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RESUMO

PRODUCAO DE BIODIESEL A PARTIR DE MATERIA-PBIMA COMALTO TEOR
DE ACIDEZ: MODELAGEM CINETICAE TERMODINAMICA, SIMULACAO E
OTIMIZACAO

Autor: Leoni Nogueira Brondani
Orientadora: Fernanda de Castilhos
Co-Orientador: Luiz Jardel Visioli

Este trabalho propde investigar a producdo de ésteres metilicos através da reacdo de
transesterificacdo de &cido oleico com acetato de metila catalisada por fosfato de nidbio. Para
o sistema reacional batelada autdgeno, sob altas temperaturas e pressdes autdgenas, foi proposto
um modelo matematico considerando simultaneamente as influéncias da volatilizagdo dos
compostos, da cinética de reacdo, do equilibrio de fases e do equilibrio quimico. Diferentes
abordagens de modelagem cinética e termodinamica foram aplicadas, testadas e tiveram seus
parametros estimados. Os dados experimentais nas condi¢des de coexisténcia de fases liquido-
vapor foram obtidos variando a temperatura, razdo molar e volume de reagéo inicial. As
hipdteses adotadas pelo modelo foram estatisticamente avaliadas, sendo a principal hipotese
acerca da influéncia da volatilizacdo muito relevante para garantir o ajuste do modelo, cujo uso
se mostrou necessario principalmente em condi¢fes experimentais com diferentes razdes
iniciais de volume de reagdo/headspace. O modelo pseudo-homogéneo reversivel de primeira
ordem concomitantemente com o modelo termodindmico do tipo “@-¢” utilizando a equagao
de estado de Peng-Robinson e regra de mistura a dois parametros de van der Waals foi capaz
de representar bem os dados experimentais. Apds, objetivando sobrepor a forte limitacdo do
equilibrio quimico ao sistema, um processo sequencial de duas etapas (reacdo e separa¢ao) foi
proposto, estudado e teve suas condi¢cdes operacionais otimizadas. O procedimento de
otimizacdo foi realizado utilizando o modelo matemaético proposto e objetivando a maior
produtividade do processo de intensificacdo, de forma que ao final se obtivesse o teor minimo
padrdo do biodiesel de 96,5% m/m de ésteres metilicos de acidos graxos. Ao final, os valores
6timos de produtividade e suas condicGes operacionais 6timas foram apresentadas e tiveram
dados experimentais que as validassem. Desta maneira, o processo de intensificacdo proposto
se mostrou como alternativa viavel e eficaz para a producdo de biodiesel com a especificacéo
minima de ésteres a partir da transesterificacdo heterogénea de acido oleico e acetato de metila.

Palavras-chave: Estimacio de parametros. Acetato de Metila. Acido Graxo. Fosfato de Ni6bio
Intensificacdo de processo.



ABSTRACT

BIODIESEL PRODUCTION FROM HIGH ACIDITY FEEDSTOCKS: KINETIC AND
THERMODYNAMIC MODELING, SIMULATION AND OPTIMIZATION

Author: Leoni Nogueira Brondani
Advisor: Fernanda de Castilhos
Co-Advisor: Luiz Jardel Visioli

This work proposes to investigate the methyl esters production through the transesterification
reaction of oleic acid with methyl acetate catalyzed by niobium phosphate. For the autogenous
batch reaction system, at high temperatures and pressures, a mathematical model was proposed
considering simultaneously the influences of the compounds volatilization, reaction kinetics,
phase equilibrium and chemical equilibrium. Different kinetic and thermodynamic modeling
approaches were applied, tested and had their parameters estimated. Experimental data under
conditions of coexistence of vapor-liquid phases were obtained by varying the temperature,
molar ratio and initial reaction volume. The hypotheses adopted by the model were statistically
evaluated, moreover, the main hypothesis about the influence of volatilization being very
relevant to guarantee the adjustment of the model, whose use proved to be necessary mainly in
experimental conditions with different initial ratios of reaction volume/headspace. The first
order reversible pseudo-homogeneous model concomitantly with the thermodynamic model of
the “@-¢” type using the Peng-Robinson equation of state and the van der Waals mixing rule
with two binary interaction parameters was able to represent the experimental data. Afterwards,
to overcome the chemical equilibrium limitation to the system, a two-step sequential process
(reaction and separation) was proposed, studied and had its operational conditions optimized.
The optimization procedure was carried out using the proposed mathematical model and aiming
at the highest productivity of the intensification process, so that, at the end, it was obtained the
requirement of a biodiesel standard content of free fatty methyl esters (96.5% m/m). In the end,
the optimal productivity values and their optimal operating conditions were presented and had
experimental data to validate them. In this way, the proposed intensification process proved to
be a viable and effective alternative for the production of biodiesel with the minimum
specification of esters from the heterogeneous transesterification of oleic acid and methyl
acetate

Keywords: Parameter estimation. Methyl acetate. Free fatty acid. Niobium phosphate. Process
intensification.
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1 INTRODUCAO

O aumento continuo da popula¢do mundial, a rapida industrializacdo e urbanizacédo e o
rapido crescimento econdmico exigem o aumento continuo do consumo de combustiveis fosseis
para atender a crescente demanda de energia (SINGH et al., 2020) . No entanto, o crescimento
da demanda energética leva a consequente deplecdo destas reservas de combustiveis fdsseis,
tais como o petrdleo e o carvdo (SAJJADI; RAMAN; ARANDIYAN, 2016). Neste cenario
energético, onde o esgotamento de fontes fosseis se torna uma realidade provavel, a busca pelo
desenvolvimento de recursos energéticos a partir de fontes renovaveis tém sido um dos
principais esforcos tecnol6gicos.

Nesse contexto, entre 0s notaveis esfor¢os cientificos na area, destacam-se as tentativas
de propor, modificar e otimizar rotas de producdo de combustivel liquido, a principal fonte de
energia primaria utilizada pelo setor de transportes. Este setor é o terceiro maior setor do planeta
em consumo energético, ficando atrds apenas dos setores de indlstria e de construcdo
(OGUNKUNLE; AHMED, 2019). Neste importante setor energético, como alternativa aos
combustiveis fosseis se destacam os biocombustiveis, os quais vem sendo considerados como
uma promissora solucdo ao setor de transportes (WEC, 2016). Os biocombustiveis, por
definicdo, sdo obtidos a partir de fontes renovaveis, e, portanto, seus usos apresentam problemas
ambientais muito menores em comparagdo ao uso de combustiveis fosseis (ENDALEW,
KIROS; ZANZI, 2011). Além do mais, as rotas para a producdo de biocombustiveis, num
ambito geral, se destacam por apresentarem uma boa viabilidade econdmica para 0 processo e,
principalmente, por apresentarem distintas possibilidades de matérias-primas (ANTAR et al.,
2021). Entre as diferentes opc¢des de biocombustiveis liquidos, o biodiesel se destaca devido a
questdes econdmicas, ambientais e de disponibilidade de matéria-prima. Ademais, o biodiesel
detém um destaque a mais, este apresenta propriedades similares ao diesel de petréleo. Com
iss0, 0 biodiesel pode ser utilizado diretamente, ou em blendas com o petro-diesel, em motores
ciclo-diesel sem a necessidade de grandes modificacdes mecénicas (DHAR, A.; KEVIN, R.;
AGARWAL, 2012).

O biodiesel é constituido por uma mistura de alquil ésteres de A&cidos
graxos de cadeia longa. Estes sdo obtidos através da conversao de materias-primas contendo
diferentes teores de triglicerideos, diglicerideos, monoglicerideos e acido graxos livres. Estas
matérias primas podem ser Gleos vegetais comestiveis e ndo comestiveis, 6leos de algas,
gorduras animais, 6leos microbianos e 6leos residuais (KAUR; ALI, 2015). No entanto, para a

producdo de biodiesel, a rota industrial predominante utilizada € através da reacdo de
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transesterificagdo alcalina e homogénea entre uma fonte rica em triglicerideos na presenca de
excesso de um alcool de cadeia curta (SINGH et al.,, 2020). Destaca-se como fonte de
triglicerideos os 0Oleos de alta producéo industrial provenientes das culturas do milho e da soja
(ARANSIOLA et al., 2014); e como alcool em excesso 0 metanol, o qual apresenta alta
reatividade, baixo custo e alta disponibilidade (SHARMA,; SINGH; UPADHYAY, 2008).
Porém, frente aos processos de obtencdo de combustiveis fosseis, a rota tradicional de
transesterificacdo entre um oleo refinado e metanol apresenta baixa atratividade econémica e
consequente perda de competitividade. Tal desvantagem competitiva se deve a alguns fatores:
1) o alto preco de obtencdo da matéria-prima oleosa refinada (sem a presenca de acidos graxos
livres), responsavel por cerca de 75% do custo de producédo do biodiesel (SAJJADI; RAMAN;
ARANDIYAN, 2016); 2) a inerente e excessiva coproducéo de glicerina, a qual, pelo seu preco
irrisorio de mercado e necessidade de processos de purificacdo, dificulta ainda mais o balango
financeiro (LEONETI; LEONETI-ARAGAO; DE OLIVEIRA, 2012); e 3) a0 expressivo custo
com operacOes unitarias para a separacao de biodiesel-glicerol e de lavagem/separacdo do
catalisador homogéneo (ZABETI; WAN DAUD; AROUA, 2009).

Sob a perspectiva da necessidade do uso de matéria-prima oleosa refinada para a
tradicional rota de transesterificacdo, devido a catélise alcalina, a presenca de acidos graxos
livres promove reacfes indesejaveis para a formacdo de sabdo e agua (KETZER; DE
CASTILHOS, 2021). A presenca de sabdo no meio gera acdes emulsificantes, as quais trazem
complicacdes técnicas ao processo. De forma semelhante, a presenca de agua € indesejavel pois
ocasiona a reacdo paralela de hidrolise dos triglicerideos, a qual produz acidos graxos livres e
consequentemente diminui o rendimento global de producdo de biodiesel (KLIGERMAN,;
BOUWER, 2015).

Em contrapartida, através de outras rotas reacionais ndo alcalinas, concomitantemente
a conversao de tri-di-monoglicerideos a biodiesel, os acidos graxos presentes no 6leo bruto de
matérias-primas acidas ndo refinadas também podem ser convertidos em ésteres alquilicos de
acidos graxos (biodiesel) (KONWAR et al., 2016). Assim, com esta possibilidade de
transformacéo de acidos graxos livres a ésteres, remove-se a exigéncia de processos de refino
ao 6leo bruto e oportuniza uma maior produtividade a biodiesel por massa de matéria-prima
(BRONDANI; RIBEIRO; CASTILHOS, 2020).

Objetivando a producdo de biodiesel sem a cogeracdo de glicerol, inimeros trabalhos
tém proposto a substituicdo do metanol por acetato de metila como receptor acila. Denominada
de interesterificacdo, a reacdo entre o triglicerideo e o0 acetato de metila resulta na produgéo de

ésteres metilicos de acido graxos e na coproducdo de triacetina. Este coproduto, ao inves do
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glicerol, possui maior valor agregado, pois desempenha papel aditivo na mistura combustivel
do biodiesel (CASAS et al., 2010). Assim, devido tal propriedade da triacetina, elimina-se a
necessidade de operagdes unitarias de separacao e purificacdo do coproduto (CASAS; RAMOS;
PEREZ, 2011b). Além do mais, 0 acetato de metila também pode reagir com o &cido graxo livre
para a producdo de metil éster (biodiesel) e a coproducdo de acido acético (SAKA; ISAYAMA,
2009). Tal reacdo € denominada como transesterificacdo do acido. Assim, a utilizacdo de
acetato de metila também se torna uma opcéo viavel para a producéo concomitante de biodiesel
a partir de matérias-primas acidas (RIBEIRO, J. S. et al., 2018). Ademais, acerca do expressivo
custo com operac¢des unitarias de separacao/purificacao, além da utilizagdo de acetato de metila
como receptor acila para a coproducdo de triacetina, o uso de catalise heterogénea para a
producdo de biodiesel também se torna uma opc¢do para reducdo de custo com processos de
separacdo (SIMOES et al., 2020).

Neste contexto, o sistema reacional via catalise acida heterogénea entre acetato de metila
e matérias-primas de baixo custo, e consequente alto teor acido, se torna uma alternativa
promissora. Esta rota alternativa objetiva solucionar as principais desvantagens competitivas
anteriormente citadas do tradicional processo de producdo de biodiesel. No entanto, novos
desafios sdo impostos a esta rota, principalmente para a reacdo de transesterificacdo entre
acetato de metila e acidos graxos livres. Isto porque, estes geralmente estdo presentes
majoritariamente na composicao de matérias-primas ndo refinadas e/ou alternativas. Para este
sistema reacional, alguns poucos trabalhos estdo disponiveis na literatura (ALVES et al., 2019;
KETZER; DE CASTILHOS, 2021). Porém, ainda ha a necessidade de se apresentar estudos
mais detalhados sobre os fenbmenos que influenciam a conversdo desta rota, como a
volatilizacdo de alguns compostos e a grande dependéncia do equilibrio quimico; e
principalmente apresentar e otimizar o processo de forma que atenda a principal exigéncia de
producdo de biodiesel, uma composi¢do massica minima de ésteres no produto final de 96,5%
(norma EN 14214 do Comité Europeu de Normatizagdo, norma americana ASTM D6751 e
normal brasileira n° 45/2014 da ANP). Sendo assim, constitui-se uma importante

area de pesquisa a ser desenvolvida.
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1.1 OBJETIVOS

1.1.1 Objetivo Geral

Investigar a producdo de ésteres metilicos através da reacdo de transesterificacdo de

acido oleico com acetato de metila catalisada por fosfato de nidbio (catalisador solido).

1.1.2 Objetivos especificos

= Determinar a cinética da reacdo a partir de experimentos conduzidos em batelada em
diferentes condicdes operacionais e pressdo autdgena;

= Avaliar os efeitos da volatilizagdo dos componentes sobre a cinética reacional, sobre o
equilibrio quimico e sobre o equilibrio de fases (liquido-vapor);

= |nvestigar diferentes abordagens de modelos cinéticos e termodindmicos para a reacao;

= Propor e validar um modelo matematico considerando a influéncia da volatilizacdo dos
componentes sobre os fendmenos cinéticos e termodinamicos;

= Auvaliar, através de simula¢cdes do modelo proposto, a influéncia do equilibrio quimico
sobre o sistema reacional,

» Propor uma sequéncia operacional entre reator e operagdes unitarias a qual objetiva
obter o teor minimo padrao de ésteres metilicos de acido graxos para o biodiesel (96,5%
m/m);

= Otimizar as condi¢Oes operacionais do processo proposto a fim de maximizar a
produtividade de ésteres metilicos de acido graxos e validar estas condi¢cBes 6timas

experimentalmente.

1.2 JUSTIFICATIVA E RELEVANCIA

Este trabalho propGe o estudo de uma rota alternativa e promissora de producdo de
biodiesel via catalise heterogénea a partir de acidos graxos utilizando acetato de metila como
receptor acila. Diversos catalisadores e rotas de producédo para a reagéo de interesterificacao de
triglicerideos com acetato de metila ja foram relatadas na literatura (BRONDANI et al., 2019;
BRONDANI; RIBEIRO; CASTILHOS, 2020; NUNES; CASTILHOS, 2020; RIBEIRO, J. S.
et al., 2018; SIMOES et al., 2020; VISIOLI et al., 2016). Por outro lado, a reacio de acidos
graxos com o acetato de metila ainda tem sido pouco explorada. Alves e colaboradores (2019)
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e Ketzer e colaboradores (2021) propuseram estudos cinéticos e de modelagem matematica da
reacdo de transesterificacdo em batelada a partir de acido oleico e acetato de metila utilizando
catalisadores heterogéneos. Nestes estudos foram investigadas a influéncia de algumas
condicdes operacionais: a temperatura (num intervalo abaixo do ponto critico de mistura), o
excesso molar do reagente em excesso, a concentracdo e o tipo de catalisador. No entanto,
mesmo com 0s resultados apresentados nestes trabalhos, algumas lacunas de conhecimentos
ainda precisam ser elucidadas. Entre tais lacunas, cita-se a alta influéncia de fendmenos como
o0 equilibrio quimico sobre as baixas conversdes obtidas, as quais sao insuficientes para tingir o
teor minimo padréo do biodiesel de 96,5% m/m de ésteres metilicos de acidos graxos.

Primeiramente, estudos relacionados a modelagem cinética e termodindmica da
esterificacdo de acidos graxos com acetato de metila serdo propostos. Como sistema de estudo,
sera proposto o sistema reacional de transesterificacdo do acido oleico, presente em maior
quantidade na maioria das matérias-primas, com acetato de metila catalisado por fosfato de
nidbio. Os experimentos serdo realizados em regime batelada com pressdo autdgena.
Diferentemente dos trabalhos disponiveis na literatura (ALVES et al., 2019; KETZER; DE
CASTILHOS, 2021), a modelagem matematica que sera apresentada neste trabalho considerara
simultaneamente a influéncia da volatilizacdo dos compostos, da cinética, do equilibrio de fases
(liquido-vapor) e do equilibrio quimico. Os pardmetros termodindmicos e cinéticos serdo
estimados pra diferentes hipdteses. Apds, a avaliacdo de tais hipdteses e seus parametros
estimados resultantes seréo selecionados com base em critérios estatisticos.

Para o sistema de transesterificacdo estudado, uma vez que o melhor modelo matematico
seja validado, simulacbes do processo serdo utilizadas como base de um estudo acerca das
baixas conversdes a ésteres metilicos de acido graxos. Serdo avaliadas as influéncias cinéticas,
termodinamicas, do equilibrio quimico e da volatilizacdo dos compostos. Apds, objetivando a
obtencdo do teor minimo padrdo do biodiesel de 96,5% m/m de ésteres metilicos de acidos
graxos, estratégias operacionais de sequenciamento de processos serdo propostas e estudadas.
Por fim, tal estudo a respeito da transesterificacdo de &cido graxo com acetato de metila é
fundamental para viabilizar a producdo de biodiesel utilizando matérias-primas &cidas ndo

refinadas, onde triglicerideos e acidos graxos sdo convertidos simultaneamente.

1.3 ESTRUTURA DA TESE

Este documento estd organizado no formato de artigos cientificos integrados.

Primeiramente, € apresentada uma revisdo bibliografica sobre biodiesel, sobre as principais
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formas de producéo e seus pontos positivos e negativos, modelagem cinética e termodinamica
e sobre processos de intensificacdo na producgéo de biodiesel. Na sequéncia, sdo apresentados
o0s artigos que compdem a tese. O capitulo de discussdo dos resultados retoma e relaciona as
principais informacdes apresentadas nos artigos com o objetivo de proporcionar uma
abordagem ampla da pesquisa. Por fim, sdo apresentadas as principais conclusoes deste trabalho
e as referéncias bibliograficas utilizadas.

O primeiro artigo propde uma modelagem matematica considerando a influéncia da
volatilizacdo dos componentes sobre os fenbmenos cinéticos e termodinamicos na
transesterificacdo do acido oleico com acetato de metila catalisada por fosfato de niébio. O
artigo entitulado “Kinetic and non-ideal VLE modeling for transesterification reactions from
FFA and methyl acetate at high temperature and pressure considering volatilization
effects/influence” foi publicado pela revista Industrial & Engineering Chemistry Research sob
DOI: 10.1021/acs.iecr.1c02395.

O segundo artigo apresenta a avaliacéo e a otimizagdo de um processo de produgéo de
biodiesel a partir da reacdo de transesterificacdo do acido oleico e acetato de metila. O artigo
intitulado “Two-step process in the intensification of transesterification reactions from FFA
and methyl acetate: design, simulation and optimization” foi submetido a revista Chemical

Engineering and Processing: Process Intensification.
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2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 O BIODIESEL

O biodiesel é um biocombustivel liquido ndo tdxico e biodegradavel, identificado por
ser uma mistura de ésteres alquilicos de acidos graxos provenientes de glicerideos derivados a
partir de fontes renovaveis como gorduras animais e 6leos vegetais. Além do chamado ‘selo
verde’, 0 seu uso apresenta outros pontos positivos, como aqueles associados a sua performance
como combustivel, visto que a sua queima em motores é comparavel a do petro-diesel. Além
do mais, é um combustivel ndo explosivo, atdxico, ndo inflamavel e biodegradavel (MAHLIA
et al., 2020).

