0,0010

Tabela 3.B - Dados de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol (1) + etil palmitato
(2) medidos a 10 kPa.

Tebulicao (°C) X4 \Z DP T (°C) DP x, DP y,
29,40 1,0000 1,0000 0,02 0,0001 0,0005
29,47 0,9134 0,9993 0,02 0,0016 0,0011
29,50 0,8456 0,9988 0,02 0,0006 0,0006
29,70 0,6493 0,9982 0,01 0,0002 0,0002
29,85 0,4977 0,9978 0,02 0,0010 0,0015
30,10 0,3759 0,9972 0,03 0,0006 0,0015
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APENDICE C

Pressao de Vapor dos Componentes
Puros

QBIGIN= 1

Pressao de Vapor experimental para o Etanol (Fonte dos dados: Design Institute for Physical
Properties, DIPPR-v1.2)

0.0005 159.05
0.02528 177.73
0.57123 196.41

7.119 215.09

56.72 233.78
320.443 252.46
1382.77 271.14

4814.5 289.82

1.4096E+04 308.50
Pypexp = 3.5817E+04 Pa Tesp: 327.18 K
8.0955E+04 345.87
1.6596E+05 364.55
3.1341E+05 383.23
5.5201E+05 401.91
9.1660E+05 420.59
1.4464E+06 439.27
2.1844E+06 457.96
3.1763E+06 476.64
4.4688E+06 495.32
6.1087E+06 514.00
n := rows(Pvpexp) 0 =20 i=1.n
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Calculando Psat através da equacgéo de Antoine:

3 L
A= 1041 B:= 1.719x 107 ¢ :=-34.43 chutes iniciais
Given
B
A—n—"
Texp;+C
PVpci =10
B
A—nmw-—
Texp;+C
n Pvpexpi— 10 1
FO(A,B,C) = —
( ) Z PVpeXpi n

i=1

Nl%\/:: Minimize(FO,A,B,C)

10.408
FO(R1 ,R2,R3) =0.048

R=|1719% 10°
~34.508

P:=1.013 Pa

R
2
Tsat .= ———— — R3 RIL
R, —log(P) Tsat = 199.797 K Texp+R;
Pvap, := 10
8><106 T T T
6x10° b i
Pvpexp
000 6| _
Pvap, 4x10 )é/
2¢10° (/‘Z .
0 A loo &% 'e/l0 1
100 200 300 400 500 600
Texp, Texp
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Press&o de vapor do Etil Palmitato dados retirados de Giindiiz Giizel e Xuebing Xu (2012)

3338% 10 °

3.824% 10 °

4376 % 10 °

5.003% 10>

5.715% 10>

6.523% 10 °

7438 % 10 °

8475 % 10 °

9.648x 10>

0.011
0.012
0.014
0.016
0.018
0.021
0.023
0.026
0.03
0.034
0.038
0.043
0.069
0.206
0.0616
1330
2670
4000
5330
6670
8000
9330

Pvpexp :=

N §ata = TOWS(Pvpexp)

Pa

Ngatg = 31

Texp =

i=1. ndata

298.15
299.15
300.15
301.15
302.15
303.15
304.15
305.15
306.15
307.15
308.15
309.15
310.15
311.15
312.15
313.15
314.15
315.15
316.15
317.15
318.15
323.15
333.15
343.15
464.49
481.90
495.23
502.27
508.10
512.23
515.13
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Calculando a Press&o de vapor através da equagéo de Antoine:

A= Ngata A= 1272336 B = 4522.67 C = 0.53431
Given
B
A—mmm—
Texp;+C
PVpci =10
B
A—mm—
Texp+C
n Pvpexpi— 10 1
FO(A,B,C) = Z =

Pvpexp. n
i=1 !

R := Minimize(FO,A,B,C)

12.72336

FO(R.,R_,R.,) = 0.255
R=|45067% 10° ( 2 3)

0.53431
T R2 R
1 _ 3

R1 log(PVpexpi)

n |Texpi - (Tci)|
Texp.
i=1 !

ARD = -100
n
ARD =0.519 % desvio relativo

w03 (2o (1]

AAD=1.813 K

Te R
Pyapg.i= 10 XPrEs

chetes iniciais
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8x10°

6x10°

600

Pvpexp
000
Pvap, 5 /
—- 410 ? A
210° / i
9
/
0 I __— /I |
200 300 400 500
Texp, Texp
Calculando a Pressao de vapor do Biodiesel
fragbes molares dos esteres
ncomp := 6
i:= 1..ncomp
trioleina
0.3585 A
0.014 trimiristina
0.4894 tripalmitina
=1 0.1008 trilinoleina
0.036 triestearina X+ X, + X, + Xy =0.963
0.00132 trilaurina
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454.25
459.25
464.25
469.25
474.25
479.25
484.25
Ts o 489.25 K PspALE =
494.25
499.25
504.25
509.25
514.25
519.25
524.25
529.25

npoint := rows(PsF AEE) =16

j = 1..npoint

ncomp
> (PSFAEEJ. ’ i'xi) =
i=1
556.754
701.059
878.714
1.096°103
1.362:103
1.685°103
2.076°103
2.548'103
3.115°103
3.794-103
4.603-103
5.566°103
6.707'103
8.057-103
9.642°103
1.151-10

x1

464.35

570.03

696.52

847.27

1026.00
1238.00
1487.00
1779.00
2120.00
2518.00
2980.00
3514.00
4129.00
4838.00
5649.00
6577.00