Desde a criacdo do motor de igni¢cdo por compressdo por Rudolf Diesel em 1893, se
idealizou a respeito do uso de 6leos vegetais in natura como combustivel. No entanto, 0 avango
tecnoldgico de motores alimentados por 6leos vegetais foi ignorado devido a expansédo do petro-
diesel, da sua logistica de distribuicdo e baixo preco de venda. Além do efeito mercadologico,
a alta viscosidade de 6leos vegetais culminava em problemas tecnoldgicos impeditivos para o
avanco de tal tecnologia, a qual foi perdendo forca no inicio do século. Entre os problemas
devido a alta viscosidade dos Gleos, citam-se a alteracdo da atomizacdo do combustivel e a
ades&o de depositos na camara de combustdo (HASIMOGLU et al., 2008). Na década de 40,
no entanto, George Chavanne patenteou um procedimento que reduzia a viscosidade de 6leos
através de processos fisico-quimicos, 0s quais promoviam a quebra das moléculas de
glicerideos através de uma reacdo, a transesterificacdo, produzindo entdo um novo combustivel
liquido (GUO; SONG; BUHAIN, 2015). Este combustivel, denominado como biodiesel,
apresentava propriedades como viscosidade, tensdo superficial, além de teores de acidos graxos
livres, fosfolipidios, esteroides, odorantes e umidade a niveis semelhantes ao diesel de petréleo,
permitindo o uso indiscriminado em motores a diesel (OGUNKUNLE; AHMED, 2019).

Em 1973, quando ocorreu a primeira crise do petroleo, cientistas e governos se voltaram
novamente os esforgos por uma alternativa viavel para o combustivel fossil. Assim, muitos
paises adotaram programas de incentivo a pesquisa e a producdo de combustiveis alternativas.
No Brasil, os primeiros programas governamentais na area de biocombustiveis foram o
PROALCOOL em 1975, que abrangia a utilizacio do etanol e 0 PROOLEO em 1980, que
abrangia a utilizacdo de biodiesel. O brasileiro Expedito Parente foi pioneiro quando criou 0
primeiro processo industrial que produzia biodiesel em 1977. No mundo, escalas industriais de

producdo comecaram a aparecer a partir de 1989 na Austria e 1996 nos EUA (GUO; SONG;
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BUHAIN, 2015). Na sequéncia, como um mecanismo de incentivo, o governo brasileiro criou
0 PROBIODIESEL em 2002 e o Programa Nacional de Producéo e Uso de Biodiesel (PNPB)
em 2005. Este dltimo estabelece a obrigatoriedade da adi¢cdo de um percentual minimo de
biodiesel ao oOleo diesel comercializado, introduzindo oficialmente o biodiesel na matriz
energética brasileira (DE OLIVEIRA; COELHO, 2017). Segundo informag@es contidas no sitio
da Agéncia Nacional do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), em 2008, a mistura
obrigatoria de biodiesel puro ao 6leo diesel foi de 2%, de 4% em 2009, e posterior progressao
conforme regulamentacdo nacional. Atualmente, desde marco de 2021, vigora a
obrigatoriedade da utilizacio de 12% de biodiesel puro ao petrodiesel nacional. E previsto que
a utilizacéo de 13% de adicdo de biodiesel para 0 ano de 2023.

Nos ultimos anos, Estados Unidos e Brasil se mantém entre os maiores produtores de
biodiesel no mundo. Sendo dado de 2019, os Estudos Unidos como o 1° maior produtor mundial
de biodiesel, com 9 bilhdes de litros produzidos e o Brasil como o 3° lugar produzindo 6 bilhdes
de litros (MIZIK; GYARMATI, 2021). Para o panorama brasileiro, para 2021 houve um
aumento de 12% na producdo de biodiesel em comparacdo ao ano de 2019 (ANP, 2022).
Atualmente existem 51 plantas produtoras de biodiesel autorizadas pela Agéncia Nacional de
Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) a operar, correspondendo a uma capacidade
total de producédo de 26.602,26 m3/dia (ANP, 2022). No entanto, mesmo com 0 aumento de
producdo, ainda ha& ociosidade de cerca de 31% da capacidade nominal nacional para a
producdo, ou seja, ha capacidade fisica instalada, porém, ndo utilizada na sua totalidade. O fato
de a capacidade nominal de producdo ser muito maior que a quantidade produzida é justificado,
pois, devido a baixa lucratividade da producdo de biodiesel pela rota tecnoldgica de
transesterificacdo adotada e devido a falta de competitividade dos precos deste comparado ao

petrodiesel, ndo se produz além da demanda compulsoria.

2.1.1 Os processos de producéo

Os problemas causados pelo emprego de 6leos vegetais in natura ao motor diesel sdo
geralmente associados pelas suas altas viscosidades, baixas estabilidades a oxidacdo, baixas
volatilidades e combustdes incompletas (HASIMOGLU et al., 2008) Dessa maneira, técnicas
que objetivam solucionar esses entraves, principalmente a reducéo da viscosidade desses 6leos,

devem ser adotadas. Atualmente ha alguns processos para reduzir a viscosidade de 6leos, citam-
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se: a mistura direta de 6leos com o petro-diesel, a emulsificacdo por microemulses, a pirdlise

e as rotas reacionais de conversao a ésteres.

= Mistura direta de 6leos com o petro-diesel: o 6leo vegetal pode ser misturado em
qualquer proporg¢do com o diesel derivado de petroleo. O uso direto de dleos vegetais
ou em blendas s&o, entretanto, solugdes insatisfatorias. A alta viscosidade, a presenca
de &cidos graxos livres, a formacdo de gomas devido a oxidacdo, a polimerizacao
durante estocagem e combustdo, os depdsitos de carbono e espessamento do 6leo
lubrificante sdo problemas presentes neste método (PRAMANIK, 2003).

= MicroemulsGes: Uma microemulsdo pode ser formada com um éster dispersado em
Oleo vegetal na presenca de um dispersante. Assim, estas microemulsdes, também
chamadas de combustiveis hibridos, podem ser utilizadas diretamente em motores ou
em blendas com o petro-diesel. No entanto, assim como na técnica de mistura direta,
ha problemas na formacéo de carbono na injecdo e depdsitos pesados na exaustdo
limitam a utilizacdo deste método (YUSUF; KAMARUDIN; YAAKUB, 2011).

= Pirdlise de 6leos vegetais: Se da através da quebra de longas cadeias carbonicas dos
triglicerideos em compostos de menor peso molecular. A pir6lise, ou craqueamento
térmico, ocorre por aquecimento com ou sem a presenca de um catalisador e na
auséncia de oxigénio. Ao final, um combustivel liquido ausente de contetudo
oxigenado € produzido. Este € composto por uma distribuicdo variada de tamanhos
de moléculas, o que muitas vezes o torna mais parecido com gasolina do que com
diesel (ABBASZAADEH, 2012);

= Rotas reacionais de conversdo a ésteres — S0 0s métodos mais empregados
atualmente, sendo a rota de transesterificagdo homogénea basica a mais utilizada
devido a sua simplicidade e altos rendimentos de alquil ésteres (SINGH et al., 2020).
As rotas reacionais reduzem a viscosidade de Oleos através da quebra das longas
cadeias de triglicerideos pela reacdo com um receptor acila, resultando em ésteres de
tamanho molecular menor. A esta mistura de ésteres denomine-se biodiesel. Na
proxima sec¢éo serdo melhor discutidas as rotas reacionais de converséo a esteres mais

proeminentes.
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2.1.2 EspecificacOes e caracteristicas

O biodiesel deve atender padrbes de qualidade minimos estabelecidos por normas para
ser comercializado. No Brasil, as especificacdes de qualidade sdo regidas pela Resolucdo ANP
n® 45 de 25/08/2014 e pela Resolugdo ANP n° 51 DE 25/11/2015, mediante a exigéncia de
rotinas analiticas presentes em normas nacionais da Associagdo Brasileira de Normas Técnicas
(ABNT) e internacionais da American Society for Testing and Materials (ASTM), International
Organization for Standardization (1SO) e European Committee for Standardization (CEN).
Estas especificacbes estdo apresentadas na Tabela 1. Em vias gerais, o biodiesel € um
combustivel alternativo para motores diesel, de cor amarelada clara & escura, produzido através
de reacOes quimicas de materiais graxos com 0leos vegetais ou gorduras animais e receptores
acila. Além do mais, o biodiesel pode ser usado como combustivel puro, denominado B100, ou
misturado ao Oleo diesel em diversas proporcGes volumétricas, denominada BX (sendo X a
porcentagem de biodiesel adicionada ao diesel).



Tabela 1 - Especificacdes do Biodiesel (B100)
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: METODO
CARACTERISTICAS UNIDADE LIMITE ABNT
NBR ASTM D EN/ISO
Aspecto - Limpido e isento de - - -
impurezas
Massa especifica a 20° C kg/m3 850 a 900 7148 1298 EN I1SO 3675
14065 4052 | EN 1S012185
Viscosidade Cinematica mm?/s 3,0a6,0 10441 445 EN ISO 3104
a 40°C
Teor de dgua, max. mg/kg 200,0 - 6304 | EN 1S012937
Contaminacéo Total, mg/kg 24 15995 - EN12662*
max.
Ponto de fulgor, min. %C 100,0 14598 93 EN ISO 3679
Teor de éster, min % massa 96,5 15764 - EN 14103*
Cinzas sulfatadas, max. | % massa 0,020 6294 874 EN ISO 3987
Enxofre total, max. mg/kg 10 15867 5453 | EN 1SO20846
EN 1S020884
Sodio + Potéassio, max. mg/kg 5 15554 - EN 14108*
15555 EN 14109*
15553 EN 14538*
15556
Célcio + Magnésio, max. mg/kg 5 15553 - EN 14538*
15556
Fosforo, max. mg/kg 10 15553 4951 EN14107*
EN 16294*
Corrosividade ao cobre, - 1 14359 130 EN ISO 2160
3h a 50°C, méax.
NUmero Cetano - Anotar - 613 EN ISO 5165
6890
Ponto de entupimento °C 19 (Exceto SP, MG, 14747 6371 EN 116
de filtro a frio, max. MS, GO, DF, MT, ES,
RJ, PR, SC, RS)
Indice de acidez, max. mg 0,50 14448 - 664 EN 14104*
KOH/g
Glicerol livre, max. % massa 0,02 15771 6584* EN 14105*
15908* EN 14106*
Glicerol total, max. % massa 0,25 15344 6584* EN 14105*
15908*
Monoacilglicerol, méx. | % massa 0,7 15342* 6584* EN 14105*
15344
15908*
Diacilglicerol, max. % massa 0,20 15342* 6584* N 14105*
15344
15908*
Triacilglicerol, méx. % massa 0,20 15342* 6584* EN 14105*
15344
15908*
Metanol e/ou Etanol, % massa 0,20 15343 - EN 14110*
max.
Indice de lodo /1009 Anotar - - EN 14111*
Estabilidade a oxidacao h 6 - - EN 14112*
a 110°C, min. EN 15751*

Nota: *Os métodos referenciados demandam validacdo para os materiais graxos ndo previstos no método e rota

de producao etilica.

Fonte: Resolucdo ANP n° 45 de 25/08/2014 e Resolu¢do ANP n° 51 DE 25/11/2015.
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Em comparacdo, o petrodiesel € um combustivel liquido derivado do petréleo obtido
através da destilacdo fracionada na faixa de 150 a 400°C. Tem em sua cOmposi¢ao
hidrocarbonetos com cadeia de 10 a 22 carbonos, destes, apresenta 25% como carbonetos
insaturados e 75% como carbonetos saturados (KUMAR; SARMA; KUMAR, 2020). Por sua
vez, 0 biodiesel é composto basicamente por cinco ésteres majoritarios com cadeias carbénicas
de 17 a 19 carbonos, com cerca de 85% de insaturados. Ademais, tal composicdo e
caracterizacdo depende do tipo da matéria-prima utilizada. Como exemplo, o combustivel feito
a partir do 6leo de soja possui esteres metilicos dos acidos palmitico (10%), estearico (3%),
oleico (26%), linoleico (53%) e linolénico (5%) (SIMOES et al., 2020). Outras comparacdes
entre o petrodiesel e o biodiesel acerca de propriedades fisico-quimicas entdo listadas na Tabela
2.

Tabela 2 - Diferencas fisico-quimicas do biodiesel puro do petrodiesel

Propriedades Biodiesel Petrodiesel
Cinzas (m%) 0,002 a 0,036 0,006 a 0,010
Enxofre (m%) 0,006 a 0,020 0,020 a 0,050
Nitrogénio (m%) 0,002 a 0,007 0,0001 a 0,003
Aromaticos (V%) 0 8a38
indice de lodo 60 -129 0a38
Calor de combustao (MJ/kg) 34,4 a45,2 42,0a45,9
Ponto de Fulgor (°C) 140 a 240 50a98
Viscosidade a 40°C (mma2/s) 2,5a15,0 2,5a5,7
Densidade a 15°C (kg/ms) 852 a 922 838a872
Ponto de Nuvem (°C) -5a 26 -17a-8
Ponto de Entupimento (°C) -28a-18 -36 a-30
Ndmero de Cetanos 37,6a76,7 45 a 55

Fonte: Adaptado de (SAJJADI; RAMAN; ARANDIYAN, 2016; YUSUF; KAMARUDIN; YAAKUB, 2011).
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Em andlise & comparagdo fisico-quimica entre o biodiesel e o petrodiesel, citam-se como

principais vantagens do biocombustivel:

=  Pode ser produzido por culturas locais renovaveis;

= Possui maior Ponto de Fulgor frente ao petrodiesel, tornando tarefas como o seu
transporte e manuseio menos perigosas;

= E considerado um combustivel biodegradavel, pois, mais do que 98% de biodiesel
é biodegradado em 21 dias. Para 0 mesmo periodo de tempo, apenas 60% do
petrodiesel é biodegradado (YUSUF; KAMARUDIN; YAAKUB, 2011);

= Em sua composicdo, o biodiesel contém poucos compostos de enxofre. Além do
mais, cerca de 11% do biodiesel € composto por oxigénio. Devido a isso, as
emissdes da queima do biodiesel puro produzem niveis muito mais baixos de 6xidos
de enxofre, reduzem em mais de 90% os hidrocarbonetos ndo-queimados e reduzem
de 75 a 90% a emissdo de hidrocarbonetos aromaticos policiclicos (YUSUF;
KAMARUDIN; YAAKUB, 2011);

= O biodiesel apresenta melhores propriedades lubrificantes comparado ao
petrodiesel, auxiliando na reducdo do desgaste de componentes do motor e dos
injetores;

= O Numero de Cetanos é muito utilizado como indicativo do desempenho de um
combustivel em motores de combustdo por compressdo. Dentro dos limites da
legislagdo, quanto maior o valor, melhor o desempenho. Para o biodiesel, este valor
é geralmente maior do que o petrodiesel, indicando na média um desempenho
melhor ou comparavel. Porém este indice € da matéria-prima utilizada e sua
composicdo, ja que quanto maior a cadeia carbonica dos ésteres presentes e maior

0 grau de insaturagdo, maior o Numero de Cetanos.

2.2 AROTA CLASSICA DE TRANSESTERIFICACAO

O método mais empregado para a producdo de biodiesel, conforme especificacdo de
normas técnicas internacionais, € a rota reacional de transesterificagdo (SINGH et al., 2020).
Esta rota consiste de uma reacdo em etapas reversiveis, partindo de glicerideos de acido graxo
e excesso de um alcool de cadeia curta para a producdo de ésteres alquilicos de &cidos graxos e
glicerol, na presenca ou ndo de catalisadores. De acordo com a Figura 1, observa-se que é

possivel obter ésteres alquilicos a partir da conversao de triglicerideos (TG), diglicerideos (DG)
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e monoglicerideos (MG), uma vez que a reacdo é encadeada em etapas produzindo em cada
uma delas uma molécula de éster. A esta mistura de ésteres alquilicos denomine-se biodiesel.
Ademais, a transesterificacdo € um processo que pode ser catalisado por catalisadores
homogéneos ou heterogéneos (enzimas, acidos e bases) (BALAT; BALAT, 2010). No entanto,
a rota mais comumente utilizada é a de catélise alcalina homogénea através do uso de alcoxidos
de sodio ou de potéssio. Embora o uso destes catalisadores gere etapas extras para purificacéo
e tratamento de residuos, 0os mesmos propiciam conversdes rapidas e superiores a 95%
(MACHADO, G.D. et al., 2016). Além do mais, catalisadores basicos séo preferencialmente
escolhidos devido a maiores taxas de reacdo e temperaturas de operagdo mais brandas
(MYTHILI et al., 2014).

Figura 1 - Etapas reversiveis da reacdo de transesterificacéo a partir de um triglicerideo
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Fonte: Adaptado de (LOURINHO, G.; BRITO, 2014).

Entre as diferentes variacbes para a rota de transesterificacdo, a mais comumente
utilizada industrialmente é a reagdo de uma matéria-prima gliceridica com metanol na presenca
de catalisador homogéneo basico (SINGH et al., 2020). No entanto, para esta variagdo da rota,
algumas restricbes devem ser observadas. Entre elas, a principal restricdo € a respeito da

presenca de &cidos graxos livres na fonte de triglicerideos, que acontece principalmente com
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6leos ndo refinados, cujo teor pode chegar a 40% em alguns casos (ALEGRIA; CUELLAR,
2015). Uma vez que haja presenca de &cidos graxos na matéria-prima, para o sistema catalitico
basico, ocorre rapidamente e irreversivelmente o consumo do catalisador, com a consequente
formacdo de um sal (sabdo), conforme Figura 2. Esta reacdo é chamada de reacdo de
neutralizacdo ou saponificacdo (EZE; PHAN; HARVEY, 2018). Para matérias-primas com
elevado indice de acidez, geralmente acima de 3% (MOSER, 2009), a quantidade formada de
sabdo é suficiente para emulsionar as fases. Este efeito € prejudicial a converséo reacional, pois
sem a separacao natural entre as fases rica em ésteres e glicerol o equilibrio quimico passa a
limitar fortemente o avancgo reacional devido ao acumulo de glicerol na mistura reacional
emulsificada. Além disso, 0s processos subsequentes relacionados a lavagem e purificacdo das

fases se tornam complexos e muitos custosos (UPRETY et al., 2016).

Figura 2 - Reac&o de saponificacéo entre um &cido graxo livre e catalisador basico

O

O
F!"ﬂ'“DH + NaOH (or NaOCH,) ————= H.JIHO_NHL + Hz0 (or CH30H)

Fonte: Adaptado de (MOSER, 2009).

Além do mais, outra restricdo para o processo de transesterificacdo € a presenca de dgua
no meio, seja a propria umidade da matéria-prima ou advinda de outras reacdes, como a
saponificacdo. Uma vez que existe a presenca de agua no meio, ha a promocéo da reacdo de
hidrélise de ésteres (glicerideos e EMAG) em acidos graxos livres, Figura 3. Em meio bésico,
portanto, as reacdes paralelas de saponificacdo e hidrolise sdo mutuamente indesejaveis.

Figura 3 - Reac&o de hidrélise entre um éster e 4gua

0 0
Il +H0 — |

R™ “OCHa R oy TOHOH

Biodiesel FFA

Fonte: Adaptado de (MOSER, 2009).
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2.2.1 O alto custo da matéria-prima

Esteres alquilicos sdo produzidos a partir das mais variadas matérias-primas contendo
glicerideos, como 06leos vegetais (comestiveis e ndo comestiveis), gorduras animais, lipideos de
algas ou qualquer graxa residuaria de origem organica. No entanto, a rota de transesterificagdo
basica com metanol possui como desvantagem a queda de rendimento diante da presenca de
agua e de acidos graxos livres, caracteristicas recorrentes em matérias-primas alternativas ou
ndo refinadas (SINGH et al., 2020). Portanto, para esta rota de transesterificagdo comumente
utilizada, para evitar as reagdes indesejaveis de saponificacdo e de hidrolise, as matérias-primas
utilizadas devem ser neutralizadas a fim de atingir alguns padrdes, como teores de acidos graxos
livres menores que 0,5% e de agua menor que 0,05% (MYTHILI et al., 2014).