X2

2013.00
2508.00
3110.00
3836.00
4711.00
5760.00
7011.00
8498.00
10260.00
12330.00
14770.00
17630.00
20970.00
24840.00
29340.00
34540.00

55
70
87
1.1
1.3
1.6
2.0
2.5

Psatn:  1: =
Biodiesel 3]

3.7

5.5

1.1

4.60E+03

6.71E+03
8.06E+03
9.64E+03

x3

600.79
770.66
983.29
1248.00
1576.00
1981.00
2478.00
3086.00
3825.00
4722.00
5804.00
7106.00
8666.00

x4 x5

512.76
628.52
766.87
931.51
1127.00
1357.00
1628.00
1945.00
2316.00
2746.00
3246.00
3823.00
4488.00

10530.00 5251.00
12740.00 6126.00
15370.00 7124.00

6.754

1.059

8.714

0E+03
6E+03
9E+03
8E+03
SE+03
2E+03
9E+03

7E+03

SE+04

Pa

x6

234.68
307.58
400.66
518.83
668.00
855.32
1089.00
1380.00
1740.00
2183.00
2725.00
3387.00
4191.00
5164.00
6337.00
7744.00

6016.00
7578.00
9489.00
11810.00
14620.00
18010.00
22060.00
26890.00
32620.00
39380.00
47350.00
56670.00
67550.00
80200.00
94850.00
111800.00
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Pressao de vapor Tristearina (Fonte dos dados: Perry et al., 1949)

0.00078 248.00
0.0012 255.00
0.002 260.00
0.003 262.00
0.005 270.00
0.006 272.00

— 0.0065 mmHg — 276.00 )
0.0075 280.00 c
0.01 285.00
0.015 295.00
0.02 298.00
0.04 305.00
0.04 310.00
0.052 315.00

Ddata, = ToWs(Pvpexp)

Mg = 14 1= 1l.nga,
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Calculando a Press&o de vapor por Antoine:

3
B=2041x 107 C:=—6.142

chutes inciais

A= Ngatn A= 5327
Given
B
A—mm—
Texp;+C
PVpci =10
B
A—mm—
Texp+C
n Pvpexpi— 10
FQUAB.C) =

i=1

R := Minimize(FO,A,B,C)

5.327

R=|7041x 10°

PVpexpi

FO(RI,RZ,R3) =0.11

—6.142
Ry
Rl————
Texp+R
Pvpcalc := 10 P
0.06 T T T
b
0.04f 46 A
Pvpexp /)
00 )
Pvpcalc //
0.02[ & 1
70
2
®o%
PSS !
240 260 280 300 320
Texp, Texp
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Pressao de vapor de Tripalmitina (Fonte dos dados: Perry et al., 1949)

0.00075
0.0008
0.0015

0.002
0.0045
Pvpexp := | 0.0055
0.0075
0.01
0.02
0.03
0.035

Ddata, = T0Ws(Pvpexp)

mmHg

Ngatg = 11

232.22
235.66
240.60
248.15
258.97
Texp := | 264.81
265.72
270.00
285.19
295.07
300.00

i=1. ndata

°C
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Calculando a Press&o de vapor por Antoine:

3
A=4333  Bi=1.691x 100 €= -5818

A= Ndata
Given
B
A—mm—
Texp;+C
PVpci =10
B
A—mm—
Texp+C
n Pvpexpi— 10 1
FO(A,B,C) = —
'WQ& Z PVpexpi n

i=1

R := Minimize(FO,A,B,C)

4.333

FO(R.,R_,R.) = 0.092
R=|1691x10° (1 2 3)

—5.818
R,
Rj————
Texp+R3
PVBgalc =10
0.04 T T T
0.03[ /é 7
Pvpexp /I
M\ Ys ¢
Pvpcalc s
0.01[ o’ .
- - /8
0 ooP-"C ! !
220 240 260 280 300
Texp, Texp

initial guess

141



Pressao de vapor de Trimiristina (Fonte dos dados: Perry et al., 1949)

0.00085 215.00
0.001 218.00
0.0018 220.00
0.0028 225.00
0.0038 227.00
0.004 230.00
0.0052 232.00
— 0.007 mmHg rexp 240.00 )
0.0095 245.00 c
0.012 250.00
0.018 255.00
0.028 260.00
0.042 270.00
0.055 273.00
0.063 275.00
0.072 280.00

Ddata, = T0Ws(Pvpexp) i:=1.ng,0,

Natg = 16
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Calculando a Press&o de vapor por Antoine:

3
A= Ngata A= 475 B=1645x 10" C:=-1.492
Given
B
A—mm—
Texp;+C
PVpci =10
B
A—mm—
Texp+C
n Pvpexpi— 10 1
FO(A,B,C) = —
'WQ& Z PVpexpi n

i=1

R := Minimize(FO,A,B,C)

4.75

FO(R . ,R.,R,) =0.131
R=|1645% 10° (1 2 3)

-1.492
R,
Rj————
Texp+R3

PVBgalc =10

0.08 T T T

<>,’I
0.06[" /]
oll

Pvpexp ,’I
0% 0.04r 2
Pvpcalc ;
_____ o

0.02F & a

&
<
-
0 A&M 1 !
200 220 240 260 280
Texp, Texp

initial guess
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Pressao de vapor de Trilaurina (Fonte dos dados: Perry et al., 1949)

0.0008 185.00
0.00095 185.20
0.001 188.00
0.0015 190.00
0.0016 192.00
0.00184 194.00
0.002 195.00
0.0028 198.00
0.0038 200.00
0.0058 205.00
0.006 206.00
Pvpexp :=| 0.007 mmHg Texp := | 207.00 oC
0.008 210.00
0.0082 213.00
0.013 220.00
0.018 225.00
0.025 228.00
0.04 232.00
0.049 235.00
0.058 240.00
0.062 242.00
0.07 245.00
0.072 246.00

Ddata, = T0Ws(Pvpexp) i:=1.ng,0,

Ngaty = 23
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Calculando a Press&o de vapor por Antoine:

3
/@N:: 4.86 A]ABN:z 1.459 x 10 /gv:: -1.49

A= Ndata
Given
B
A—mm—
Texp;+C
PVpci =10
B
A—mm—
Texp+C
n Pvpexpi— 10 1
FO(A,B,C) = =
'WQ& Z PVpexpi n

i=1
R := Minimize(FO,A,B,C)
4.783

FO(R|,R,,R,) = 0.094
R=11444x 10° (1 2 3)

-1.49
Ry
Rj————
Texp+R3
Pyvpgalg = 10
0.08 T T T
4
0.06F & .
Pvpexp o,’l
©0C .04 o/ .
Pvpcalc K
<
0.02[" xS ]
e
a4
O_QM' I I
180 200 220 240 260
Texp, Texp

chute inicial
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Calculando a Pressédo de vapor do Oleo da Palma
fragbes molares dos TG

ncomp = 6

i:= 1..ncomp

0.3585 trioleina
0.014 trimiristina
0.4894 tripalmitina
=1 01008 trilinoleina
0.036 triestearina
0.00132 trilaurina
x1 X2 x3 x4 x5 x6
215.15 0.000037 0.001123 0.000180 0.000037 0.000037 0.011
220.15 0.000062 0.001685 0.000278 0.000062 0.000062 0.015
225.15 0.000102 0.002481 0.000420 0.000102 0.000102 0.021
230.15 0.000165 0.003593 0.000624 0.000165 0.000165 0.029
235.15 0.000260 0.005122 0.000911 0.000260 0.000260 0.040
240.15 0.000404 0.007194 0.001308 0.000404 0.000404 0.054
Ts o 245.15 oc Py = 0.000614 0.009963 0.001851 0.000614 0.000614 0.072
250.15 il 0.000919 0.014000 0.002583 0.000919 0.000919 0.095
255.15 0.001353 0.018000 0.003555 0.001353 0.001353 0.123
260.15 0.001962 0.025000 0.004833 0.001962 0.001962 0.159
265.15 0.002804 0.032000 0.006492 0.002804 0.002804 0.203
270.15 0.003954 0.042000 0.008624 0.003954 0.003954 0.256
275.15 0.005504 0.055000 0.011000 0.005504 0.005504 0.321
280.15 0.007571 0.070000 0.015000 0.007571 0.007571 0.400

WWJ\A:: rows(PsOil) =14

j = 1..npoint
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ncomp

Ps~1  -x) =
2. (o )

i=1

1.37E-04
1.367:104 2.10E-04
2.102:104
3.19E-04
3.185°104
4.76E-04
4.757-104
6.991-104 6.99E-04
1.012:10°3 1.01E-03
103 1.45E-03
;gjiigﬁ Psatgeopalma = 2 04E-03 mmHg
5 824103 2.82E-03
3.897-10°3 3.90E-03
5.282:103 5.28E-03
7.105-10-3 7.11E-03
9.303-10-3 9.30E-03
0.013 0.013
1
1| 0.018
2| 0.028
3| 0.042
4| 0.063
5( 0.092
6| 0.134
PsatOIeoPalma‘132'322368 =|7 0.192 Pa
8 0.27
9| 0.373
10| 0.516
11| 0.699
12| 0.941
13| 1.231
14 1.72
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APENDICE D