Neste contexto, 0 custo com as operacdes de refino da matéria-prima pode representar
até 70% do seu preco. Ou seja, em relacdo ao custo de producdo de biodiesel, a escolha da
matéria-prima gliceridica é primordial a satde financeira do processo, ja que a mesma pode
representar até 95% do custo total de operacdo total da producdo do biodiesel (ANUAR,;
ABDULLAH, 2016; CAMPANELLI; BANCHERO; MANNA, 2010). Com isso, como
industrialmente as principais matérias-primas utilizadas séo pré-tratadas, provenientes de dleos
comestiveis abundantes e com alto valor de mercado, o biodiesel se torna 1,5 vezes mais caro
do que o petrodiesel (SAJJADI; RAMAN; ARANDIYAN, 2016). Em relacdo as matérias-
primas comumente utilizadas, destacam-se a utiliza¢do do 6leo virgem de palma e de soja como
as principais origens para a producao de biodiesel mundial. A Figura 4 apresenta um panorama
sobre as principais matérias-primas utilizadas mundialmente para a producéo de biodiesel em
2019.
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Figura 4 - Participacdo da matéria-prima na producéo global de biodiesel
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Fonte: Adaptado de (UFOP, 2019).

A busca pela diversificacdo de matérias-primas utilizadas para a producdo de
combustiveis, focando em solucbes de baixo custo e com menos etapas de refino industrial,
deve inverter esse cenario econémico negativo. Entre as matérias-primas largamente
pesquisadas, os 0leos vegetais sdo as principais alternativas utilizadas devido a abundancia e
similaridade as caracteristicas fisicas do biodiesel. Com isso, diversos estudos tém sido
realizados com oleaginosas nativas de diversas regides do Brasil e do mundo resultando em
mais de 400 tipos de matérias-primas que j& foram identificadas como fontes para a produgéo
de biodiesel (SHAHID, E. M.; JAMAL, 2011).

No entanto, em geral, fontes gliceridicas, alternativas, ndo comestiveis e de baixo custo
possuem teores de adgua e/ou de acidos graxos livres maiores que 1% em sua composicéo, 0 que
inviabiliza a consolidada tecnologia para a transesterificagdo alcalina (MANSIR et al., 2016).
Assim, ratifica-se a importancia do estudo de processos de conversdo concomitante de
glicerideos e de acidos graxos em biodiesel. Desta forma, através destes, a exigéncia de
operacOes unitarias de refino se torna desnecessaria, 0 que resulta na possibilidade do uso de
materias-primas alternativas brutas e ndo-comestiveis. Com isso, o custo total de producéo do
biodiesel diminui e sua competitividade econémica frente ao petrodiesel é acrescida.
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2.2.2 O problema da coproducéo de glicerol

A crescente producdo de biodiesel via transesterificacdo de 6leos com metanol vem
saturando o mercado com a producdo de um coproduto, o glicerol. Logo apds a reacdo, ha a
formacéo de duas fases reacionais: a fase de topo, rica em ésteres metilicos de acidos graxos, e
a fase de fundo, rica em glicerol.

Para a comercializacdo do biodiesel como combustivel, o glicerol presente na fase do
biodiesel deve obrigatoriamente ser removido, visto que sua presenca durante a combustéo
acarretaria em emissdes de compostos toxicos e problemas técnicos no motor. A respeito de
emissdes, a queima do glicerol juntamente com biodiesel pode causar a emissao de acroleina,
composto cancerigeno altamente toxico. Alem do mais, o glicerol € um composto considerado
ineficiente para a queima, pois apresenta baixo poder calorifico, alta viscosidade para atomizar
e também por ser considerado um inibidor de chama. Como outro ponto negativo, o glicerol
também pode formar depdsitos no fundo dos tanques de combustivel atraindo outros
contaminantes como a agua e sais, e diminuindo a vida Gtil dos motores e tanques devido ao
aumento da corrosao de superficies metalicas (MAHLIA et al., 2020).

Para a fase de fundo, a qual possui cerca de 60 a 70% de glicerol, h& a op¢do de venda
apos etapas de refino ou na forma sem refinamento, a glicerina bruta. A venda da glicerina bruta
tem sido a estratégia mais adotada por produtores de biodiesel. No entanto, uma vez que para
cada 90 m3 de biodiesel produzidos, 10 m2 de glicerol sdo gerados, ndo ha demanda suficiente
para venda da glicerina, acarretando sucessiveis quedas no pre¢o de venda deste composto
(QUISPE; CORONADO; CARVALHO, 2013). Um panorama econdmico da ultima década
sobre 0 mercado da glicerina bruta pode ser visualizado na Figura 5. Por outro lado, o processo
de refino da glicerina para posterior venda com melhor valor agregado nem sempre é
economicamente viavel para industrias com baixas escalas de producdo, pois estas apresentam

maiores desafios econdmicos para investir em plantas de refino.
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Figura 5 - Produgdo mundial anual de glicerina e seu preco de mercado
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Fonte: Retirado de (QUISPE; CORONADO; CARVALHO, 2013).

Portanto, o alto custo inerente da separacdo glicerina-biodiesel e o baixo preco venda
deste coproduto, um dos destinos economicamente viavel, fizeram com que a producéo de
biodiesel sem a cogeracdo do glicerol através da substituicdo do reagente alcoolico ganhasse
visibilidade no meio académico e industrial (CASAS; RAMOS; PEREZ, 2011b).

2.2.3 O problema do uso de catalise homogénea

A fim de acelerar a conversao a ésteres, 0 uso de catalisador se torna imprescindivel ao
sistema de transesterificacdo. Em relacdo a caracteristica acido-base do catalisador, a op¢ao de
transesterificagdo via catalise basica apresenta maior velocidade reacional. Com isso, consegue-
se atingir rendimentos satisfatorios em condigdes moderadas de reagdo e em baixos tempos de
residéncia, sendo a rota mais utilizada industrialmente (MYTHILI et al., 2014). No entanto, a
rota via catalise &cida € comumente empregada em sistemas de transesterificacdao cuja matéria-
prima apresenta elevado teor &cido, pois evita a reagdo indesejada de saponificagdo e também
potencializa a formacdo de ésteres a partir de &cidos graxos livres através da reacdo de
esterificacdo (MENEGHETTI; MENEGHETTI; BRITO, 2013).
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Assim como a substituicdo de reagentes, o uso de catalise heterogénea confere melhorias
ao processo de producdo de biodiesel. Catalisadores solidos ndo sdo consumidos ou dissolvidos
durante a reacdo, podendo ser facilmente separados do meio, regenerados e reutilizados sem a
necessidade de custosas operacOes unitarias de separacgdo e de tratamento de efluentes (CHUA
et al., 2020). Em contrapartida, devido as limitacdes de transferéncia massica entre as fases, 0
uso de catélise heterogénea exige que o sistema seja submetido a condi¢fes reacionais mais
energéticas para que se atinja altas taxas de conversdes. Estima-se que a reducéo de custos
operacionais alcance US$ 59/ton em relacdo ao processo homogéneo. Embora o custo
energético aumente, se 0 mesmo se mantiver abaixo de US$ 85/ton biodiesel o processo
heterogéneo apresentara maior lucratividade do que o processo homogéneo (KISS, F. E.;
JOVANOVIC; BOSKOVIC, 2010).

Embora existam diferencas fisicas entre os sistemas, 0s mecanismos reacionais para a
reacdo de transesterificacdo com catalisadores heterogéneos apresentam similaridade aos
mecanismos do sistema com catalise homogénea. A diferenciacdo se da apenas pelas etapas de
adsorcdo e dessorcdo dos componentes para produzirem os intermediarios reacionais
(ARANSIOLA et al., 2014). Na Tabela 3 podem ser observadas as principais diferencas em
relacdo ao uso de reagcdes homogéneas e heterogéneas.

Tabela 3 - Comparagdo entre reacdes de transesterificagdo utilizando diferentes tipos de catalisadores.

Variavel Catalise homogénea Catalise heterogénea
Taxa de reagdo e rendimento o N Lenta e moderadas
) Rapida e altas conversoes .
em ésteres conversdes
Processo de purificacédo Dificil Facil
) Uso limitado em operacdes OperacBes continuas
Metodologia ) o
continuas possiveis
Presenca de 4cido graxo e agua  Muito sensivel Pouco sensivel
Reusabilidade do catalisador Impossivel Possivel
Custo Baixo Potencialmente baixo

Fonte: Adaptado de (LOURINHO, G.; BRITO, 2014).
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2.3 UMA ROTA ALTERNATIVA PARA PRODUCAO DE BIODIESEL

Alternativas economicamente mais promissoras frente a classica rota de
transesterificacdo alcalina com matéria-prima refinada e metanol vém ganhando destaque.
Entre os principais esforgos, destacam-se: as rotas alternativas sem a coproducdo de glicerina
através da substituicdo do reagente receptor acila; as rotas utilizando matérias-primas brutas e
de menor custo; e as rotas heterogéneas devido aos inerentes beneficios operacionais de
separacao/purificacdo (MARX, 2016).

2.3.1 A reacao de interesterificagéo

Em relacdo as rotas sem coproducdo de glicerol, a substituicdo do reagente alcodlico
por ésteres carboxilados vem sendo utilizada com sucesso por diversos autores em reacdes de
interesterificacdo de triglicerideos. Entre os reagentes substitutos, o acetato de metila destaca-
se como um dos mais abordados, pois possui cadeia alquilica pequena e apresenta as maiores
taxas reacionais entre os ésteres carboxilados (BRONDANI et al., 2019; CAMPANELLLI;
BANCHERO; MANNA, 2010; NUNES; CASTILHOS, 2020; RIBEIRO, J. S. et al., 2018;
SIMOES et al., 2020; VISIOLI et al., 2016).

A coproducdo de triacetina apresenta vantagens econémicas em comparacdo a
coproducdo de glicerol, pois a triacetina é totalmente miscivel em ésteres alquilicos e,
principalmente, apresenta caracteristicas aditivas ao combustivel (RASTEGARI,
GHAZIASKAR; YALPANI, 2015). Devido tais caracteristicas, a triacetina coproduzida pela
rota de interesterificacdo com acetato de metila pode permanecer incorporada a mistura, sem a
necessidade de separacdo. Alguns trabalhos ratificam que o uso de triacetina como aditivo
mantém os padrdes exigidos ao biodiesel pelas normas EM 14214 e ASTM D6751 (CASAS;
RAMOS; PEREZ, 2011a; GOEMBIRA; SAKA, 2013; MARX, 2016; SAKA; ISAYAMA,
2009). Assim, quando comparado com a coproducdo de glicerol, a rota de interesterificacéo
com acetato de metila apresenta reducéo de custos operacionais devido a reducao de operacdes
unitérias de separacdo e um ganho econémico devido a venda do coproduto como aditivo ao
combustivel. Estes fatos tornam a producdo de biodiesel com acetato de metila muito
promissora.

Denomina-se interesterificacdo a reacdo entre acilglicerideos e alquil acetatos. Para a
producdo de biodiesel, esta reagdo ocorre em trés etapas reversiveis: os triglicerideos (TG) séo

convertidos a monoacetildiglicerideos (MADG), depois diacetilmonoglicerideos (DAMG) e,
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por fim, em triacetil glicerol ou triacetina (TA). Cada etapa reacional produz uma molécula de
éster alquilico de &cido graxo. A Figura 6 apresenta as trés etapas da reacao de interesterificacdo

com acetato de metila (MeA) como reagente.

Figura 6 - Etapas da reacdo de interesterificacdo de triglicerideos com acetato de metila
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Fonte: Adaptado de (MADDIKERI; PANDIT; GOGATE, 2013).

Assim como na rea¢do de transesterificacao, os intermediarios da interesterificacdo sdo
misciveis e suas etapas reacionais apresentam alta reversibilidade, exigindo excesso de acetato
de metila para deslocar o equilibrio na dire¢do do éster metilico, FAME (do termo em inglés
Free Acid Methyl Ester). Portanto, é possivel associar a interesterificacdo como um conjunto
de reacOes de transesterificagdo,como observado na Figura 7. Nesta figura, é possivel observar
que um anion metdxido ataca um triglicerideo levando a producdo de FAME e do anion
glicerolato. Por fim, este reage com uma molécula de acetato de metila reconstituindo o &nion
metdxido e formando monoacetildiglicerideos. O processo se repete para a formacdo de
diacetilmonoglicerideo e para a triacetina. Além do mais, diferentes estratégias reacionais tém
sido utilizadas a fim de melhorar o rendimento a FAME, destacando-se o0 uso de condicdes

supercriticas e 0 uso de catalisadores quimicos.
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Figura 7 - Interesterificacdo como um conjunto de reacGes de transesterificacdo
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Fonte: (CASAS; RAMOS; PEREZ, 2013).

A reacdo de interesterificacdo via catalise homogénea tende a apresentar baixos custos
operacionais, atingindo boas conversées em baixos tempos de residéncia e sob condicdes
reacionais mais brandas (CASAS; RAMOS; PEREZ, 2011b). No entanto, a utilizacdo de
catalisadores homogéneos gera a necessidade de custosas etapas posteriores de separagdo e
tratamento de efluentes, uma vez que produtos e catalisador estdo misciveis em fase liquida.
Neste contexto, o uso de catalisadores heterogéneos afere vantagens a rota de interesterificacao,
uma vez que sua caracteristica solida resulta em processos posteriores de separacdo de biodiesel
mais simplificados, reduzindo a geracdo de efluentes e custos operacionais. Ademais,
catalisadores solidos apresentam a possibilidade de reuso, conferindo vantagens econémicas,
operacionais e ambientais (ENDALEW; KIROS; ZANZI, 2011).

A respeito da rota heterogénea para a reacdo de interesterificacdo de glicerideos com
acetato de metila, alguns trabalhos estéo presentes na literatura. Simdes e colaboradores (2020)
propuseram a utilizacdo de catalisadores heterogéneos (zeolita Y, 0xidos metalicos e 6xidos
mistos de compostos de hidrotalcita) na reacdo de interesterificagdo com acetato de metila e
oleo de soja refinado. Dentre as opcOes testadas, o 0xido de Ca 40%-Mg-Al apresentou 0s
melhores resultados de fracdo méssica de FAME, 68,55%, encontrados para temperatura de

325°C, 5% (m/m) de catalisador, razdo molar MeA:6leo de 40:1. Além do mais, pdde-se
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demonstrar que catalisador ndo apresenta queda expressiva na atividade catalitica por até 3
ciclos de utilizagéo.

Ribeiro e colaboradores (2017) estudaram a reacdo de interesterificacdo de uma mateéria-
prima com alto teor de acidez, 6leo de macalba, com quatro catalisadores heterogéneos
(y-alumina, zeo6lita HY, fosfato de nidbio e acido nidbico). Os mais adequados para as reacdes
concomitantes de esterificagdo ¢ interesterificagdo foram a y-alumina e o fosfato de nidbio. No
teste de reuso, a y-alumina foi recuperada e reutilizada sem tratamento por, pelo menos, 5 ciclos
sem perda significativa de atividade catalitica, enquanto o fosfato de nidbio apresentou
significante perda de atividade ja do primeiro para o segundo ciclo. Os melhores resultados de
fracdo méassica de FAME, 48,96%, foram encontrados para temperatura de 300°C, 2% (m/m)
y-alumina, razdo molar MeA:0leo de 20:1.

Brondani e colaboradores (2019) estudaram e implementaram um modelo matematico
para a reacao de interesterificacdo de 6leo de soja e acetato de metila, via catalise heterogénea,
considerando efeitos de degradagdo térmica. Os resultados demonstram que estas reacdes de
degradagfes comecam a se tornar relevantes a partir do ponto critico da mistura. Com isso, para
a obtencdo de biodiesel conforme normas técnicas, torna-se necessario evitar a formacéo de
produtos degradados através da implementacdo de condigdes mais brandas, préximo ao ponto
critico de mistura, porém dentro da regido bifasica liquido-vapor.

2.3.2 A importancia da transesterificacdo de acidos graxos livres como reacéo simultanea

Primeiramente, conceituando a reacéo de esterificacdo: em termos gerais, denota toda
reagcdo que a partir de um &cido e de um alcool produz um éster. Ou seja, para o contexto de
producdo de biodiesel, a reacdo de acidos graxos livres e metanol para a formacao de FAME e

agua é denominada como esterificacdo, como observado na Figura 8.

Figura 8 - Reacéo de esterificacdo de acido graxo com metanol
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Fonte: Adaptado de (MARX, 2016a).
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No entanto, visando a substituicdo de metanol por acetato de metila como reagente
secundario na reacdo de esterificacdo, ttm-se a reacao de acidos graxos livres e acetato de metila
para a formacdo de FAME e acido acético, como observado na Figura 9. Embora os sistemas
reacionais sejam similares, conceitualmente a rota de conversdo de &cidos graxos livres
utilizando acetato de metila ndo é caracterizada como reagdo de esterificagcdo, mas sim como
transesterificacdo de &cidos graxos com acetato de metila. Portanto, ao decorrer desta Tese sera

utilizada esta distin¢do entre estas nomenclaturas reacionais.

Figura 9 - Reacdo de transesterificacdo de acido graxo com acetato de metila.
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Fonte: Adaptado de (MARX, 2016a).

Para viabilizar a producdo de ésteres a partir de matérias primas gliceridicas com alto
teor de &cidos graxos, algumas estratégias vém sendo utilizadas. Uma das solugdes consiste na
sintese de biodiesel em duas etapas: uma primeira, a qual envolve a conversao de acidos graxos
a ésteres via catalise acida até o teor de acidez ndo resultar em problematicas para uma posterior
segunda etapa reacional com catalise basica, geralmente a rota classica de transesterificacdo de
glicerideos. No entanto, devido a primeira etapa de reacdo/refino da matéria-prima com alto
teor de acidez, os custos fixos e operacionais de producdo sdo elevados e consequentemente
diminuem a atratividade econdmica do processo (FADHIL; AZIZ; AL-TAMER, 2016; THOAI
etal., 2019; URRUTIA et al., 2016). Em contrapartida, uma segunda opcéo consiste no sistema
reacional simultaneo de conversao de acilglicerideos e acidos graxos a ésteres via catalise acida.
Assim, elimina-se a necessidade do processo em duas etapas reacionais distintas (MYTHILI et
al., 2014). Uma vez que a conversdo de acidos graxos a biodiesel é essencial para viabilizar
economicamente o uso de matérias-primas brutas e com altos valores de acidez, a rota &cida de
convers&o a ésteres vem ganhando cada vez mais destaque (GAURAV et al., 2019).

Objetivando o uso de matérias-primas de baixo custo e alta acidez, a ndo producédo de
glicerol e a utilizacdo de uma Unica etapa reacional acida para conversdo concomitante de
glicerideos e acidos graxos, observa-se a relevancia da reacao de transesterificacdo de acidos

graxos livres com acetato de metila. Esta relevancia se torna mais proeminente quanto maior
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for o teor de &cidos presente na matéria-prima, pois a conversdo destes impacta diretamente no
rendimento a biodiesel (BRONDANI; RIBEIRO; CASTILHOS, 2020). A reacdo de
transesterificacdo de &cidos graxos e acetato de metila gera esteres e acido acético, como mostra
a Figura 9. Ao contrario da esterificacdo com alcool, a &gua néo é gerada no meio, o0 que evita
reacOes indesejaveis de saponificacdo e hidrdlise e consequentemente aumenta o rendimento
global 8 FAME (MARX, 2016).