Dados de Equilibrio Liquido-Vapor

Retirados da Literatura

Tabela 1.D - Dados de equilibrio liquido-vapor reportados por SILVA L et al. (2011)

para o sistema etil palmitato (1) + etil estearato (2) medidos a 5,33 kPa.

x etil palmitato T(°C)
0,0000 247,41
0,1017 244,61
0,3012 239,61
0,4004 237,72
0,5003 236,39
0,5998 235,15
0,7001 233,60
0,8010 231,99
1,0000 229,12

Tabela 2.D - Dados de equilibrio liquido-vapor reportados por COELHO et al. (2011)

para o sistema etanol (1) + etil estearato (2) medidos a 91,9 kPa.

x etanol T(C)
0,9789 75,75
0,9541 76,65
0,9204 76,95
0,8743 77,45
0,7594 78,65
0,6896 79,30
0,6012 80,35
0,4434 87,89
0,3838 91,79
0,2213 109,52
0,0655 145,70
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APENDICE E

Cromatograma de Analise de Biodiesel e

Curvas de Calibracao

17.p0 20.poa
Tempo de reteng¢édo (min) Etil éster
13,615 Etil laurato -
15,730 Etil miristato
17,910 Etil palmitato
18,979 Pl
20,212 Etil estearato _
20,508 Etil oleato e
21,028 Etil linoleato
20092
16,730
11818
A (L
TED0 MO0 1000 1200 1400 1600 R8 snon 2
Tempo (min)

Figura 1.E — Perfil cromatografico do biodiesel etilico de palma obtido ap6s 24 h de
reacao a 42 °C e razao molar alcool:6leo 6:1 sob as condigbes de analise de acordo
com a norma EN14103:2003.
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0,10
y =1,2671x - 0,0094
0,08 R2 = 0,999
&
@ 0,06
©
=
‘é’ 0,04 r
o
=
0,02 r
0,00 1 1 1
0 0,02 0,04 0,06 0,08

Areaéster/AreaP|

Figura 2.E — Curva de calibracao para o etil laurato sob as condigdes de analise de
acordo com a norma EN14103:20083.

0,16
0,12
8
b
= 0,08 |
3 y = 2,3218x - 0,1636
@ R? = 0,9963
a
S 0,04
O 1 1 1
0,06 0,08 0,10 0,12 0,14

Areaggie/Areap,

Figura 3.E — Curva de calibragédo para o etil miristato sob as condigées de analise de
acordo com a norma EN14103:2003.
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16

y =5,9849x - 11,639

12 R2 = 0,9932
o
©
(2]
(/2]
©
= 8
o
[}
3
[/}
(/2]
©
= 4 +
O 1 1 1

Areaggier/Areap

Figura 4.E — Curva de calibragao para o etil palmitato sob as condi¢cdes de andlise de

acordo com a norma EN14103:2003.

1,2
y =2,2502x - 0,628
R2 = 0,9979

= 0,8

@

2]

=

.gg

3 i

= 04

0 1 1
0,3 0,5 0,7

Areaéster/ Areap|

0,9

Figura 5.E— Curva de calibragao para o etil estearato sob as condi¢coées de andlise de

acordo com a norma EN14103:2003.
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16
y =5,132x - 8,2445

12 R2 = 10,9948
[
]
n
7]
1]
s 8¢
5
n
n
C
= 4}

O 1 1 1
1 2 3 4 5
Areaester/AreaP|

Figura 6.E — Curva de calibracao para o etil oleato sob as condi¢des de analise de
acordo com a norma EN14103:2003.

2 -
_ 16 ¢ & v =3.7632x -1,7878
3 R? = 0,9973
[72]
g 1,2
g 08 |
o
=
04
O 1 1 L
0,4 0,6 0,8 1 1.2

Figura 7.E — Curva de calibracao para o etil linoleato sob as condigdes de analise de
acordo com a norma EN14103:2003.
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APENDICE F

Calculo da Conversao de 6leo

Relagéo estequiométrica: 1 mol de 6leo—» 3 mols de biodiesel

3 nJ'” mol de biodiesel formado(tedrico) ------------------- 100% conversao de 6leo
mol de biodiesel formado (real) ------------------- Xo
X o: mOlbif)ldiexel 100
3ny
1 mol de biodiesel ------------------- 296,76 g/ gmol (MMyjoq)
mol de biodiesel formado ------- massa de biodiesel formado
massa,. ;.
mOl o — biodiesel
biodiesel MMbiod
Mest (Massa de biodiesel injetada no CG) ------ m, (massa de amostra pesada)
massa de biodiesel formado ~ ----------- Mo (massa da amostra de biodiesel obtida)
me‘STM()
massabiodl’esel =
m(t
Assim:
meS[MU /mél
MM ,.
X, (%)= % -100
3ny
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APENDICE G
Modelagem Cinética

9

QRGNS JQk= 107

Modelagem Cinética - Estimacdo dos pardmetros cinéticos com
Swarm (enxame de particulas)

1° Passo: solugao das EDOs

RKadapt = Runge Kutta de 4a ordem com tamanho de passo adaptativo.

Programando o Runge-Kutta de 4a ordem com passo fixo:

[+]
0.40000
ar = Par0 := Par
2.0000
Ngleo0 = 0.01430 numero de moles iniciais de 6leo
O = 6.0581 razdo molar alcool:oéleo inicial
Coleon = 0.7393 concentragdo inicial de 6leo, mol/L
Vi=19.3410 3 volume reacional, L
Dl
2° Passo: Estimando os parametros do modelo usando enxame de particulas
2
n (Xexp' - XOl(Par)i)
FO(Par) := Z - definicao da fungdo objetivo (minimos quadrados)
2
i=1 (%)
[]
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minimoPSO(fun, D, n, m, xmin, xmax) := | w_inic < 1.5

w_final < 0

cle1

2«1

A w_final — w_inic
m-1

if D=1

Xmin

Xmin ¢—
Xmin
Xmax

Xmax ¢—
Xmax

for iel.n

for jel..D
Xj,j ¢ xmin + (xma)j - xmiry) -md(1)

i< 0

Vi
Yii <X,

(»
xg<—Y

fml < fun(xg

fmg « fml

for ie2..n
fm; fun(x<i>)

if fm; < fmg

G

Xg X

fmg < fmy

Y<1> — Xg
cont « 1
while cont < m
for iel.n
for kel.D
w ¢« w_inic+ A - (cont — 1)
Vii W v+ md(el) - (i = Yig i) + md(e2) - (xg - Y i)
Yii < Yiit+ Vi,
if Yy j < xming
Yy, i ¢ xming
Vi,i <0
if Yy ; > xmax
Yy, ¢ xmax
Vi <0
fn « fun(Y<i>)
if fn < fmy
X,i < Yii
fmy < fn
if fn < fmg
[

Xg X

fmg « fn

cont < cont + 1

Xg ¢ xg if D=1

Xg
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Definicdo dos parametros do programa:

numero de particulas

n:= 20
numero de revoadas m:= 50
MM
numero de parametros D:=2
- , 0.1
valor minimo para os parametros Xmin :=
. 0.5
valor maximo para os parametros Xmax =

ParNOVO := minimoPSO(FO, D, n, m, xmin, xmax)

0.132296
ParNOVO =
2.734319

FO(Par) = 1.906 x 10°

FO(ParNOVO) = 10.94320036

0.132296
ParFinalEnxame :=
2.734317

FO(ParFinalEnxame) = 10.94320037

res := Minimize(FO, ParNOVO)

(0.1323 j
es = 0.1323
273432 ParFinalGradConj :=

2.73432

FO(ParFinalGradConj) = 10.94320592
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0.8 /.-..'

X exp 0.6~ ,.I
oo ;
XOIl(ParFinalGradConj) 0.4F " .

02
0 1 1
0 10 20
t
2 2
ff(x t,P1,P2,P3,Cp,$,V0,n )-: YOl p,. [C (1 —x)]-[c -(¢—3x)] —M
s by 5 s 5 09 5 s 0 . nO 0 0 P2
) ) 6-Cy X
P1-VO-{ Cy (b —3%) —3-Cy " (x— 1) + ~
4 ff(x.t,P1,P2,P3,Cq. 4. V0.ng) - -
dx 0y
2 3'C02'X2
VO-|Cy (b —3x)(x—1) + T
4_ff(x,1,P1,P2,P3,C. 6, V0.ng) - -
ng

dP1

157



158

3.y P1-VOX

4t (x,1,P1,P2,P3,C, 0, VOng) —

dpP2 2
P2 'Ilo

V0=V I = Boleo0

Co=Coleod  X=Xexp

T1:=24 0 =0

P1 := ParFinalGradConj |

4G =
dt

d_GQ(t) ==

dt

Given

9 xt)
dt

P2 := ParFinalGradConj )

C . x(t)2 3
V0 0" '
" P [Cp(1 =X [{Cy(d =3x0)] - ————
x(0)=¢C
) 5 6-C02-x(t)
PLVO|Cy (0 —3x(1) -3Cy-(x(t) - 1) + ———
- -GI(t) —
0
G1(0)=C
2 2 6Cy X
PI-VO| Cy (0 —3:x(1)) =3-Cy-(x() = 1) + ———
-G2At) +

o

V0| Co (0 = 3x(0)-(x) ~ 1) +

2 2
3-Co -x(t)

3~C02~P1~V0x(t)2

2
P2 'HO

o

G20)=¢C



f X
N\

bl | := Odesolve| | G1 ,t,T1,103
b2 G2

= TOWs(x) n=10

2.018 2.157x 10>
2014 9.068x 10 °
1.586 0.017
1.139 0.025
Bb=| 0778 0.031
0.514 0.036
0.332 0.039
9.014x 10> 0.045
5200% 10> 0.045