Acerca da reacdo de esterificacdo de &cidos graxos com alcoois, ha uma extensa
literatura ja reportada, avaliando as mais diversas influéncias (ALEGRIA; CUELLAR, 2015;
FADHIL; AZIZ; AL-TAMER, 2016; GAURAV et al., 2019; THOAI et al., 2019; URRUTIA
et al., 2016). No entanto, a respeito do sistema de transesterificacdo de acidos graxos com
acetato de metila ha poucos trabalhos disponiveis na literatura.

Com o objetivo de estudar isoladamente a reacdo néo catalisada de transesterificacdo de
acidos graxos com acetato de metila, neste momento este trabalho ird dar um destaque maior a
revisdo para tal rota. Saka e Isayama (2009) estudaram a reacdo de transesterificacdo entre &cido
oleico e acetato de metila, variando temperaturas entre 270 e 380°C para uma presséo fixa de
20 MPa em um reator continuo para tempos de residéncia entre 10 e 120 min. Nestas condicdes
0 sistema reacional se encontrava em estado supercritico. Os melhores resultados de
rendimentos a FAME foram encontrados para temperatura de 350°C, razdo molar de excesso
de 14:1 para 20 min de tempo de residéncia. No entanto, devido ao uso de altas temperaturas
(acima do ponto critico de mistura), estes resultados demonstraram sofrer efeitos negativos
devido a ocorréncia de reacdes indesejadas por degradacdo térmica.

Assim como para a reacdo de interesterificacdo, o uso de catalise homogénea ou
heterogénea para a conversdo de acidos graxos a esteres apresenta similares
vantagens/desvantagens. Para o sistema similar da reacdo de esterificacdo de acidos graxos com
metanol, uma gama de trabalhos é apresenta na literatura discutindo os usos de catalisadores
homogéneos (CHABUKSWAR; HEER; GAIKAR, 2013; D’AMATO VILLARDI et al., 2019;
LUCENA; SILVA; FERNANDES, 2008; STACY; MELICK; CAIRNCROSS, 2014) e
heterogéneos (DA SILVA et al., 2013; PATEL; BRAHMKHATRI, 2013; TROPECELO et al.,
2010; VIEIRA et al., 2015).

A respeito da reacdo de transesterificacdo de acido oleico com acetato de metila, Alves
e colaboradores (2019) propuseram a utilizacdo de fosfato de nidbio, um catalisador
heterogéneo. Além do mais, apresentaram uma modelagem cinética do sistema reacional em
batelada. Os resultados demonstram que, para a condi¢cdo Otima de 2 horas reacionais em

sistema batelada, 240°C, 10% (m/m) de catalisador e excesso molar de 10:1 de acetato de metila
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para acido oleico foi possivel obter um rendimento inferior & 70% de oleato de metila. Ademais,
independentemente dos valores experimentais de temperatura, excesso molar de regente e
concentracdo de catalisador, baixos valores de conversdes a FAME foram obtidos.

Os trabalhos conjuntos de Ketzer e colaboradores (2020) e (2021) demonstraram
diferentes técnicas de producdo de catalisadores heterogéneos do tipo zeolita com a finalidade
de aprimorar os efeitos cinéticos e atingir altas conversdes para o sistema reacional de
transesterificacdo de acido oleico com acetato de metila. Assim, estes trabalhos demonstraram
estudos sobre a influéncia no rendimento a FAME do sistema de varidveis como: o diametro de
poros e a caracteristica acida do catalisador. No entanto, mesmo com distintos esforcos para
incrementar a cinética e o rendimento reacional, as maximas conversdes obtidas sdo muito
aquém do teor minimo padréo de ésteres metilicos de &cido graxos para o biodiesel (96,5%
m/m). Com isso, tém-se indicios, que assim como a reacdo de esterificacdo com alcoois
(HASSAN; VINJAMUR, 2013), as reacdes de transesterificacdo de acidos graxos com acetato
de metila também sdo reversiveis e fortemente dependentes do equilibrio quimico. Assim,
conversdes proximas a 96,5% tendem a ser atingidas somente através da utilizacdo de técnicas

que desloguem o equilibrio quimico na direcdo dos produtos.

2.4 MODELAGEM CINETICA E TERMODINAMICA DA REACAO

A modelagem matematica proposta neste trabalho foi composta e baseada em um
modelo cinético e em um modelo termodindmico. As equacgdes do modelo cinético foram
compostass, principalmente, pelo balanco material do reator e pelos modelos de mecanismos
cinéticos para fornecer a atualizacdo de variaveis como as concentra¢fes dos componentes ao
longo do tempo de reacdo. As equacdes do modelo termodindmico foram baseadas,
principalmente, no critério de isofugacidade na interface liquido-vapor para fornecer a
atualizagdo de varidveis como pressdo do sistema e concentragdes nas fases liquido e vapor.
Adotou-se a hipbtese de mistura instantanea nas fases, garantindo que ndo haja gradiente de
concentracdes no seio das fases. Assim, 0 modelo matematico proposto nesta Tese considera
as influéncias simultaneas da volatilizagdo dos compostos, da cinética, do equilibrio de fases e

do equilibrio quimico.
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2.4.1 Modelo cinético

O assunto referente a modelagem cinética serd, inicialmente, apresentado nesta secao.
Na sequéncia da secdo 3.1, 0 modelo sera apresentado com maiores detalhes.

Para as etapas da modelagem cinética leva-se em consideracdo as hipoteses acerca: da
homogeneidade ou heterogeneidade do mecanismo reacional catalitico, da ordem dos
componentes na reacdo, da reversibilidade do sistema e do mecanismo reacional. A ordem da
reacdo estabelece qual poténcia, ou expoente numérico, esta associada ao termo de
concentracdo dos componentes no céalculo da taxa de reacdo. Em geral, para sistemas reacionais
de &cidos graxos a ésteres, modelos de primeira ordem sdo utilizados. Além do mais, alguns
trabalhos utilizam hipdteses que consideram que a velocidade da reacdo depende apenas da
concentracdo do reagente limitante, ou seja, considerando que 0 componente em excesso
apresenta ordem reacional zero. A reversibilidade reacional se refere a presenca ou ndo da
reacdo inversa. Alguns trabalhos assumem que a velocidade da reagdo inversa € desprezivel e,
consequentemente, pode ser considerada irreversivel. Acerca das equacdes propostas para o
mecanismo cinético, classifica-se estas em duas abordagens gerais para a modelagem cinética
de reacGes em catalise heterogénea: modelos pseudo-homogéneos e modelos heterogéneos.

Os modelos cinéticos pseudo-homogéneos tém como principal caracteristica a hipotese
de que as taxas de adsor¢éo e dessorcdo dos compostos na superficie do catalisador podem ser
desprezadas. Assim, essa abordagem matematica torna as equac@es utilizadas similares aquelas
utilizadas por sistemas reacionais homogéneos. Além do mais, este tipo de abordagem cinética
€ a mais comumente utilizada para correlacionar dados cinéticos experimentais de sistemas
reacionais de conversdo de 4cidos graxos a esteres (ILGEN, 2014).

De forma analoga, os modelos cinéticos heterogéneos partem de hipOtese que
consideram e avaliam as taxas de adsorcdo e dessorcdo dos componentes na superficie do
catalisador. A depender destas etapas, diferentes abordagens para os mecanismos heterogéneos
podem ser adotadas. Entre estas, as mais utilizadas para correlacionar dados cinéticos
experimentais de sistemas reacionais de conversao de acidos graxos a ésteres sdo as abordagens
de Eley-Rideal e de Langmuir—Hinshelwood (POKIC et al., 2012). No mecanismo de
Langmuir-Hinshelwood, um mecanismo do tipo sitio duplo, é considerado que a reagéo entre
o0s reagentes A e B formando o produto P ocorre pelos encontros dos fragmentos moleculares
adsorvidos concomitantemente na superficie do catalisador. Ja 0 mecanismo proposto por Eley-
Rideal, um mecanismo do tipo sitio Gnico, assume que apenas um dos dois reagentes esteja

adsorvido na superficie do catalisador solido, e 0 outro esteja na fase fluida.
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Em relacdo as reagdes de conversdo de acidos graxos a ésteres, a cinética de reacdes de
esterificacdo com Aalcoois tem sido amplamente estudado por diversos autores (AHMAD
FARID et al., 2018; BAROI; DALAI, 2014; POKIC et al., 2012; GAN et al., 2012; ILGEN,
2014; JIANG et al., 2013; PAN et al., 2019; PATEL; BRAHMKHATRI, 2013; TESSER et al.,
2009). Assim, diferentes tipos de acidos e alcoois, diversas hipdteses cinéticas e diferentes tipos
de catalisadores homogéneos e/ou heterogéneos ja foram utilizados e estudados para o sistema
reacional de esterificacdo de acidos graxos e alcoois.

A respeito da modelagem cinética de sistema reacional de transesterificagdo de acidos
graxos com acetato de metila, ha poucos trabalhos disponiveis na literatura. Alves e
colaboradores (2019) propuseram um modelo cinético pseudo-homogéneo, reversivel e de
primeira ordem para representar os dados da esterificacdo do &cido oleico com acetato de metila
utilizando fosfato de nidbio como catalisador. No entanto, embora a modelagem matematica
tenha apresentado ajuste satisfatorio aos dados experimentais, a mesma se apresenta
simplificada e n&o descreve importantes influéncias de fendmenos presentes no sistema fechado
utilizado. Entre estas citam-se a influéncia da volatilizacdo dos componentes e do equilibrio de
fases (liquido-vapor).

Ketzer e colaboradores (2021) apresentam uma modelagem cinética do sistema
reacional em batelada que auxilia na investigacao e suposi¢do do mecanismo reacional presente.
Assim, os autores apresentam diferentes abordagens pseudo-homogéneas e heterogéneas para
as equac0es cinéticas. No entanto, assim como a modelagem cinética apresentada por Alves e
colaboradores (2019), o estudo apresentado por Ketzer e colaboradores (2021) desconsidera as
influéncias simultaneas da volatilizacdo dos compostos, da cinética, do equilibrio de fases do
equilibrio quimico. Portanto, um modelo com hip6teses mais abrangentes se faz necessario para
a obtencdo de uma maior compreensdo sobre o sistema, principalmente sobre a sua forte

limitacdo pelo equilibrio quimico.

2.4.2 Modelo termodinamico

Devido as condicBes operacionais de altas temperaturas e pressdes do sistema
heterogéneo para a reacdo de transesterificacdo de acidos graxos com acetato de metila,
considerou-se que a transferéncia de massa nas fases liquido-vapor foi alta o suficiente para ndo
limitar o sistema. Rahmani e colaboradores (2020) demonstraram que, para regides
operacionais préximas das condicdes criticas de mistura, a interface liquido-vapor apresenta

caracteristica difusiva e, portanto, pode-se considerar que ha o estabelecimento de um equilibrio
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de fase local. Assim, torna-se possivel utilizar a abordagem de equilibrio de fases para modelar
0 processo termodindmico do sistema.

O equilibrio termodinamico é alcangado quando um sistema atinge o equilibrio térmico,
mecanico e quimico, ou seja, respectivamente ndo ha gradiente de temperatura, pressao e
potencial quimico para transferir energia, massa e componentes entre as fases (KORESTKY,
2013). Assim, o equilibrio termodindmico de um sistema fechado e heterogéneo entre fases (o,

B, ..., m) existe se as seguintes condi¢cdes forem atendidas:

T¢=TF =...=T" (1)
pP% =pB =...=p7 (2)
uf =l == uf ©)

Devido a dificil inferéncia e quantificacdo do potencial quimico, através do conceito de
energia de Gibbs parcial molar e o critério de isofugacidade de Lewis, consegue-se substituir a
relagdo da Eq. 3 pela igualdade de fugacidades do composto “i” como critério de equilibrio
quimico(KORESTKY, 2013):

fe=ff == @

A relacdo da fugacidade com quantidades mensuraveis pode ser obtida a partir da
introdugdo de parametros auxiliares como o coeficiente de atividade, y;, e o coeficiente de

fugacidade, ¢;:

fi 5
ylExZT. lO ()
_ fi (6)

onde x[" é a fragdo molar do componente “i” na fase “r”, f;° é a fugacidade de referéncia para
0 componente “i”.
No equilibrio liquido-vapor (ELV), a temperatura, pressdo e fugacidades dos

componentes das fases liquida e vapor sdo iguais. Com isso, através da igualdade da Eq. 4 e
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das defini¢des de coeficiente de fugacidade, duas abordagens para a descri¢do do ELV podem
ser utilizadas: a abordagem “@p — ¢” ¢ “y — ¢” (SANDLER, 2006).

xFopb =x! ! Abordagem “p — ¢” (7)
xFoyifP=x @l -P Abordagem “y — ¢” (8)

Pela abordagem “@ — ¢, os coeficientes de fugacidade das fases liquida, ¢?, e vapor,
@/, descrevem o desvio do sistema em relagdo ao comportamento de gas ideal e de mistura
ideal, os quais sdo calculados através de equacBes de estados (EdE) e regras de misturas
apropriadas.

Ja pela abordagem “y — ¢”, o coeficiente de atividade, y;, € um referencial para a
fugacidade padrdo (geralmente os limites de mistura segundo Lewis-Randall ou Henry), £°,
sdo requeridos. Para o célculo do coeficiente de fugacidade, tornam-se necessarios modelos
termodinamicos preditivos para a energia de Gibbs em excesso, 0s quais sao divididos em duas
classes: modelos moleculares (ex: Wilson, NRTL, UNIQUAC) e modelos de contribuicdo de
grupos (ex: UNIFAC).

Embora a abordagem “y — ¢” seja a mais frequentemente utilizada, para sistemas em
equilibrio liquido-vapor a altas pressdes e/ou na proximidade do ponto critico da mistura, tem-
se uma grande imprecisdo de modelos preditivos de energia de Gibbs em excesso, fazendo com
que a abordagem “@p — ¢” através dos calculos por EdE seja a mais apropriada (POLING,;
PRAUSNITZ; O’CONNELL, 2001).

Assim, o equilibrio de fases para sistemas contendo ésteres de acidos graxos vem sendo
estudado e apresentado na literatura. Uma vez que ndo ha trabalhos relacionados ao equilibrio
de fases e seus parametros binarios termodinamicos para o sistema de transesterificacdo de
acidos graxos e acetato de metila, buscou-se trabalhos similares que pudessem embasar este
estudo. Para sistemas isobaricos e temperaturas proximas a 100°C, Kalvelage e
colaboradores (2017) estudaram diferentes modelos termodinamicos para a energia de Gibbs
em excesso, NRTL e UNIFAC, a fim de predizer o equilibrio termodindmico pela abordagem
“y — @” para os sistemas bindrios de etanol e ésteres metilicos com diferentes origens
(provenientes da transesterificacdo de metanol com 6leo de soja ou 6leo utilizado de fritura).

Glisi¢ e colaboradores (2007) avaliaram a capacidade de predigéo de diferentes EdE e
regras de mistura para o equilibrio do sistema binério metanol e triglicerideos em condi¢des
subcriticas e supercriticas de T = [200, 230] °C e P = [10, 53] bar. Através dos dados
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experimentais obtidos, € possivel concluir que a baixa volatilidade de triglicerideos faz com
que a fracdo molar desses compostos na fase vapor possa ser considerada como nula. Além do
mais, para a descricdo do desvio dos comportamentos de gas ideal e de mistura ideal através do
calculo dos coeficientes de fugacidade, a combinacdo entre equacdo de estado de Peng-
Robinson e a regra de mistura de van der Waals com dois pardmetros de interacdo binaria
(vdW?2) apresenta boa capacidade de predigéo para o ELV do sistema.

Arce e colaboradores (2018), através da modelagem termodinamica do tipo ¢ — ¢,
ajustaram parametros de iteracfes binarias em sistemas binarios de provavel ocorréncia em
sistemas para producédo de biodiesel em condicBes experimentais proxima ao ponto critico de
mistura. Os parametros binarios foram estimados através da metodologia de célculo de bolha
(conhecendo temperatura e composicao do liquido, calcula-se pressdo composi¢do do vapor)
para diferentes temperatura e composi¢des de sistemas binérios contendo diferentes alcoois,
ésteres de acidos graxos e glicerideos. Mesmo em abruptas condicdes energéticas, para todos
0s sistemas contendo acidos graxos livres € possivel observar que a composicao do vapor é nula
para estes componentes, o que Ihes confirmam a caracteristica de baixissima volatilidade. No
entanto, de Boer e Bahri (2011) demonstram que, em temperaturas acima de 180°C para
sistemas contendo acidos graxos livres e metanol, ha conversdes para a reacao de esterificagéo,
mesmo sem a presenca de catalisador. Assim, a abordagem puramente termodindmica adotada
por Arce e colaboradores (2018), sem considerar o inerente sistema reacional, torna-se
incoerente em algumas faixas de temperaturas estudadas, principalmente aquelas mais
préximas ao estado critico de mistura. Portanto, devido a faixa de temperatura e pressoes
experimentalmente utilizadas nesta Tese para o sistema de transesterificacdo de acidos graxos
e acetato de metila, torna-se necessario que haja a conducéo concomitante do estudo cinético e

termodinamico do sistema, bem como na estimacao de seus parametros.

2.5 INTENSIFICACAO DE PROCESSOS PARA PRODUCAO DE BIODIESEL

Segundo Lutze e colaboradores (2010), o termo “intensificagao de processos” se refere
a quaisquer técnicas que visem solucionar desafios, proporcionar novas oportunidades e
melhorar/intensificar indicadores de processos, como a produtividade, a capacidade de
producdo, o fator de seguranca, quantidade de residuos gerados, consumo de energia, entre
outros. Com isso, naturalmente o estudo de processos de intensificacdo se torna uma importante
area de pesquisa para 0 avanco produtivo das rotas do biodiesel, almejando, assim, producdes

mais rentaveis e sustentaveis.



45

Neste contexto, Mazubert e colaboradores (2013) apresentaram um trabalho de reviséo
acerca dos processos de intensificacdo utilizados para a producao de biodiesel a partir de 6leo
residual de fritura, o qual apresenta elevado indice de acidez. Os autores conduzem a revisdo
literaria acerca da escolha do catalisador e de algumas técnicas de intensificacdo como: 0 uso
de reatores cavitacionais; 0 uso de reator com membranas separativas; 0 uso de reatores
auxiliados por micro-ondas; o uso de destilacéo reativa; entre outros. Entre estas, a técnica de
destilacdo reativa é citada como a preferencialmente utilizada devido sua eficiéncia de
separacao concomitante ao avanco reacional, embora apresente alto requisito energético (KISS,
ANTON ALEXANDRU; BILDEA, 2011).

Maddikeri e colaboradores (2012) propuseram um trabalho de reviséo focado, também,
em processos de intensificacdo para a producdo de biodiesel a partir de éleo residual de fritura.
No entanto, esta pesquisa aborda os usos de cossolventes e do estado supercritico como forma
de complemento aos processos de intensificacao.

Athar e Zaidi (2020) apresentaram um trabalho de reviséo sobre a produgdo sustentavel
de biodiesel, focando na discussao sobre as influéncias conjuntas do uso de diferentes matérias-
primas, catalisadores e técnicas de intensificacdo. Este trabalho de revisdo discute a
disponibilidade do uso de diferentes matérias-primas para a producdo biodiesel, resumindo
como suas caracteristicas afetam a producdo e as propriedades do produto final. Além do mais,
o trabalho revisa a literatura sobre a producéo de biodiesel com diferentes tipos de catalisadores
(alcalino, &cido e enzimatico), focando a discussdo comparativa nas suas propriedades, suas
condicdes de operacdo e limitacBes. Por fim, técnicas de intensificacdo para as etapas de
separacdo, mistura, purificagdo e reacao para a producéo de biodiesel séo discutidas e abordadas
para diferentes rotas sustentaveis. Entre as técnicas com potencial industrial, o trabalho cita: o
uso de método ultrassdnicos e o uso de cossolventes para solucionar problemas de miscibilidade
e de transferéncia de massa; e 0 uso de reatores com membranas seletivas e destilacdo reativas
para concomitantemente aumentar a eficiéncia das etapas de separagéo e reacdo, de forma que
se desloque o equilibrio quimico na direcdo dos produtos.