Viar = (B6T-vy Bb) 1

159



4266 10

Vpar -

dvpg = ’Vparl |

V
par; ,

R e ——

o= 0.05

=9
p=2

df =np-p=7
critical value:

(e
tlg:=qt| 1 — —,df
Intervalo de Confianga:

0.13139
Bi=
2.6735

5447 % 10 °

=-0.475

Bb .Vy LBb| =9.829x 10

5447 % 10 °

3.08% 107 °

dvpg, = ’Vparz 5

B, + tlg-dvpg = 2.805
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Teste x*2

para nivel de confianca de 95% e 7 graus de liberdade:

X7.2.59, = 1:690

X7,97.50, = 16:013

FO(ParFinalGradConj) = 10.943

&= Xexp ~ XOl(ParFinalGradCony) residuos
0.4 T T T T
0.2 m
€ ) o BRI i 6]
4+
—02F .
04 ! ! ! !
"0 0.2 0.4 0.6 0.8
Xexp
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APENDICE H

Deducao das ExpressOes de Taxa de

Reacao

Reacao Global:

Oleo + 3 Alcool - 3 Biodiesel + Glicerol

Velocidade de desaparecimento dos reagentes:
(-v) =k [Ol1[Alc] - k_,[ Biodiesel][Glicerol]

Sabendo que:

[OI] = [Ol]o(1-Xo)

[Alc] = [Ol]o(r-3X,)

[Biodiesel] = 3[Ol]oX,

[Glicerol] = [Ol]oX,

onde X, é a conversao de 6leo; [Ol], é a concentracao inicial de éleo, e r é a razao

molar alcool:6leo utilizada

Fazendo Ki; = ky e Kz1=Ky1/k.1 para o modelo 1
Assim:
2 2
_3[01]0 (Xo'leo)
K21

v =Ky, [01]0 (I_Xélea)[Ol]()(r—SXdleo)

Considerando uma velocidade méaxima aparente, Vm,,, (de acordo com a teoria de
Michaelis-Menten) e considerando a presengca dos produtos, o numerador da
velocidade de desaparecimento dos substratos pode ser escrito como:

V= Vmapp |:[Ol]() (1 - X{ileo )[Ol]() (r - 3X{ﬂeo ) - 3[01]02 (X(ileo )2:|
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Considerando a inibicao da enzima pelo glicerol dividindo-se a expressao anterior pelo

termo ([Ol]ox“’%n +1)[01][Alc] , para 0 moldeo 2 tem-se:

K| [01], (1= X, )[01], (r=3X 5., ) =3[01],* (X, )" |

2= ([01]0 X

e + IJ[OI]() (1 - Xo'leo )[Ol]o (r - 3X0'leo )
K22

onde Kj, representa a velocidade maxima aparente de reacao; K,, € a constante
cinética aparente para contabilizar a inibigao pelo glicerol.
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APENDICE |

Tabela 1.1 — Propriedades Criticas dos Esteres e Triglicerideos da Palma.

Componente Mol Wt NMP NBP SG60F MVOL25C TC PC vC zc A Clg“?vg‘?illec 0 RACKETT
K K m3/kgmol K kPa m3/kgmol
ETIL OLEATO 310,51 241 610,0663 0,87 0,3573 776,8785 1049,35 1,161 0,22187 0,9952 0,2222315
ETIL LINOLEATO 308,5 240 608,5917 0,876 0,3525 776,5353 1047,77 1,1477 0,22265 0,9812 0,2227574
ETIL PALMITATO 284,47 277 591,6826 0,86 0,3311 759,0169 1179.,81 1,0628 0,22608 0,9315 0,2270205
ETIL LAURATO 228 - 545,0593 - - 715,9864 1535,14 0,83974 - 0,771 -
ETIL MIRISTATO 256 - 569,6977 - - 738,7765 1338,01 0,95126 - 0,8521 -
ETIL ESTEARATO 312,53 288 611,5304 0,865 0,3617 777,2211 1050,93 1,1743 0,22113 1,009 0,2216995
TRILAURATO 639 319 754,9253 0,9 0,7107 954,716 489,14 2,2787 0,16852 1,8421 0,1668512
TRIMIRISTATO 723,16 330 781,2809 0,9 0,8043 977,694 418,3 2,6133 0,15597 2,0142 0,1541326
TRIOLEATO 884,64 278 824,0279 0,909 0,9750 972,108 32791 3,2425 0,13672 2,3052 0,1339206
TRIPALMITATO 806,58 339 804,6225 0,905 0,8929 953,852 366,87 2,9478 0,14536 2,1774 0,1429249
TRISTEARATO 890,64 345 825,5692 0,856 1,0425 978,074 328,36 3,2824 0,12929 2,3327 0,1269951
TRILINOLEATO 878,64 262 822,4748 0,92 0,9568 971,758 327,46 3,2026 0,13854 2,2774 0,1353235
TRILINOLENATO 873,34 240 932,9053 0,93 0,9400 1039,849  486,9677  2,489444  0,14022 1,754926 0,1365652
TRIPALMITELAIDATO | 801,27 260 909,61 0,93 0,8624 1024,555  542,7342  2,331516  0,14855 1,663341 0,1446018
OLEO DE PALMA 843,46 309 813,7403  0,9168 - 962,52 348,43 3,0856 0,26013 2,2362 0,1458
BIODIESEL DE 296,76 288 600,3225  0,8746 - 767,50 1117,78 1,1107 0,22437 0,9608 0,198
PALMA
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APENDICE J