Para o processo de produgdo de biodiesel a partir de matérias-primas de baixo custo e
com alto indice de acidez, especificamente em relacdo aos sistemas reacionais de converséo de
acidos graxos a esteres, tém-se que estes apresentam forte limitacdo do equilibrio quimico
(HASSAN; VINJAMUR, 2013). Assim, torna-se essencial o uso estratégias que rompam essa
limitacdo e consequentemente possibilitem a obtencdo de maiores conversdes reacionais. Neste

contexto, a destilacdo reativa € uma das técnicas mais utilizadas para alcancar altas conversdes



46

em sistemas reacionais para a produgdo de biodiesel e que sejam fortemente limitados pelo
equilibrio quimico (KISS, ANTON A.; BILDEA, 2012).

Na técnica de destilacdo reativa, 0s sistemas reacionais e de separacdo Sdo
concomitantemente combinados em um Gnico equipamento. Assim, sob a condigdo necessaria
do sistema apresentar coexisténcia de fases liquido-vapor, a remogéo continua de produtos da
zona de reacdo desloca o equilibrio quimico a direta, proporcionando que o sistema alcance
conversdes reacionais mais elevadas (TUCHLENSKI et al., 2001). Como principais vantagens
desta técnica, citam-se: o0 uso de duas operacdes em um Unico equipamento, as altas conversoes
reacionais obtidas, a facil separacdo do produto e a compatibilidade com uso de catalisadores
heterogéneos. Como desvantagens, tém-se o alto custo energético e alta dependéncia da
velocidade reacional, pois uma velocidade reacional rapida facilita a sincronia com a etapa de
separacdo (PRADANA et al., 2017a).

Para uma operacdo 6tima do processo de destilacdo reativa € necessario que 0S
compostos reagentes apresentem volatilidades intermediarias e os produtos sejam 0s mais e 0s
menos volateis. Assim, tém-se uma Otima integracdo entre os fenbmenos reacionais e de
separacdo por destilacdo (TUNG; YU, 2007). No entanto, tal condi¢cdo nem sempre é possivel,
como nos sistemas de esterificacdo de acidos graxos com metanol e de transesterificagdo de
acidos graxos com acetato de metila. Nestes sistemas reacionais um dos reagentes (metanol ou
acetato de metila) € mais volatil do que um dos produtos (agua ou acido acético), o que ocasiona
em uma diferenca de volatilidades entre produtos e reagentes e desfavorece as condi¢des 6timas
do processo de destilacdo reativa. Neste caso, o reagente (metanol ou acetato de metila) seria
preferencialmente removido frente aos produtos secundarios (dgua ou acido acético), o que
influencia negativamente a taxa de reacdo direta e o deslocamento do equilibrio quimico para
o0s produtos (BANCHERO; GOZZELINO, 2015).

Além do mais, para a operacdo da destilacdo reativa, como simultaneamente as
operacdes de reacdo e separa¢ao ocorrem no mesmo equipamento, deve-se haver, portanto, uma
correspondéncia adequada entre as variaveis operacionais (temperatura e pressdo) requeridas
por ambas as operacdes (NOERES; KENIG; GORAK, 2003). Assim, se ndo houver
sobreposicdo significativa da possibilidade de condi¢cbes operacionais para 0s sistemas
reacionais e separagdo, tal combinacdo através da técnica de destilacdo reativa ndo serad
possivel, como ilustrado na Figura 10. Por exemplo, uma reacgao sobre alta pressdo ndo pode

ser combinada com a operacao de destilagdo a pressdes proximas a pressdo ambiente.
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Figura 10 - Sobreposicdo de intervalos operacionais para reacao, separacao e destilacdo reativa.
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Fonte: Adaptado de (KISS, ANTON A.; BILDEA, 2012).

Entre os sistemas reacionais presentes nas diferentes rotas de producéo de biodiesel, de
forma geral, hd uma grande quantidade de trabalhos que estudam o uso da técnica de destilacdo
reativa para a transesterificacdo entre matérias-primas refinadas e alcoois. Entre estes, ha relatos
de diferentes usos de catalisadores (homogéneos ou heterogéneos, acidos ou béasicos), com
diferentes matérias-primas com baixo teor de acidez e em presenca de distintos alcoois
(ANANTAPINITWATNA et al., 2019; B. B. HE; A. P. SINGH; J. C. THOMPSON, 2005,
2006; DE LIMA DA SILVA et al., 2010; MUEANMAS; PRASERTSIT; TONGURALI, 2010;
PRADANA et al., 2017b; SIMASATITKUL et al., 2011). Em semelhanca, estes trabalhos
operam seus sistemas de destilagdo reativa em temperaturas préximas a 60°C e propdem valores
de conversdes a ésteres entre 92% e 99%. Quando matérias-primas com teor de acidez mais
elevados sdo utilizadas em sistemas de destilacdo reativa, em vias gerais, a exigéncia energeética
se torna maior (temperaturas proximas a 130°C) e os rendimentos maximos sao menores (entre
80 e 98%) (NOSHADI; AMIN; PARNAS, 2012; PETCHSOONGSAKUL et al., 2017,
SUWANNAKARN et al., 2009).

De forma analoga, ha diversos trabalhos envolvendo o uso de destilacdo reativa para o
sistema de esterificacdo de acidos graxos com diferentes tipos de alcoois. Entre estes, foram
abordados estudos experimentais e/ou estudos puramente acerca de simulacdes e também
diferentes tipos de catalisadores (BANCHERO; GOZZELINO, 2015; BANCHERO;
KUSUMANINGTYAS; GOZZELINO, 2014; LOPEZ-RAMIREZ et al., 2016; MACHADO,
GUILHERME DUENHAS et al., 2011; MAHAJANI et al., 2017; OMOTA,; DIMIAN; BLIEK,
2003; STEINIGEWEG; GMEHLING, 2003). Machado e colaboradores (2011) apresentaram
um estudo puramente de simulacdo matematica acerca do uso de destilacao reativa para reacoes

de esterificagdo de acidos graxos com metanol na presenca de 6xido de nidbio como catalisador.
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Os resultados simulados demonstram que para uma temperatura média de operagdo em torno
de 150°C, a pressdo atmosférica e com utilizagdo de mais de 20 estagios, conversdes acima de
96,5% sdo obtidas, o qual € o requisito legal de pureza para o comércio de biodiesel no Brasil.

Banchero e colaboradores (2015) otimizaram algumas estratégias de intensificacdo do
processo por destilacdo reativa para o sistema de esterificagdo catalisado por 6xido de nidbio
entre diferentes acidos graxos e metanol. O modelo cinético utilizado foi validado atraves de
experimentos reacionais em batelada, e os dados referentes ao uso da destilacdo reativa foram
simulados utilizando o modelo cinético proposto. Os resultados apresentam valores maximos
para a conversdo de equilibrio para sistemas de esterificacdo sem intensificacdo de processos e
0s compara com os resultados simulados das mesmas reac6es sob técnicas de destilacdo reativa.
Para condicbes médias de operagdo, a conversdao maxima através de destilacdo reativa dos
diferentes acidos graxos ficou entre 80% e 96%. Para o &cido oleico, a conversdo maxima
atingida foi de 94%. De forma geral, o trabalho ratifica a grande dependéncia destes sistemas
reacionais com o equilibrio quimico, e demostra a dificuldade do sistema de esterificacdo para
atingir conversdes acima de 96,5% (o teor de FAME padrédo no biodiesel). Tal dificuldade é
explicada devido a diferenca de volatilidades nao favoravel a técnica de intensificacéo.

Mahajani e colaboradores (2017) estudaram sobre o uso da técnica de destilagdo reativa
para o sistema de conversdo de acidos graxos a ésteres utilizando butanol, um agente acila
menos reativo do que o metanol. Os resultados apresentados corroboram com o fato de o
equilibrio quimico ter forte limitacdo sobre o sistema, uma vez que a técnica classica de
destilacdo reativa (modo de operacdo continuo) utilizada para o sistema atingiu conversao
maxima aos 68%. No entanto, os autores avaliaram técnicas de reacdo e separa¢gdo em batelada,
as quais apresentaram melhores valores de converséo, 94%.

Acerca do uso de técnicas para intensificacdo de processos para o sistema reacional de
transesterificacdo de acidos graxos e acetato de metila, até o presente momento e baseado na
extensa pesquisa literaria para esta Tese, ndo ha trabalhos disponiveis na literatura sobre o tema.
Assim, faz-se aqui algumas comparacOes entre os trabalhos existentes de intensificacdo de
processos para sistemas reacionais similares. Em comparagdo, devido a caracteristica do
receptor acila utilizado, tém-se que o sistema de esterificacdo entre &cido graxo e metanol é
mais reativo do que o sistema de transesterificacdo entre acido graxo e acetato de metila. Ou
seja, o sistema de transesterificacdo com acetato de metila necessita de temperaturas e pressoes
reacionais mais elevadas para obter taxas reacionais consideraveis, aproximadamente 240°C e
35 atm (ALVES et al., 2019; KETZER; CELANTE; DE CASTILHOS, 2020). Com isso, para

o0 sistema de transesterificagdo entre acido graxo e acetato de metila, devido a exigéncia de
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condigdes mais energéticas, o intervalo 6timo operacional do sistema de destilagdo reativa se
torna mais reduzido do que para o sistema de esterificacdo, ou até mesmo inviavel, como
exemplificado pela Figura 10. Com isso, devido a exigéncia de altas pressfes ao sistema, a
operacdo do equipamento se torna complexa e 0 seu custo operacional aumenta
consideravelmente (KISS, ANTON A.; BILDEA, 2012).

Além do mais, devido a uma grande diferenca de volatilidades entre produtos e
reagentes do sistema de transesterificacdo de acidos graxos com acetato de metila, ha um
desfavorecimento ao uso de técnicas de destilacdo reativa. O ponto de ebulicdo do produto
secundario, &cido acético, € maior que o do reagente secundario, acetato de metila (118,1°C e
57,1°C respectivamente). Portanto, uma vez que o processo de destilacdo reativa € baseado na
diferenca entre os pontos de ebulicdo dos componentes, 0 reagente secundario seria
preferencialmente removido frente ao produto secundario, o que influencia negativamente a
taxa de reacdo direta e o deslocamento do equilibrio quimico na diregdo dos produtos (TUNG;
YU, 2007). Este desfavorecimento ao uso da destilagdo reativa é também verificado para
sistemas reacionais de esterificacdo com alcoois (BANCHERO; GOZZELINO, 2015;
BANCHERO; KUSUMANINGTYAS; GOZZELINO, 2014; MACHADO, GUILHERME
DUENHAS et al., 2011; MAHAJANI et al., 2017).

Devido aos inerentes desfavorecimentos ao uso da técnica de destilacdo reativa para o
sistema de transesterificacdo de &cidos graxos com acetato de metila, cabe a investigacdo de
outras técnicas de intensificacdo de processos. Assim, através dos usos destas, objetiva-se que
este sistema reacional rompa a alta limitacdo do equilibrio quimico e alcance conversdes mais
elevadas e, principalmente, atinja o teor minimo padréo de ésteres metilicos de &cido graxos
para o biodiesel (96,5% m/m). Neste contexto, apresentam-se como possivel alternativa
processos conceitualmente similares a destilacdo reativa, como o0 uso de ciclos operacionais

entre operacOes sequenciais de reacdo e de separacao.

2.6 CONSIDERACOES PARCIAIS

A tecnologia da rota para producédo de biodiesel através da reacdo de transesterificacao
basica com metanol é bem consolidada no meio industrial. No entanto, devido suas
especificacOes, esta rota apresenta alguns entraves a sua saude financeira: a coproducdo de
glicerol, um coproduto de baixissimo valor agregado; o alto valor empregado a compra e refino
de matérias-primas e o custo de operacdes unitérias envolvendo a remocdo do catalisador

homogéneo. Assim, alternativas economicamente mais promissoras frente a cléssica rota de
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transesterificagdo se destacam ao viabilizar: 1) a ndo producdo de glicerol através da
substituicdo do &lcool por outros reagentes; 2) a utilizacdo de matérias-primas gliceridicas de
menor custo e alto indice de acidez e 3) pelo uso de catalise heterogénea.

Neste contexto, torna-se relevante a producdo simultanea de biodiesel, via catalise acida
heterogénea, a partir da reacdo de interesterificagdo e da reacdo de transesterificacdo de
matérias-primas ndo refinadas de baixo custo e alto teor acido com acetato de metila. Desta
forma, esta rota alternativa tende a solucionar os principais entraves financeiros ao tradicional
processo de producdo de biodiesel via transesterificagdo com metanol. Além do mais, uma vez
que um dos principais objetivos é a viabilizacdo do uso de matérias-primas nao refinadas, como
6leos e gorduras ndo comestiveis com alto indice de acidez, a conversdo de acidos graxos a
ésteres via transesterificacdo com acetato de metila adota grande importancia no rendimento
global deste sistema reacional conjunto.

No entanto, novos desafios sdo impostos a esta rota, entre eles: 1) a maximizacdo da
conversdo a ésteres em altas temperaturas evitando as reagdes de degradacdo térmica; 2) a
compreensdo da grande dependéncia do equilibrio quimico na reacdo de transesterificacdo com
acetato de metila; e 3) a viabilizacdo de estratégias para a intensificacdo do sistema de forma
que ao final do processo seja possivel obter o teor minimo padréo de ésteres metilicos de acido
graxos para o biodiesel (96,5% m/m).

Desta maneira, o trabalho pretende contribuir para a obtencdo de altas conversdes
reacionais na producdo de biodiesel livre de glicerol a partir de matérias-primas acidas

utilizando catalise heterogénea.
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Abstract — It has been proposed a model considering the compounds' volatilization influence
in simultaneous non-ideal phase equilibrium, reaction kinetics, and chemical equilibrium for
batch transesterification reactions from free fatty acids at high pressure and temperature. Phase
non-ideality was modeled using “@ — ¢” method. Different kinetic and thermodynamic
modeling approaches were applied, tested, and had their parameters estimated from reaction
data of oleic acid with methyl acetate catalyzed by niobium phosphate. Kinetic data at
conditions of the liquid-vapor system were measured/obtained by varying temperature, molar
ratio, and initial reaction volume. The hypothesis of volatilization influence was evaluated and
proved to be very relevant to ensure the model fitting, which its use proved necessary mainly
for experiments with different initial ratios of reaction volume/headspace or scale-up process.
Auxiliary model hypotheses were evaluated. For the applied transesterification system, a study
of volatilization influence was carried out and the simultaneous proposed model proved to fit

data very well.

Keywords: Biodiesel; thermodynamic model; parameters; methyl acetate; niobium phosphate.
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1. Introduction

Glycerides and free fatty acids (FFA) in vegetable oils or animal fats can be converted
to fatty acid alkyls esters (FAAE) by reactions with alcohols or esters. When the alkyl groups
are methyl, these mixtures of fatty acid methyl esters (FAME), the biodiesel, have received
considerable attention as diesel fuel substitutes, mainly if obtained through glycerol-free routes
and from cheaper raw materials, such as vegetable oils with a high content of FFA, that provide
better economic conditions for industries and mitigate the environmental problems 3. In this
regard, the simultaneous acid reaction systems of FAME production, between a low-cost
glyceride feedstock and alcohols or esters become a promising alternative. For this route, unlike
two-stage biodiesel production (the acid-catalyzed FFA reaction followed by the alkali-
catalyzed glycerides reaction), the fixed and operating costs are lower *°. For high acidity
feedstocks, the FAME production from FFA becomes essential to obtain high biodiesel yields®.
By definition, the production route of FAME from FFA using an alcohol is called esterification,
and using an ester is called transesterification.

If esters, like methyl acetate or dimethyl carbonate, are used as an alternative to alcohols
at FAME production reaction from FFA, acetic acid (AAc) is co-generated instead of water in
the medium, avoiding undesirable saponification and hydrolysis reactions, improving FAME
yield 7, and significantly reducing problems and costs with separation step *. Moreover, AAc is
one of the most important bulk commodity chemicals and is used as a precursor for the
production of vinyl acetate, acetic anhydride, and acetic esters & However, the use of esters as
an excess reagent instead of alcohols provides slower reaction rates and therefore requires more
energetic conditions to achieve high conversions. Although transesterification from FFA and
esters requires high temperature, to maximize FAAE yields in these conditions it is necessary
to keep the temperature range to values below the mixture critical point to decrease Kinetic rates
of unwanted thermal degradation reactions °°. Under these operating conditions (T < T} and
P < PM), the transesterification or esterification from FFA at an autogenous batch reactor will
be in two-phase system (vapor-liquid) *.

Some researchers have studied and modeled the vapor-liquid equilibrium (VLE) for
recurrent binary systems of reagents on biodiesel production at subcritical temperatures,
between 220 °C and 270 °C. Albuquerque et al. *? presented a thermodynamic study on phase
equilibrium for several combinations of components present in esterification and
transesterification routes with methanol. The thermodynamic model presented *2 is restricted to

low pressures (up to 750 kPa) due to the consideration of ideal behavior for the vapor phase.
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Fang et al. 11, Arce et al. 13, and Shimoyama et al. 1* measured and correlated the VLE for many
biodiesel production components near supercritical conditions. However, these studies
evaluated singly the influence of VLE effects through classical phase equilibrium experiments,
disregarding the coexisting of intrinsic reactions effects already reported in literature through
FAAE production at temperature range between 220 °C and 270 °C through no-catalyzed

esterification/transesterification reaction from FFA and alcohols or esters, like methanol *°,

17 18

ethanol %8, dimethyl carbonate and methyl acetate “°. Therefore, for systems with
thermodynamic interaction parameters between FFA and esterification reagents at high
temperatures near the mixture critical point, mainly if esters are used as secondary reagent
instead of alcohols due to its lower reactivity, the phase equilibrium study must be performed
simultaneously with the kinetic study to obtain representative results.

For an autogenous reaction system at conditions of the liquid-vapor system, the volume
and component concentrations at the liquid phase through reaction time are changing by the
compounds vaporization. Thereby, for a batch system of FFA esterification/transesterification
reaction with alcohols or esters, the reaction rates and the equilibrium conversion are dependent
on mass transfer rate and VLE conditions due to the volatility difference of compounds, which
ratifies the importance of the simultaneous kinetic and two-phases coexistence studies for the
batch esterification/transesterification reaction at subcritical conditions. For esterification from
FFA and alcohols, the kinetic reaction without mass transfer rate and VLE considerations has
been extensively studied and modeled for several combinations using heterogeneous catalysts
19-21 and at subcritical conditions 222, For FAME production reaction from FFA and esters like
methy| acetate, the transesterification reaction, there are still few kinetic studies available in the
literature 824 and the existing ones also disregard the influences of mass transfer rate and VVLE.

Although there is extensive literature already reported about transesterification reaction
from FFA, to our knowledge, a study that considering the compounds volatilization influence
in the simultaneous non-ideal phase equilibrium, reaction kinetics, and chemical equilibrium in
this system at subcritical conditions is not available in the literature. Furthermore, just a few
investigations have replaced alcohol by esters in the kinetic or thermodynamic study for
transesterification reaction aiming at not generating water in the reaction medium 71824, Alves
et al. 1 and Ketzer and de Castilhos 2* proposed kinetic studies and modeling of batch
transesterification reaction from oleic acid and methyl acetate using heterogeneous catalysts
ranging the molar ratio, catalyst concentration, and temperatures below the mixture critical
point. However, this kinetic modeling approach 24 did not include in their experimental

design, variables that demonstrate the influence of compounds' volatilization in the chemical
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equilibrium and kinetic rate. Thus, these models were not able to predict variations in FAME
yields due to compounds volatilization, mainly as observed in transesterification experiments
from FFA with different values of initial reaction volume.

Therefore, this work aimed to propose a model considering the compounds'
volatilization influence in the simultaneous non-ideal phase equilibrium, reaction kinetics, and
chemical equilibrium for transesterification system from FFA at an autogenous batch reactor,
at high pressure and temperature, below the supercritical condition. Moreover, two
thermodynamic approaches (Equations of State or Corresponding-State Correlation) and three
kinetic approaches (pseudo-homogeneous or heterogeneous mechanism with equilibrium
constant consideration or not) were applied, tested, and had their parameters estimated from an
experimental data set. Experiments of batch transesterification reaction were performed without
water cogeneration from oleic acid with methyl acetate catalyzed by niobium phosphate at
autogenous conditions of the liquid-vapor system at high temperature and high pressure, high
mass transfer rate at bulk liquid-vapor phases, and VLE condition at the interface. At least, a
study of volatilization influence and other experimental variables on the system was carried

out.

2. Material and methods

2.1. Transesterification experiments

2.1.1. Materials

Oleic acid (99%), methyl acetate (Reagent Plus® 99%), heptane (99%), methyl
heptadecanoate (internal standard), and standard references for each compound analysis (Oleic
Acid AS, Methyl Oleate AS, and Acetic Acid AS) were purchased from Sigma Aldrich (Brazil).
Niobium phosphate was gently donated by the Brazilian Company of Metallurgy and Mining
(CBMM - Brazil). The solid catalyst was milled and sieved to reduce the average particle size
to 300 um and calcined at 300 °C at a heating rate of 10 °C min for 2 h. Niobium phosphate

characterization can be found in Alves et al. 18 for the same lot received from CBMM.
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2.1.2. Experimental procedure

To ensure that the experiments for the applied transesterification system were in
coexistence region of liquid-vapor, and not at supercritical conditions, they were carried out at
temperature and pressure below mixing critical properties, T and PX™, respectively.
Mixing critical properties were calculated according to the pseudocritical approach °. For
methy| acetate to free fatty acid molar ratio (MeA:FFA) of 2:1, 7:1, and 12:1 the mean values
of TM™ and PX™ over reaction extent are respectively [330.02 °C, 520.62 psi], [269.63 °C,
620.38 psi] and [255.69 °C, 643.40 psi]. Thus, experiments for the transesterification reaction
of oleic acid with methyl acetate (MeA) were performed at 210 °C, 225 °C, and 240 °C,
MeA:FFA of 2:1, 7:1, and 12:1 and initial reaction volume of 100, 250 and 400 mL. All
experiments were carried out with a niobium phosphate concentration of 0.0045 g mL™, which
ensures a considerably suitable reaction rate for transesterification with methyl acetate 8.

Experimental conditions investigated are shown in Table 1.

Table 1. Experimental conditions.

Experiment 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11
T.[°C] 210 210 210 225 225 225 240 240 240 225 225

Initial Vol. [mL] 400 400 400 400 400 400 400 400 400 100 250
MeA:FFA molar ratio 2:1 71 121 21 7:1 1221 21 71 121 7:11 71

Reactions were carried out in a batch reactor (PARR 4575) with temperature and stirring
control and pressure monitoring. The reaction temperature was controlled by a PID controller
with electrical resistance, which was auto-tuned previously with a test reaction at 225 °C and
7:1 MeA:FFA. The agitation influence on the reactive system was previously tested. Stirring
rates greater than 400 rpm did not show significant variations in Kinetic results, thus, the
experiments were performed for an upper rotation of 600 rpm to ensure that kinetics is the
process limiting step. The batch reactor was fed with reagents and catalyst, closed, and set to
start heating. The initial time was set at the beginning of the heating process and not when the
temperature setpoint was reached. Samples were collected through a collecting line at 15, 20,
25, 30, 40, 50, 60, 90, 120, 180, and 240 min, centrifuged and the liquid phase was filtered in a
PTFE syringe filter (0.45 um). For Exp. 10 the samples were collected only at 60, 120, 180 and
240 min due to the low initial reaction volume. In the sampling stage, to collect representative

samples of the liquid phase, an average volume of 15 mL was collected near the bottom of the
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reaction vessel, where the first 8 mL (withdrawal line volume) were discarded to avoid a
stagnant medium in the line. All samples, representative and discarded parts had their volumes
measured. Temperature and pressure values were recorded every 5 min up to 180 min and
afterward, a single value was recorded at 240 min, totalizing 38 record points. The mean

experimental error of pressure quantification was measured at + 1.1%.

2.1.3. Analytical quantification

Initially, approximately 200 mg of sample was weighed in a 1 mL volumetric flask and
1 mL of heptane was added by a dispenser. In the same flask was added 100 uL of a
10,000 mg L? tricaprin solution in pyridine and 500 uL of a 10,000 mgL? methyl
heptadecanoate solution in pyridine. This mixture was injected (1 uL) into a gas chromatograph
(Shimadzu GCMS — QP2010) equipped and used with FID detector and the capillary column
DB - FFAP (30 mx0.32 mmx0.25 um). The equipment was programmed for the following
temperatures: 120 °C for 1 min, rate of 30 °C/min up to 240 °C holding for 13 min. The
temperatures of the injector and FID detector were set at 250 °C and 260 °C, respectively.
Helium was the carrier gas with a constant linear velocity of 39.1 cm/s at a 20-split ratio.

For the applied transesterification system, the quantification of acetic acid (AAc),
FAME and FFA at the reaction liquid phase was done through direct quantification by the
internal standard method, as shown in Eq. (1). MeA quantification in the reaction liquid phase
was performed by Eq. (2). Relative response factors were determined by injecting analytical
solutions of the internal standard, methyl heptadecanoate, and analytical standards for reaction
compounds. The mean experimental error of mass fraction quantification was measured at
+ 0.4%.

dao Aoms 1 ®
! AIS " Msample RRFi/IS
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where z; is the non-volatile mass fraction [ g “i”/ g “sample”], “i”” is {AAc, FFA and FAME},
“IS” is the reference internal standard of “i”, A is the chromatogram area [unA], m is the mass

in volumetric flask [mg] and RRF; s is the relative response factor for “i/IS”.
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2.2. Modelling of the vapor-liquid system and reaction kinetics

The proposed model was composed of a thermodynamic model and a kinetic model.
The equations of the thermodynamic model were mainly based on the isofugacity criterion at
the liquid-vapor interface to provide the update of variables such as system pressure and
concentrations in liquid and vapor phases. Near to the critical conditions, T2 and P,
Rahmani et al. ® demonstrated that the liquid-vapor interface presents a diffusive characteristic
and it can be considered that local phase equilibrium, the VLE, is established. Due to the system
conditions, it was considered that the mass transfer at bulk liquid-vapor phases was high enough
to not limit the process. The equations of the kinetic model were mainly based on the reactor
material balance and reaction kinetic models to provide the update of component concentrations
along the reaction time.

Furthermore, the strategy used for the proposed model resolution can be shown in
Figure 1. The initial variables, number of moles of component “i”” in the vapor and liquid phase

(ny and n“q) temperature (T}) and pressure (P,), were inputs to the thermodynamic model

Eq.m
Mix,k

[(.4]

to obtain the mixture molar volume of “n” phase at equilibrium condition (v ), the pressure

(P and the composition of the liquid and vapor phases (n;7"* and n;"'%) at the time “t;.”
With these variables as initial conditions, the reaction kinetic model was integrated over an
infinitesimal time interval, t,,; =t + Aty, established by the integration method obtaining the
new concentrations of components due to the “At,” time course. Since the transesterification
reaction occurs only in the liquid phase, the reacted or formed moles of component “i”” during
“At)” (nf%% 1) has been added to nEq 14 yesulting in the number of moles of component “i” in

the liquid phase at t; (nfl,fﬂ) At the vapor phase, the number of moles of component “i” at

tir1 (] 1) Was considered equal to nEq 4P Finally, the iteration number and variables were

updated and the algorithm was repeated.
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At time ‘t;’
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Figure 1. The algorithm used for the proposed model resolution.

2.2.1. Thermodynamic modeling

To describe liquid-vapor equilibrium at high pressures and/or near the mixture
supercritical point, the “@ — ¢” approach with fugacity coefficient calculations is the most
appropriate method for isofugacity criterion 2627, The proposed general thermodynamic model
at the time “t;.” is represented by Eqgs. (3) — (5). The Eq. (3) represents the isofugability criterion
applied to the component “i”. The Eqg. (4) represents the mass conservation law of the
component “i” between the system initial state (initial point) and the system equilibrium state.
Eq. (5) represents the physical limitation of the closed system, where the sum of the liquid and

vapor phase volumes must be equal to the nominal reactor volume.

Equap . Equvap _  Eqliq  _Eq.liq .

Xik Pik =Xik PDik i=1..NC (3)
Eq.vap Eq.liq __ _vap liq -

Nk TNy =Ny +ng, i=1..NC (4)
Eq.vap | Eq.vap Eq.liq | Eq.liq __

UMixk z Nk T VMixk Z N = Vnom (5)

i i

where xf o™ is the molar fraction of

(132}
|

in the “m” phase at equilibrium condition at a time “t,”,

(pfg'n is the fugacity coefficient of “i” in the “m” phase at equilibrium condition at the time

“tx”, vf,;ilfk is the mixture molar volume of “n” phase at equilibrium condition at the time “t;,”

and Vyon, [L] is the nominal reactor volume. The 7™ and v 1™ are functions of temperature

(Ty), pressure (P,) and xf,‘j'"and their calculations depend on thermodynamic approaches. For
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the approaches evaluated in this work (Phase Equilibria from Equations of State and
Corresponding-State Correlation), the mathematical developments are presented in the

Supporting Information.

To simplify the general thermodynamic model, Egs. (3) — (5), some pertinent hypotheses
for transesterification reactions from FFA at an autogenous batch reactor have been considered:

(@) FFA and FAAE were considered non-volatile under operating conditions and
remained only in the liquid phase during reaction time since it was conducted at temperatures
lower than 240 °C and autogenous pressures higher than 760 mmHg. Thus, for the applied
transesterification system, Egs. (3) and (4) were considered only for MeA and AAc. Moreover,
for FFA = oleic acid and FAAE = methyl oleate (boiling points of 360 °C and 350 °C at
760 mmHg, respectively) this condition has also been confirmed 26, Zeng, D.; Yang, L.; Fang
28 demonstrated through the phase equilibrium data for a similar system of methanol and C18

methyl esters at supercritical conditions that the experimental values of FFA partition
coefficients, Kpqry = xpok /x5 | were equal to zero for temperatures up to 300 °C and

pressures up to 8 MPa (1160 psi).

(b) The nominal reactor volume was gauged and considered as the sum of the reactor
vessel and derivative spaces (sampling and pressure indication lines). For the applied
transesterification system, the nominal reactor volume was experimentally calculated by filling
it with water (Vy o, = 540 mL).

(c) Due to the similarity between the physicochemical properties of the FFA and FAAE
from the same esterification/ transesterification system (like the molar mass, boiling point,
molecular geometry, and the same aliphatic chain), the intermolecular interactions “FFA-
FAAE” are practically identical to the interactions of these pure compounds. Thus, the binary
interaction parameters were attributed to three main interactions: “FFA/FAAE and secondary
reagent”, “FFA/FAAE and secondary product” and ‘“secondary product and secondary
reagent”. For the applied transesterification system, the second reagent is the MeA, the

secondary product is the AAc and FAAE is FAME.
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2.2.2. Kinetic modeling

The equations of the reaction kinetic model were proposed specifically for the applied

transesterification system considering the following assumptions.

(a) The reaction system was carried in batch operation, with sampling effects and
variable reaction volume. Although the coexistence of the liquid and vapor phases, the
esterification/transesterification reaction occurs only in the liquid phase because FFA, FAME,
and solid catalyst are restricted to this phase. Therefore, the reaction volume was considered to
be equal to the variable liquid phase volume. Due to the catalyst and molecule characteristics,
mainly the niobium phosphate pore diameter, 5 nm ?°, and the calculated FFA molecule
diameter, 90.7 nm, the reaction was considered to occur only at the catalyst surface,
disregarding the intraparticle diffusion. The model for the batch reactor with variable reaction
volume was defined by the system of 4 ordinary differential equations, Eq. (6).

aNi _ g N g | = FFA, FAME, MeA, AA
E = Vi T le-x Tli L= ] ) eAq, c (6)

i

where N; is the total number of moles [mol] of component “i” (N; = n?® +n!'?), v; is the
stoichiometric coefficient of component “i”, r is the reaction rate [mol L*h?] from

transesterification reaction, and the reaction volume was calculated by multiplying the mixture

molar volume at liquid phase, vi, , by the sum of moles of components, ¥\; n.'“.

Due to the independent and subsequent resolution strategy of the thermodynamic model
and reaction kinetic model over infinitesimal time intervals, Figure 1, it was possible to ensure
that moles variations of “i”” at “At;” resulting from ODE system integration of Eq. (6), AN;, is

equal to react moles of component “i” at “At;,”, ni 3% ;.

(b) The important effects due to sampling were considered through Eq. (7). Thus, at
sampling times, all the model variables were calculated and updated due to mass removal from
the system. The samples were cooled to standard temperature (~25°C) to stop any thermal effect
and then all volume samples were measured and each value was used individually as input to

the model.
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MM;

where nﬁf:é [mol] is the number of moles of component “i”” in the liquid phase after sampling

removal, V; [cm?3] is the total sampling volume, zil,ijod is the predicted mass fraction of
component “i” at the liquid phase,MM; [g mol™] is the molar mass of “i” and p; [g cm~?] is the

density of “i”” at standard conditions for temperature and pressure.

(c) The transesterification reaction of oleic acid, a free fatty acid, with methyl acetate
forming fatty acid methyl ester and acetic acid, (R.1), is a reversible process, as previously

reported *C.
FFA + MeAo AAC + FAME (R.1)

(d) The effects of temperature and catalyst concentration on kinetic constants were

described by an Arrhenius-type function with a linear dependence on catalyst concentration *,
Eq. (8).

EA; (T —T, 8
ki = Ceqr - exp ln(kgref)j - . ( ref)l ©

RToor\ T

where EA4; is the activation energy [kJ mol?], zn(kgref )jis the natural logarithm of specific

reaction rate, kg”ff [L htmol?tC.. Y], at a reference temperature which is the average
temperature of the experiments T,.., = 498.15 K, R is the ideal gas constant [kJ molt K1, C.qt

is the catalyst concentration [g L], T is the absolute temperature [K].

e) Since the reaction temperature profile was controlled by a PID controller, the
calculations of the energy transfer model can be replaced by inputting the actual temperature
value to the kinetic model. Temperature profile data throughout the experiments were given as

input to the model by linearly interpolating at every time interval of the temperature record.
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2.2.3. Development of different thermodynamic and kinetic approaches

To obtain a broad study on the system modeling presented in this work, different
thermodynamic and Kinetic approaches were applied.

To describe the non-ideal behavior of the gas and liquid phases through the fugacity
coefficients, two thermodynamic approaches were tested: the phase equilibria from Equations
of State (EoS) and Corresponding-State Correlation (CSC). For the EoS approach, the Peng-
Robinson equation of state (PR EoS) and the van der Waals mixing rule with two binary

interaction parameters (vdW2), k; ; and ; ;, were adopted. According to literature **32%, the

ij
combination of PR EoS and vdW?2 has a good prediction of VLE for biodiesel production
systems at high pressure. For the CSC approach, the theory of the asymmetric mixture presented
by Plocker et al. 3 was adopted. This theory was based on mixing rules presented by Lee and
Kesler ** and on compressibility factor calculations by modification of Benedict-Webb-Rubin
equation *¢, For EoS thermodynamic approach, the mathematical developments are presented
in the Supporting Information. For CSC thermodynamic approach, the mathematical
developments are fully described in the work presented by Plicker et al. 34,

To propose the reaction rate equation of transesterification of oleic acid with methyl
acetate using niobium phosphate as a heterogeneous catalyst, four different kinetic models
(KM) were tested. For the first kinetic model (KM.1), it was considered the pseudo-
homogeneous system hypothesis, where the kinetic constant of the forward reaction, kg, was
estimated and the kinetic constant of the reverse reaction was calculated by its dependence with
kr and equilibrium constant at “T” temperature, K;,,. The equilibrium constant was calculated
through the thermodynamic correlations using values of standard enthalpy and standard Gibbs
energy calculated by Joback’s group-contribution method *’. The reaction rate for the KM.1
model, 7y ; [mol L™ h?], is described by Eq. (9). In order to check possible approximation
errors due to the use of the KeTq calculating method, the second kinetic model (KM.2) also

considered the pseudo-homogeneous system hypothesis, however the Kinetic constants of
forward and reverse reactions, kr and kg respectively, were independently estimated. The
reaction rate for the KM.2 model, 1, , [mol L hl], is described by Eq. (10). As widely tested
for heterogeneous esterification reactions with alcohol by Chaemchuem et al. ¢ the
heterogeneous mechanism of Eley-Rideal proved to be the most adequate.

For the third Kkinetic model (KM.3), the heterogeneous Kkinetic mechanism of

Eley-Rideal assuming the surface reaction as the rate-limiting step was considered. The
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adsorption constant, K4, the desorption constant, Kj, and the kinetic constant of the forward
reaction, k, were estimated. The Kinetic constant of reverse reaction was calculated according
to the method used in the KM.1 model. The reaction rate for the KM.3 model, ry, 5 [mol L™ h?],
is described by Eq. (11). The fourth kinetic model (KM.4) considered the heterogeneous kinetic
mechanism of Eley-Rideal assuming the surface reaction as the rate-limiting step, however, the
kinetic constants of forward and reverse reactions, kr and kj respectively, were independently
estimated. The reaction rate for KM.4 model, 7, , [mol Lt h'l], is described by Eq. (12).

1
Tma = kg (CFFA *Cyea — KT Caac- CFAME) )
eq
T2 = kF *Crra " Crea — kR *Caac " Crame (10)
Kp
kF “\ Crra " Cpea — K_;J' Caac " Crame (11)
Tu3 = (1 + Ky Cpyea + Kp - Cyac)
S kp - Crpa Cyvea — kg " Kp " Canc * Crame 9)
M4 (1+ Ky Cyea + Kp - Cyac)

where kr[L molth™] is the kinetic constant of transesterification reaction in the forward
direction, C; is the molar concentration [mol L™*] of “i” and K is the equilibrium constant at

the “T” temperature. The molar concentrations of “i”, C;, that influence the reaction rates were
calculated through Eqg. (13).

. . . (13)
ci= it (vt Y i)

For the KM.3 and KM.4 models, the adsorption and desorption constants, K,andKj,
respectively, were described by van’t Hoff function *°, Eq. (14).

Ka/p = exp ln(KZ/Tgf) —

AHA/D (T - Tref) (14)
RTyop \ T

where AH,/p is the enthalpy of adsorption/desorption [kJ mol?], ln(Kng ) is the natural

logarithm of specific enthalpy rate, Kj;;;f [L h"t molY], at a reference temperature.
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At least, a purely kinetic model, without the thermodynamic considerations and without
the influence of compounds volatilization at chemical equilibrium and kinetic rates was also

tested. For this approach, the system pressure could not be estimated and the mixture molar

volume at liquid phase, vﬁ?x [L], was calculated by Eq. (15).

. . 151
i = 5 - o <
i 0)
where x/" is the molar fraction of “i” at liquid phase, MM; [g mol™] is the molar mass of “i”

and p; [g L] is the density of “i” at standard conditions for temperature and pressure.
2.3. Numerical methods
2.3.1. Solutions of thermodynamic and reaction kinetic models

The reaction kinetic model represented by the ODE system, Eq. (6), and its secondary
equations were solved through MatLab® built-in routine “odel5s” (a variable-step,
variable-order solver based on the numerical differentiation formulas of orders 1 to 5). At each
time interval “k” defined by the ODE solver, the thermodynamic model containing 5 nonlinear
equations from Egs. (3) — (5) and the simplifying hypotheses were solved for the 5 variables

Eq. Eq. Eqliq _Eq.li E . A . s
(Xaronre s Xaenn® s Xnroar Xacare and P, 7) using the MatLab® built-in routine “fsolve” with the

“trust-region-dogleg” algorithm method option.
2.3.2. Parameter’s estimation method

For the models with different kinetic and thermodynamic modeling approaches, an
optimization method by minimizing an objective function was used to concomitantly estimate
the Arrhenius parameters from the reaction kinetic model and the parameters from the
thermodynamic model. Therefore, an objective function summing the least-squares of the mass
fraction of “I”” at the liquid phase and system pressure was adopted, Eq. (15). To improve fit
quality, the differences between pressures were normalized. Data from experimental conditions

shown in Table 1 were used. However, Exp. 5 data was reserved to validate the models and was
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not used for the Fy,;; minimization. For the purely kinetic model, because it is not able to predict

PMod the second term of Eq. (16) was disregarded for the Fypj calculation.