Programa para o calculo do ELV do

sistema etanol + etil palmitato

cle
clear all
close all

global R A1 B1 C1 D1 E1 A2 B2 C2 tol maxiter Texp x1 x2 P alfa12

tol=10"-12;

maxiter=1000;

max_est=>5;

Rotinas criadas em Matlab®.

% Dados experimentais

R=8.314*10"-5; %bar.m3/mol.K

Dlit=[0.9739
0.973923.9
0.973933.9
0.973944.2
0.973954.4
0.973964.4
0.973974.7
0.973993.2
0.962718.3
0.962723.9
0.9627 34.2
0.9627 44 .1
0.962754.4
0.9627 64.6
0.962774.8

15.1  309.37
318.87
326.56
332.36
336.91
340.70
344.00
349.40
313.87
319.57
327.26
332.91
337.76
341.70
345.15
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0.9627 93.1
0.922218.6
0.922224.0
0.922234.2
0.922244 .4
0.922254.6
0.922264.4
0.922274.7
0.922292.5
0.882318.4
0.882324.0
0.882334.0
0.882344.2
0.882354.4
0.882364.3
0.882374.7
0.882392.0
0.828 19.0
0.828 23.9
0.828 34.2
0.828 44.1
0.828 54.2
0.828 64.6
0.828 74.6
0.828 92.0
0.762415.9
0.762423.9
0.7624 34.2
0.7624 44 1
0.762454 .4
0.762464.4
0.762474.7
0.762491.8
0.676518.9
0.676524.0
0.676533.9
0.676544.1

349.65
314.17
319.42
327.01
332.96
337.71
341.70
345.30
350.65
315.27
320.02
327.51
333.46
338.26
342.45
346.05
351.35
315.17
319.97
327.81
333.61
338.51
342.70
346.30
351.40
311.97
320.42
328.31
334.21
339.15
343.25
347.00
352.20
316.07
321.17
328.86
335.06
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0.676554.3
0.676564.5
0.676574.6
0.676591.7
0.590819.3
0.590823.8
0.5908 34.1
0.590844.2
0.590854.4
0.590864.5
0.590874.7
0.590891.3
0.569919.6
0.569924.0
0.569933.9
0.569944.3
0.569954.3
0.569964.3
0.569974.6
0.569991.4
0.536 19.6
0.536 23.9
0.536 34.0
0.536 44.2
0.536 54.6
0.536 64.6
0.536 74.7
0.536 91.7
0.484723.9
0.484734.1
0.484744.2
0.484754.6
0.484764.6
0.484774.6
0.484791.4
0.217221.0
0.217224.0

340.15
344.65
348.35
353.95
318.47
322.71
330.91
337.06
342.15
346.55
350.30
355.60
318.57
323.06
330.71
337.01
342.10
346.30
350.50
355.89
319.07
323.61
331.51
338.05
343.00
347.35
351.15
356.59
323.21
331.46
337.80
343.25
347.65
351.45
357.14
327.36
331.56
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0.217234.1
0.217244 1
0.217254.3
0.217264.4
0.217274.7
0.217293.2
0.101719.31
0.101723.81
0.101734.1
0.101744.3
0.101754.3
0.101764.4
0.101774.5
0.101792.6
0.047423.7
0.047433.8
0.047444.5
0.047454.4
0.047464.3
0.047474.9
0.047492.2

%Chute dos parametros

alfa12=0.5;

Par=[611.081*R 23.92*R];

disp(Par)

%Binario Etanol(1)+ Etil Palmitato(2)

x1=Dlit(:,1);
x2=1-x1;
x1exp=x1;
r=length(x1);
P=DIit(:,2);
P=P*0.01;

Texp=Dlit(:,3);

342.65
351.75
362.54
373.33
380.03
376.43
350.31
353.90
365.59
372.54
378.73
383.43
389.32
397.66
374.64
379.23
388.72
403.21
405.15
416.90
422.24];
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%Constantes de Antoine - Verificar a forma da equacao que

%gerou 0s parametros (arquivos antoine.m e T_satur.m)

A1=73.304; %P[Pa] e T[K], T[293 a 513.9] Fonte: DIADEM
B1=-7122.3;

C1=-7.1424;

D1=0.0000028853;