N.exp

2
y y 2 pexp _ PMod
FObj = Z Z(Zilq - Zill\/(llod) + < Pexp (16)
N i

Max
where z*? is the experimental mass fraction of component “i” in the liquid phase, and z°% is
the same mass fraction calculated through the model.
The optimization algorithm was composed of stochastic Particle Swarm Optimization
(PSO) “°-41 followed by a deterministic algorithm, a MatLab® built-in routine “Isgnonlin” with
trust-region-reflective algorithm option, that was used for refining the PSO solution. For search
limits of estimated parameters, similar values to those proposed by Brondani et. al ° to a
biodiesel reaction system at high temperatures were adopted, which were between 10 and 180

kJ mol* for EA,AH, and AH, and between -15 and +15 for ln(kj”ef), zn(KATTef) and

ln(Kgref). For binary interaction coefficients in the vdW2 mixing rule, k; ; and [; ;, search

g
limits were values between -1 and +1 regarding the possibilities of the physical meaning of
these parameters 2. For binary interaction coefficients in the theory of the asymmetric mixture

presented by Plécker et al. 3, k; ;, search limits were values between 0.5 and 3.5.

J1

For statistical validation of optimized parameters of the models with different Kinetic
and thermodynamic modeling approaches, the confidence intervals through elliptical
confidence region approximation and the correlation coefficient of all combinations of two
parameters were calculated using the MatLab® built-in routine “nlparci”. To compare the
quality of models, the value of the Akaike information criterion (A.I.C) *® was calculated.
Moreover, to quantify the quality of model fitting, the Root-mean-square deviation was
calculated considering only the variable x; (RMSEx), only the variable P/P,"* (RMSEp) and

both variables (RMSE). The values of RMSEx and RMSEp represent the quality of the

adjustments of thermodynamic and kinetic modeling, respectively.
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3. Results and discussion

3.1. Models discrimination

Six different combinations of the thermodynamic (EoS, CSC and without volatilization
influence) and the kinetic approaches (KM.1, KM.2, KM.3, and KM.4) were evaluated and are
shown in Table 2 and named as Model 1, 2, 3, 4, 5 and 6. The Model 6 approach was also used
considering Fyp,; With only experiments with an initial reaction volume of 400 mL, resulting in
Model 6.1. For all seven models, the values of the estimated parameters and their confidence
region, the limit condition of parametric correlation coefficients (P.C.C), the RMSE, RMSEx,
RMSEp, and A.1.C values for the applied transesterification system are shown in Table 2.



Table 2. Estimated Parameters and Models Comparison.
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:fé Modell Model2 Model3 Model4 Model5 Model6 Model 6.1
S Thermodynamic EoS CcsC EoS EoS EoS - -
(=8 L.
< Kinetic KM.2 KM.2 KM.1 KM.4 KM.3 KM.2 KM.2
EA 93307+ 75697+  69.220+ 125715+ 100.600+ 84.069+  83.239 +
F 0.116 0.211 0.897 1.790 2.331 9.963 5.614
EA 45481+ 32701+ ~ 20.660 + ~ 63.560 +  46.301 +
R 0.243 0.009 0.194 34.315 23.837
51.482+ 122.143 +
AH, - B - 2.204 3.665 B -
35108+  11.325+
AHp B - B 1.442 1.616 B ”
ln( kTref) -4.266 + -4.425 + -4.600 + 0654+  -3763+ -4.841+ -4.834 +
0o Jp 0.004 0.001 0.030 0.014 0.026 0.063 0.033
ln( kTref) -1.980 + -2.069 + ~ 2.582 + ~ -2.801 + -2.676 +
0 JR 0.009 0.008 0.048 0.229 0.141
w
B Tref _ _ _ 3.356 -3.454 + _ _
E in(K,") 0.015 0.123
© Tref _ _ B 0.568 + 1535+ 3 3
E in(Kp"™) 0.006 0.034
FFAIFAME  -0.085 + 0.649 + 0.068 + 0.090 + 0.069 + ~ .
and AAc 0.003 0.002® 0.090 0.042 0.087
L. AAcand  -0.130+ 1.381 + -0.155 + 0135+  -0.153 + ~ ~
" MeA 0.004 0.001 0.066 0.035 0.04
FFA/FAME -0.189 + 1.420 + -0.181 + -0.190 + -0.190 + . .
and MeA 0.003 0.001® 0.013 0.010 0.013
FFA/FAME -0.467 + B -0.557 + -0.469 + -0.453 + B B
and AAc 0.003 0.003 0.036 0.101
], AAcand  -0.256+ ~ 0222+ 0248+  -0.291 + ~ ~
= MeA 0.001 0.178 0.038 0.038
FEAFAME  0.215+ ~ 0.216 + 0.215 + 0.213 + ~ ~
and MeA 0.002 0.004 0.002 0.003
. Fob; 0.2519 09563  0.3053  0.2684  (.2888 e e
é RMSE 0.0249 0.0459 0.0275 0.0253 0.0267 - --
-  RMSEx 0.0085 0.0103 0.0146 0.0090  0.0092  0.0196 0.0091
o
E RMSEp 0.0234 0.0447 0.0233 0.0250 0.0251 -- --
© .
o is any
g (P.C.C>08)? NO NO NO YES YES NO NO
O
A.l.C -2606.87 -2174.82  -2547.67 -2578.00 -2557.94 --@ --@

Obs: @ k; ; from mixing rules presented by Lee and Kesler (LEE; KESLER, 1975).

@ Due to the discussions previously presented, FObj used is different and their values cannot be compared.
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3.1.1. Comparison of thermodynamic approaches

First, to determine the most appropriate thermodynamic approach for the applied
transesterification system between EoS and CSC, the parameters for Models 1 and 2,
respectively, were estimated with the KM.2 option for both. Through the comparison tests

present in Table 2, it is observed that Model 1 performed better since the values of Fy,;, ;, RMSE,

RMSEx, and RMSEr were lower than those presented by Model 2. Although there is a
significant difference in the number of estimated parameters between Models 1 and 2, the lower
AIC value confirms that Model 1 performed better for the applied system. In comparison to
Model 1, the values of RMSEx and RMSEp demonstrate that the greatest prediction failure of
Model 2 occurs for determining system pressure, that is, approach CSC was not efficient in
predicting the applied system volatilization. This large difference between RMSEp values is
mainly because the mixing rules (vdW2) used in the EoS approach contain the binary

interaction parameter, [; ;, that adds a correction to the van der Walls coefficient of the mixture,

g
by (Which represents the molecular volume and consequently the mixture molar volume of

the phases), thus providing more consistent estimates for the vﬁ?fk at Eq. (5). Therefore, among

the thermodynamic approaches tested in Models 1 and 2, the EoS approach proved to be the
most appropriate to describe the ELV and the volatilization of the applied transesterification

system.

3.1.2. Comparison of kinetic approaches

The study of the most appropriate kinetic approach continued by setting the EoS
approach and varying the kinetic modes, thus comparing the results of Models 1, 3, 4, and 5.
These results are shown in Table 2. Although Models 4 and 5 have low values of Fop; and
RMSE, the kinetic hypothesis of the heterogeneous reaction mechanism, present in KM.3 and
KM.4, leads to estimating parameters with high values of parametric correlation coefficients
(P.C.C >0.8), indicating that these models may present excessive parameterization and an
unnecessary hypothesis of a heterogeneous mechanism at the reaction conditions carried out in
this work. For similar heterogeneous esterification/transesterification systems of oleic acid,
llgen ¢ and Ketzer and de Castilhos ?* showed that pseudo-homogeneous and Eley-Rideal
models presented very similar predictive capacities from experimental data. This similarity of

predicted values from both models indicated that the equilibrium constants of adsorption and
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desorption steps were practically zero and, therefore, the chemical reaction was the rate-
controlling step. In the present work, besides the high parametric correlation in Models 4 and 5
(with Eley-Rideal models), the rate-controlling step was also checked through the Sherwood
number (Sh). It was calculated to determine the process limiting phenomena using Frossling’s
equation as presented by Brondani et al. °. Through the values of mass transfer coefficient, k.,
with order of magnitude O.M = 10° [dm/h] and the maximum order of magnitude of kinetic
constants along the reaction, O.M =10~ [dm3 mol*h?], it was concluded that chemical
reaction is the rate-controlling step and a pseudo-homogeneous kinetic model would be the
most appropriate one to describe the reaction mechanism.

Regarding pseudo-homogeneous kinetic models (KM.1 and KM.2), Models 1 and 3
presented good fitting to experimental data and low parametric correlation (P.C.C <0.8),
however, according to the A.I.C values, Model 1 presented the lowest A.l.C value and
consequently the best performance. This disadvantage of the KM.1 approach is mainly
associated with intrinsic error due to the need to use empirical correlations to estimate the values
of g;, h; and Cp,; during the K., calculation for KM.1 model. Therefore, among the kinetic
approaches tested in Models 1, 3, 4, and 5 the KM.2 approach (pseudo-homogeneous
hypothesis with the kinetic constants of forward and reverse reactions) proved to be the most
appropriate to describe the applied transesterification system.

3.1.3. The relevance of compounds volatilization in the model fitting

The initial reaction volume was drastically varied between 400, 250 and 100 mL (Exp.5,
11 and 10, respectively), to increase the headspace and check if this change influences the
transport of a higher number of components (MeA and AAC) to the vapor phase, shifting the
chemical equilibrium and Kinetic rates. Figure 2 depicts the experimental mass fractions of
transesterification reaction compounds at the same temperature, same excess reagent molar
ratio, and different initial volumes. It is observed by significant changes in the behavior of the
component in Figure 2, that the reaction conversion depends on the initial reaction volume. For
the FAME mass fraction at 240 min, values of 0.2790, 0.2285, and 0.2029 were obtained for
the initial volume of 100, 250, and 400 mL, respectively. Furthermore, since the measured mean
experimental error of mass fraction quantification is low (£ 0.4%.), it is confirmed that the

difference between the mass fraction profiles, mainly those observed in Figure 2, is significant.
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Figure 2. Experimental compounds mass fraction of transesterification reaction versus time at

7:1 molar ratio (MeA:FFA), 225 °C, 2 wt% catalyst concentration and initial volume of 100
(A), 250 (M) and 400 mL (). (a) FFA; (b) MeA; (c) FAME; (d) AAc.

To ensure that this important difference at Exp. 5, 10, and 11 (Figure 2) is caused by the
compounds volatilization in the reaction system, a purely kinetic model (Model 6) was tested
and compared with Model 1. These results are shown in Table 2. The approach adopted in
Model 6 considered that the presence of the vapor phase is irrelevant and there is no influence
of compounds volatilization at chemical equilibrium and kinetic rates. The reaction system
simulated from Models 1 and 6 and the RMSEx values for Exp. 5, 10, and 11 can be seen in
Figure 3. In contrast to Model 1, it is observed that Model 6 was unable to predict with quality
the compound behaviors for these experimental conditions, mainly not predicting the increase
in FAME vyield caused when there is a decrease in the initial reaction volume or the MeA mass
fraction decrease due to volatilization. Besides, the purely kinetic model (Model 6) predicts a
practically zero change in compound behaviors between these experimental conditions, which
is due solely to the particularities of the different temperature profiles and sampling. Simulating
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the same experimental conditions as Exp. 5, 10, and 11, but for the specific case where there is
the same heating profile and no sampling (V; = 0), Model 6 predicts the same mass fraction
values (for FFA, MeA, FAME, and AAc) over the reaction time regardless of initial volume
fed into the batch reactor. Therefore, Model 6 type approaches (without the influence of
compounds volatilization by thermodynamic considerations) will only present a good
predictive quality restricted to experiments/simulations where the compounds volatilization is
similar or the initial volume is the same, regardless of the experimental conditions. Once this
occurs, the influence of compounds volatilization over the chemical equilibrium and Kinetic
rates will be constant among the experiments and can be disregarded during the system

modeling.
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Figure 3. Experimental (point) and predicted (lines) mass fractions of components
(FFA (¢,—), MeA (E,—), FAME (e.,—) and AAc (A,—)) versus time at 7:1 molar ratio
(MeA:FFA), 225 °C, 2 wt% catalyst concentration and initial volume of (a) 400 mL; (b) 250
mL; (c) 100 mL. The Model 1 was used at left-hand column (#1) and the Model 6 was used at
right-hand column (#2).
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For batch esterification/ transesterification experiments that do not vary the initial ratio
of reaction volume/headspace, Model 6 type approaches will present a good fit, as has been
extensively studied and modeled for several combinations of free fatty acids and alcohols or
esters in the literature 1821244549 or as demonstrated by the good RMSEx value obtained in
Model 6.1 (Table 2). Thus, the prediction error for Model 6 type approaches will only be evident
if it is used in an extrapolation of its experimental variables range that will influence the
compounds volatilization, for example, if its estimated parameters were used for a scale-up

process or experiments with a different initial ratio of reaction volume/headspace.

3.2. Auxiliary hypotheses evaluation on the quality of model fitting

As previously established, for the applied transesterification system and among the
tested model approaches, Model 1 presents the best fit to the experimental data, therefore, it
will be used throughout this work as a basis for discussions, comparisons and simulations.

As the proposed modeling in this work presents some non-usual auxiliary hypotheses
that require major mathematical and computational efforts to be used, they were evaluated
according to their benefits to the quality of model fitting. The auxiliary hypotheses evaluated
were: 1) the sampling effects; 2) the actual temperature profile and 3) volume at the liquid phase
as a function of temperature and liquid molar fraction. To evaluate this relevance, the mass
fractions and the system pressure at experimental conditions were simulated using Model 1
with its estimated parameters and considering some antagonistic hypotheses (AH). These
hypotheses were: AH1) no sampling effects, without Eq. (7); AH2) a generic fitting to the
temperature data; AH3.1) volume at liquid phase being the molar mean of the densities of the
pure components at Ty,,,, = 25 °C and AH3.2) constant liquid phase volume. The values of
RMSE, RMSEx, and RMSEp for Model 1 proposed in this work without and with each
antagonistic hypothesis are shown in Table 3. As can be seen through the RMSE values for
Model 1 with any antagonistic hypothesis, it can be pointed out that all auxiliary hypotheses
were relevant to ensure the good quality of model fitting. If any auxiliary hypotheses would be
neglected, larger relative errors would be obtained mainly without the sampling hypothesis
(with a 280% increase in the prediction error). Nevertheless, in such cases, RMSE values would
be relatively low and could cover up estimated parameters that would not be representative of

the real reaction system and would incorporate this modeling error into their values.
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Table 3. RMSE, RMSEx and RMSEp values for the complete Model 1 and with its antagonistic

hypotheses.
Antagonistic Hypotheses RMSE RMSEx RMSEp
Model 1 (Normal Model)  0.0249 0.0085 0.0234

AH1: Without sampling 0.0698 (+ 280%) 0.0355 (+418%) 0.0601 (+ 257%)
AH2: With generic T Data  0.0553 (+222%) 0.0086 (+ 101%) 0.0547 (+ 233%)
AH3.1: VRea = f(pTAmb) 0.0354 (+ 142%) 0.0205 (+ 240%) 0.0289 (+ 123%)
AH3.2: VRea constant 0.0302 (+121%) 0.0127 +150%) 0.0274 (+ 117%)

Obs: In brackets: The increase in error compared to Model 1.

3.3. Influence of compound volatilization and other variables on the applied transesterification

system

To evaluate the influence of experimental variables (temperature and MeA:FFA) on the
kinetics of the applied transesterification system, the experimental and calculated mass
fractions of transesterification compounds were plotted in Figure 4. For the influence of initial
reaction volume, the results were shown in Figure 3 (left-hand column). With increasing
temperature set-point, higher reaction rates were achieved as can be observed by comparing the
FAME and FFA content profiles for the different temperature conditions in Figure 4 (left-hand
column). Regarding molar ratio influence (MeA:FFA), Figure 4 (right-hand column), the
increase of MeA molar excess made the dilution effect more evident than the effect of shifting
in chemical equilibrium. As a result, reagents mass fractions and reaction rates were decreased,
leading to lower production rates and FAME mass fractions. Similar behaviors of temperature
and molar ratio influence were also reported for esterification/transesterification reactions
17.18.24.5051 ‘Moreover, it is observed in Figure 3 (left-hand column) that with the increase of the
headspace (decrease of the initial reaction volume), higher reaction rates were achieved. The
volatilization influences the reaction rates since it causes an enrichment of Crr4 and Cr 455 and
a decrease of Cy.4 and Cyy. in liquid phase. While the products concentrations are lower than
the reagents concentration (Cproqucts < Creagents), the volatilization causes a higher relative
variation (AC;/C;) of the products than of the reagents. That is, the volatilization causes a lower
relative enrichment of Cryyp than Crp, and a higher relative decrease of C,4. than Cyey.
Consequently, the greater this relative effect, the greater will be the increase of the relative

reaction rates (rrorward/freverse) and global reaction rate. This enrichment effect is also seen
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through the elevation formed in the FFA profile during the first minutes because as the reaction
has not yet advanced, the change in molar fraction profiles is due solely to this effect. Thus, the
greater this initial elevation, the more evident is the relative moles volatilized, as well shown in
Figure 3(cl). Also, it can be verified that predicted profiles from Model 1 are in good agreement
with the experimental data, mainly with the Exp. 5 data, Figure 4(b1), which was not used in

parameters optimization and was reserved for validation.
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(FFA (¢,—), MeA (l,—), FAME (e,—) and AAc (A,—)) versus reaction time with 2 wt%
catalyst concentration, initial volume of 400 mL and at different temperatures and MeA:FFA

molar ratios. The Exp. 5 (b1) was the model validation plot.
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The most direct skill that a model considering the influence of compounds volatilization
presented is the prediction of system pressure. Figure 5 depicts experimental and calculated
pressure over the reaction time and temperature profile in different experimental conditions
(Exp. 1 - 11). As can be seen from the pressure profiles in Figure 5, with the increase in
temperature setpoint, MeA excess, and initial reaction volume, the system reached higher
pressure values. Also, it can be observed that Model 1 demonstrated good prediction for the
system pressure, mainly for Exp. 5 (reserved for validation), Figure 5(b1), predicting with
precision the system autogenous variations and the system sensitivity to sampling and small

temperature variations.
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visualization. The Exp. 5 (b1) was the model validation plot.
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Another important skill of Model 1 is the prediction of the molar fractions at liquid and
vapor phases, thus allowing the thermodynamic and Kinetic effects to be simultaneously

observed. The molar fractions at the liquid and vapor phases for the applied transesterification

were predicted by Model 1 and can be seen in Figure 6. The profiles of x..2, and x}%? has
been omitted from Figure 6 for better graphic visualization and can be related to the
complementary molar fractions of their respective phases. Analyzing the variables that
influence vapor phase composition, it can be observed that with the increase of molar ratio there
is an enrichment in the vapor MeA composition. By increasing the experimental temperature
setpoint or the initial reaction volume, it is observed that there is an enrichment in the vapor

AAc composition, as observed by the decrease in the x,,., profile.
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Figure 6. Predicted molar fractions in both phases versus reaction time with 2 wt% catalyst
concentration, at different temperatures, MeA:FFA molar ratios and initial volumes.
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Moreover, by the applied transesterification stoichiometry, for each mole formed of
FAME, there is the co-formation of one mole of AAc. Therefore, since FAME is considered

non-volatile under the experimental conditions employed 2%, the difference between x?XME and

xfﬁf{c profiles at Figure 6 is related to the relative volatilized amount of AAc and consequently
is also related to the total relative volatilized. To better evaluate the vaporization effect on the
Kinetic experiments, the calculated number of moles of compouds in both phases for Exp. 5, 10
and 11 are shown in Figure 7. The steps presented in Figure 7 are resulting from sampling
effects. Thus, it is possible to observe that, for experiments with a high initial ratio of reaction
volume/headspace and consequent high amount of initial moles, the relative volatilization effect
is low and practically constant regardless of the variation of temperature and molar ratio
(MeA:FFA), which confirms the results discussed in the 3.1.3 section. For the experiments with
initial volume variation in Figure 6 (left-hand column), it is evident that the lower the initial
ratio of reaction volume/headspace, the greater the relative influence of volatilization on the
system, especially on the concentration of components in the liquid phase. Calculating K., =
(xfd iy /(e - ¢l Yy at 240 min for Exp.5 (225°C, 7:1, 400 mL) and Exp.10 (225°C,
7:1, 100 mL), the values of 0.0878 and 0.0946 are obtained, respectively. This indicates that in
addition to volatilization effects influencing kinetic rates, its effects also influence chemical
equilibrium and should be considered in reaction systems like the transesterification system

applied in this work.
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Figure 7. Predicted moles in both phases versus reaction time with 2 wt% catalyst
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4. Conclusions

In this work, a model considering the compounds volatilization influence in the
simultaneous non-ideal phase equilibrium, reaction kinetics, and chemical equilibrium for
transesterification reactions from FFA at an autogenous batch reactor at high pressure and
temperature was developed. Different kinetic and thermodynamic modeling approaches were
applied, tested, and had their parameters estimated for batch transesterification reaction from
oleic acid with methyl acetate catalyzed by niobium phosphate at autogenous conditions. For
the applied transesterification, Model 1 (EoS approach + pseudo homogeneous) was the most
appropriate to describe the system. The adopted hypothesis of volatilization influence and the
other auxiliary model hypotheses (the sampling effects; the actual temperature profile, and the
volume at liquid phase as a function of temperature and liquid molar fraction) were evaluated
and proved to be necessary to ensure a good model fitting. Finally, a study of volatilization
influence on the system was carried and proves that this effect has a significant influence on
the kinetic rates and the chemical equilibrium for the applied transesterification system.
Moreover, its effect should be considered/evaluated mainly for experiments with a different

initial ratio of reaction volume/headspace or scale-up process.
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3.1.1 Supporting Information

Kinetic and non-ideal VLE modeling for transesterification reactions from FFA and methyl

acetate at high temperature and pressure considering volatilization effects/influence

L. N. Brondani, L. J. Visioli, F. de Castilhos

Chemical Engineering Department, Federal University of Santa Maria, Roraima Avenue
n° 1000, 97105-900, Santa Maria, Brazil

1. Calculations: fugacity coefficient and mixture molar volume

The Peng-Robinson equation of state (PR EoS) can be written in polynomial form for
compressibility factor, Z, at the “” phase, through Egs. (S1) — (S3) 1.