E1=2;

A2-=12.72336;  %P[Pa] e T[K] T[298 a 515] Dados de Silva (2010)
B2-4522.67;
C2=0.53431;

Funobj=Fobj(Par);

erro=1;

cont=1;
opcoes=optimset('display’,'none");

while erro>tol
%Parestim=fminsearch('Fobj',Par,opcoes);
Parestim=fminsearch('Fobj',Par);
erro=sum((Par-Parestim).*2);
Par=Parestim;
cont=cont+1;
if cont>max_est

break
end
end

Funobj2=Fobj(Par);
disp('Funobj Parlnicial=")
disp(Funobj)
disp('Funobj Estim=")
disp(Funobj2)
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save parestimado.txt Par -ASCI|

fori=1:r
Pesc=P(i);
x1esc=x1(i);
x2esc=x2(i);
[Tesc,y1esc,y2esc]=Tbolha(Pesc,x1esc,x2esc,Par);
Tcalc(i)=Tesc;
y1(i)=ylesc;
y2(i)=y2esc;
end

AD=sum(abs(Tcalc'-Texp))/r;

disp('‘AD=")

disp(AD)

Subrotina para o céalculo de Pressao de vapor

function Psat=antoine(T,A,B,C,D,E)

%T em K e Psat em Pa

Psat=exp(A+(B/T)+C*log(T)+D*(T)"E); %Psat em Pa

Psat=Psat*0.00001; %converte Psat para bar

Subrotina para a definicao da Funcao objetivo

function Funobj=Fobj(Par)

global x1 x2 Texp P

r=length(x1);

%Calculo da Temperatura de bolha

fori=1:r
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Pesc=P(i);
x1esc=x1(i);
x2esc=x2(i);
[Tesc,y1esc,y2esc]=Tbolha(Pesc,x1esc,x2esc,Par);
Tcalc(i)=Tesc;
yicalc(i)=y1esc;
y2calc(i)=y2esc;
end

Funobj=sum((Texp-Tcalc').*2);

Subrotina para o modelo NRTL

function [Gama1,Gama2]=nrtl_bin(T,x1,x2,Par)

global R alfa12

%Par=[alfal12 delta_g12 delta_g21];

delta_g12=Par(1);
delta_g21=Par(2);

tau12=delta_g12/(R*T);
tau21=delta_g21/(R*T);

G12=exp(-alfal2*taul2);
G21=exp(-alfal2*tau21);

InGamail_01=(G21/(x1+x2*G21))"2;
InGamai_02=tau12*G12/(x2+(x1*G12))"2;
InGama1=(x2"2)*((tau21*InGama1_01)+InGamai_02);
Gamai=exp(InGama1l);

InGama2_01=(G12/(x2+x1*G12))"2;
InGama2_02=tau21*G21/(x1+(x2*G21))"2;
InGama2=(x172)*((tau12*InGama2_01)+InGama2_02);
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Gama2=exp(InGamaz2);

Subrotina para o calculo do ponto de bolha

function [T,y1,y2]=Tbolha(P,x1,x2,Par)

global A1 B1 C1 D1 E1 A2 B2 C2 tol maxiter

%Calcula Tsat por Antoine
%Tsat1=T_satur(P,A1,B1,C1);
Tsat2=T_satur(P,A2,B2,C2);

%Estimativa inicial de T
T=Tsat2;

%Calcula Psat por Antoine
Psat1=antoine(T,A1,B1,C1,D1,E1);
Psat2=antoine2(T,A2,B2,C2);

%Calculo dos coeficientes de atividade
[Gama1,Gama2]=nrtl_bin(T,x1,x2,Par);

%Calculo do novo Psat
alfa_sat=Psat1/Psai2;
Psat2=P/(x1*Gama1i*alfa_sat+x2*Gama?2);

%Calcula T por Antoine
T=T_satur(Psat2,A2,B2,C2);

%lnicio do processo iterativo
erro01=1;
cont01=1;
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while erro01>tol
Tant=T;
Psat1=antoine(T,A1,B1,C1,D1,E1);
Psat2=antoine2(T,A2,B2,C2);
y1=x1*Gamai*Psat1/P;
y2=x2*Gama2*Psat2/P;

[Gama1,Gama2]=nrtl_bin(T,x1,x2,Par);

%Calculo do novo Psat
alfa_sat=Psat1/Psai2;

Psat2=P/(x1*Gama1i*alfa_sat+x2*Gama?2);

%Calcula T por Antoine
T=T_satur(Psat2,A2,B2,C2);

erro01=abs(Tant-T);
cont01=cont01+1;
if cont01>maxiter
disp('max iter01 excedido’)
break
end
end

Subrotina para o calculo da temperatura de saturacao

function Tsat=T_satur(P,A,B,C)

% Entrada: T em Ke P em bar

P=P*100000; %converte P para Pa
Tsat=(B/(A-log10(P)))-C; %Tsat em K

173