AT = a17\t/1ix P (S1)
~ RT?

g — D P (S2)
RT

7™ — (1 —B™)-Z"* + (A™ — 3B™* — 2B™)-Z" (S3)

— (4" -B™— B™ — B™) = 0

Mixture PR EoS constants, aj;, and by,;,, were calculated with the following mixing

rules (vdW2) and their combination rules 1",

c c (84)
iz = ZZ X cxpcag;oand a; =1k Jair g

iJ

c c (85)
bT. = szgf xT-by and by =05-(1—1;) (b + b))

i

where k; j and [; ; are adjustable binary parameters between components “i”” and “j”, a; and b;

are the pure parameters of component “i” and were calculated through Egs. (S6)-(510) 1"



R*-T, % ay(T
a; = 0.457235 e ol

c,i

R " TCi
b; = 0.077796 P -

c,i

Tr,i = T_
C,l

a;(T) = [1+ my(1—T.)]?

m; = 0.37464 + 1.54226 - w; — 0.26992 - w2
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(S6)

(S7)

(S8)

(11)

(S10)

where T, ; and P, ; are the critical temperature and critical pressure, respectively, of component

“i”, w; is the acentric factor of “i” and R is the universal gas constant. In Table S1, critical

properties and the acentric factor used in PR Eo0S are presented.

Table S1. Critical properties and acentric factors.

Component Te,; [K] P; [MPe] w;

Oleic Acid 796.30 % 1.390 & 0.924 3
Methyl Oleate 769.82 2 1.356 2 0.857 %
Acetic Acid 591.95 4 5.740 % 0.463 +
Methyl Acetate 506.55 4* 4,690 ¢ 0.326

From roots obtained by PR Eo0S cubic equation, Eq. (S3), the smallest real root obtained

by the liquid-phase equation is the compressibility factor of saturated liquid, Z"4, and the

largest real root obtained by the vapor-phase equation is the saturated vapor compressibility

factor, Z¥??. From Z™values, fugacity coefficients of each component in each phase, ¢}, are

calculated by Eq. (S11) ¥, which are the fugacity coefficients expression for use of Peng-

Robinson as EoS and vdW2 as mixing rule.

i
T
bMix

In () = (2" — 1)

(22(]({[(1,_‘])_ bi )]n <
aﬁix b11\T/Iix

— In(Z"-B™) —

A

B”'Z\/E

z”+(1+\/§)-3”>
7T+ (1—+2)-B"

(s11)
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The mixture molar volume of the “n” phase under equilibrium conditions is calculated

by Eqg. (S12).

(S12)
Viix = (RT - Z™)/P

2. Calculations: equilibrium constant

The equilibrium constant at “T” temperature, K, was calculated considering the

eq
enthalpy of reaction, Ah;xn_T, as a function of temperature by of Eq. (S13), using the value of
Eq. (S14), KZ7®, as a lower limit to integration. The Gibbs energy of reaction at 298 K,
Agy 208, Was calculated from standard Gibbs energies, g;, by Eq. (S15), where “v;” is the

1312
I

stoichiometric coefficient of component “i”. The enthalpy of reaction at any “T” was then
calculated by Eq. (S16). The enthalpy of reaction at 298 K, Ah;xn,zgg, was calculated from
standard enthalpies of formation, h;, by Eq. (S17). The heat capacity of FFA and FAME at
liquid phase, C,;, was adjusted by Eq. (S18) through data obtained in the literature. The liquid
phase heat capacity of MeA and AAc at high temperatures, C, ;, was adjusted by a correlation
with the critical properties, Eq. (S19) 1. The calculated values of g; and h; by Joback’s group-

contribution method ** and values of C,,; constants for Eq. (518) are shown in Table S2.

d(ln (Kgq)) — Ah“;)"xn,T (513)
dT RT?
Ag:‘xn,298
Kéq® = exp <T (S14)
AGrxn208 = Zvi ‘g; (S15)
i
T
Ah';xn,T = Ah':‘xn,298 + pr,rxndT (S16)
298
Ah:'xn,298 = 2 Vi h’l (S17)

i

Cpi = A+ BT (S18)
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1
O pw- (42775 + STUTTDT 04359, (S19)
1- Ty T, 1- Ty

Cpi= Cpy+R- l1.586 +

Cprxn = z Vi Cpy (S20)

L

Table S2. Values of g; and h; (Joback’s group-contribution method °) and Cp,; constants at

liquid phase.
Component h; [k mol™Y] g;[kJ mol™] A B
Oleic Acid -764,800 -84,840 175,069 %" 1,297
Methyl Oleate -727,640 -44,600 183,765 1,361 °
Acetic Acid -484,410 -299,780 -- --

Methyl Acetate  -445,890 -259,540 - --

3. Parametric correlation coefficients for models

Table S3. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 1.

= =
S s
s £
In(ke™), - 043 067 011 042 014 014 028 030 078
In(ke™), - -~ 022 023 074 049 014 066 008 050
EAp - -~ - 006 034 041 034 035 002 021
EAg - - -~ -~ 018 029 022 032 019 0.07
ky - -~ -~ -~ -~ 054 043 018 027 047
ka3 - - -~ -~ -~ -~ 061 035 014 003
ky 3 - -~ -~ -~ -~ -~ -~ 003 009 015
Lo - - -~~~ —~ -~ - 006 012
lys e .

1: FFA/FAME; 2: AAc and 3: MeA



Table S4. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 2.

oS 3 8 &£ & 4
£ =
In(k;™ ), — 067 044 021 060 026 036
In(k;™ ) - 079 015 077 006 0.26
EAr - - - 030 048 024 025
EAg - - - - 021 010 060
ki, - - - - - 007 003
ka3 - - - - - - 002

1: FFA/FAME; 2: AAc and 3: MeA

Table S5. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 3.

<3
-
S “ - -
f, 1 S N « o0
SR y oS 5 8 3
=

In(ke™), -~ 061 045 043 025 020 068 023
EAp - - 013 029 008 005 037 002
ki -- -- -- 004 002 003 057 0.12
ka3 -- -- -- -- 012 034 079 0.11
ki3 -- -- -- -- - 002 004 002
L1 - - - - - -~ 028 025
ls - - - - - - ~ 003

1: FFA/FAME; 2: AAc and 3: MeA
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Table S6. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 4.
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1n(k§“ff )R - - 013 034 058 006 058 036 0.61 0.18 0.13 0.03 003 0.30
ln(KAT“?f ) - - - 019 048 008 032 001 017 012 013 0.06 009 0.13
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EAg - - - - - 005 083 008 049 008 044 026 030 0.7
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ki3 - -- - - = =~ -~ =~~~ - 089 09 048
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1: FFA/FAME; 2: AAc and 3: MeA



Table S7. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 5.

=% 5

= £ E
In(ke™’), - 073 058 0.49 019 0.01 0.04 0.19 0.21 0.39 0.16 0.26
In(k;™) - - 0.07 0.07 031 0.18 0.25 0.17 0.06 0.14 0.32 0.20
In(k)™) - -~ -~ 0094 049 030 0.07 0.16 0.14 0.41 0.20 0.34
EAp - -~ - - 049 014 019 0.22 0.00 0.09 0.16 0.41
AH, - -~ -~ - - 001 000 006 005 032 0.44 0.38
AH), - =~ = -~ = - 025026 007 016 0.29 0.38
ki ~ = = -~ = -~ - 072 041 049 0.2 0.08
k3 - = = = = -~ - 064077 025 0.06
ki3 - = = = = = =~ -~ - 055030 009
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Table S8. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 6.
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Table S9. Correlation coefficient between estimated parameters for Model 6.1.

34
TS .
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3.2 TWO-STEP PROCESS IN THE INTENSIFICATION OF TRANSESTERIFICATION
REACTIONS FROM FFA AND METHYL ACETATE: ANALYSIS, SIMULATION AND
OPTIMIZATION

L. N. Brondani*, L. J. Visioli, F. de Castilhos*

Chemical Engineering Department, Federal University of Santa Maria, Roraima Avenue n° 1000,
97105-900, Santa Maria, Brazil
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Abstract — This work describes a study and an optimization for a proposed process
intensification for biodiesel production from free fatty acid and methyl acetate. This process
intensification was proposed as a set of two-step cycles between reaction and separation in order
to overcome the chemical equilibrium limitation of the reaction system. The optimization
procedure was taken focusing to obtain the greater reactor productivity at end of process, “RP”,
for different operational conditions and considering the requirement of a biodiesel standard
content of free fatty methyl esters (96.5%m/m). With this optimal RP surface over different
operational conditions, a project decision can be easily made about the best operational
configurations for each design case. It was selected as operational conditions: the ratio between
the fatty acid mass loading and reactor nominal volume; the feed excess ratio of methyl; the
reactional temperature; the number of cycles of two-step processes and the reaction residence
time for each cycle. The simulations of proposed intensification process were generated using
previously validated model that considered simultaneous physical and chemical phenomena
that occur in the reaction system. Finally, experimental data in an optimal operational condition
of the proposed process was obtained and compared with the results of the

optimizations/simulations.

Keywords: Biodiesel, productivity, methyl esters, niobium phosphate, particle swarm

optimization.
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1. Introduction

The increasing of global energy consumption associated with the depletion of fossil
fuels has attracted a growing interest in green fuel development over the last decade’s 1. The
biodiesel, a mixture of fatty acid methyl esters (FAME), have received considerable attention
as a potential alternative fuel to replace fossil diesel, mainly if it is produced through glycerol-
free routes and from alternative feedstocks, such as non-edible and residual oils that provides
better economic conditions due its generally low-cost 2°. The most applied route of biodiesel
production is the transesterification of triglycerides (TG) with methanol over a basic catalyst
which produces FAME and glycerol . However, for feedstocks with high free fatty acids (FFA)
contents, non-basic or alternative routes that produce FAME from TG and FFA become
necessary. Thus, the acid route, between the simultaneous reaction from TG and FFA, become
a promising alternative route ’.

In regard of glycerol-free routes, if esters, like methyl acetate (MeA), are used as an
alternative excess reagent to replace alcohols at FAME production from TG/FFA some
promising process characteristics are obtained 8. From transesterification reaction of TG and
MeA, triacetin is co-produced, which has high solubility in biodiesel and can be used as a fuel
additive °. From transesterification reaction of FFA and MeA, acetic acid (AAc) is co-generated
instead of water in the medium, avoiding undesirable saponification and hydrolysis reactions,
and significantly reducing problems and costs with separation step °. When high acidity
feedstocks are applied, the FAME conversion from the transesterification reaction of FFA and
MeA becomes essential to obtain high global yields . However, some studies have
demonstrated that, as for esterification from a FFA with methanol 1213, the transesterification
reaction between a free fatty acid and the methyl acetate is highly limited by the chemical
equilibrium, achieving moderate conversions without process intensification strategies 416,
Since, the biodiesel standard terms of FAME content [% m/m] is regulated to be at least 96.5%
(EN 14214 biodiesel quality parameters 1), some process intensification strategies are needed
to overcome these limitations and to achieve a higher conversion near to standard FAME
content.

Considering the Le Chatelier's principle, some process strategies can be used to shift the
chemical equilibrium to the products direction. In this context, the reactive distillation is one of
the most used techniques for achieve high conversions at equilibrium-controlled reaction
systems. In these technique, reaction and separation systems can be combined in a single

apparatus, and, at a necessary condition of vapor-liquid system, the continuous removal of
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products from the reaction zone eliminate the conversion limitations 81°. To the best of our
knowledge, a study that evaluated the reactive distillation for the transesterification between
FFA and MeA is not available in the literature. However, there is extensive literature already
reported about the reactive distillation for a similar reaction system, that is the reaction from
FFA and methanol 12132021 Banchero et al. 2 optimized some strategies of process
intensification through reactive distillation for the reaction system from oleic acid and
methanol. However, even under a large methanol excess at reactive section, the maximum
reactant conversion obtained among those process intensification examined was 90%, lower
than the biodiesel standard FAME content (96.5% m/m). This difficulty to overcome the
chemical equilibrium limitation until FAME standard content is mainly due to some component
properties. That is, for the reaction system from oleic acid and methanol, the boiling point of
the secondary product, water, is higher than that of the secondary reactant, methanol. Thus,
once reactive distillation process is based on the difference between the components boiling
points 8, the secondary reagent would preferentially be removed from the secondary product,
which negatively influences the forward reaction rate and the chemical equilibrium shift to the
products. Similarly, from transesterification reaction from FFA and MeA, the secondary
product, acetic acid, has a higher boiling point than methyl acetate (118.1°C and 57.1°C,
respectively), which also ensures this drawback for using reactive distillation. Moreover, due
to the high temperature requirement to obtain high reaction rates for the transesterification from
FFA and MeA, this reaction condition will occur at subcritical conditions *° and, therefore,
making the operation of reactive distillation system more complex than those from reaction of
FFA and methanol (low pressure and temperature) 1213,

For the reaction system from FFA and MeA, due to the drawbacks inherent to its
distillation reaction operation, the use of other process strategies would be more prominent to
shift the chemical equilibrium to the products direction. Therefore, this work aimed to propose
and optimize the operating conditions of a process intensification for biodiesel production,
which consists in a set of two-step cycles between reaction and separation, in order to overcome
the chemical equilibrium limitation and achieve the biodiesel standard FAME content (96.5%
m/m). To represent this biodiesel production route, an applied transesterification system was
used as a case study: the reaction from oleic acid and methyl acetate, catalyzed by niobium
phosphate, at high pressure and temperature. The optimization procedure was taken focusing to
obtain the greater reactor productivity at end of process, “RP”, for different operational
conditions and considering the requirement of the biodiesel standard FAME content. From that,

an optimal RP surface over different operational conditions could be generated and a project
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decision can be easily made about the best operational configurations for each design case. All
simulation and optimization data presented in this work were generated using a model which
considered the compounds' volatilization influence in simultaneous non-ideal phase
equilibrium, reaction Kinetics, and chemical equilibrium for the applied transesterification

system.

2. Two-Step Process for Biodiesel Production from FFA and MeA

2.1 Process description

In this study, a process intensification for the biodiesel production from free fatty acid
with methyl acetate was investigated. It is a set of two-step cycles between reaction and
separation. The transesterification of oleic acid with methyl acetate under niobium phosphate
catalyst at a concentration of 0.0045 g mL* was selected. The overall biodiesel production from
FFA via two-step process, the transesterification reaction using heterogeneous catalyst and the

subsequent separation operations, is illustrated in Figure 1.
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Figure 1. Proposed process intensification for biodiesel production from the applied
transesterification system.
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At Figure 1, for the start of first cycle of two-step process (“Neycle = 17), the reactor is
fed with the heterogeneous catalyst, a pre-specified number of moles of free fatty acid (“nggg4”)
and methyl acetate, (“ngpea”), at molar ratio of “MR”. The reaction system will operate at
temperature set point of “T” during the residence time of “Rt”, resulting in the reaction
composition that will proceed to the second step, the separation process. The main objective of
this separation step is to remove the coproduct the acetic acid from the system before a new
reaction step, and, consequently, to shift the chemical equilibrium to the products direction in
subsequent cycles. Due to the physicochemical properties of heterogeneous mixture between
catalyst and reaction system, the separation step is facilitated and proposed as the sequence of:
1) solid catalyst removal; 2) separation of volatiles and 3) MeA recovery from volatile stream.

When the solid catalyst removal is necessary, e.g., the catalyst exchange due its
deactivation, solid-liquid separation systems can be easily implemented. For the biodiesel
production, this ease in the catalyst removal process is one of the main advantages of choosing
heterogeneous catalysts over homogeneous catalysts 2223, Moreover, the use of solid catalysis
for the biodiesel production from feedstocks that have high FFA contents can even lead to
economic advantages 24,

In the step of separation of volatiles, the main objective of the separation process is
actually carried out: to remove acetic acid from the reaction mixture to shift the chemical
equilibrium to the products in subsequent cycles. Regarding the boiling point of reaction
components, the AAc has a higher boiling point than the MeA (118.1°C and 57.1°C,
respectively), and FFA and FAME are non-volatile over a large range of temperature and
pressure 5. Due to the large difference in boiling point ranking of reactants and products, the
reaction mixture can be separated by flash or evaporation processes in two streams: a volatile
stream with AAc and MeA, and a non-volatile volatile stream with FFA and FAME.

At least, aiming the MeA recovery from volatile stream, a distillation process can be
used. In addition, the distillation processes are facilitated due to the large difference between
the boiling points between the volatile stream components and mainly due the absence of an
azeotrope AAc/MeA 2527 Thus, MeA can be recovered in a high purity value and then reused
as the excess reagent in subsequent cycles.

After the separation process, the FAME mass fraction from non-volatile volatile stream
is evaluated: if this value is equal or greater than the biodiesel standard FAME content (Xm
Fame > 0.965), the process is finished; else (Xw Fame < 0.965), a new cycle of two-step process
is started. To proceed to a new reaction step, MeA is added to the FFA/FAME stream at the

ratio molar ratio of “MR”.
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2.2 Process simulation

The proposed process intensification for biodiesel production from FFA and MeA was
simulated using the thermodynamic/kinetic model and its estimated parameters proposed by
Brondani et al ‘®. This model was validated and considered the compounds' volatilization
influence in simultaneous non-ideal phase equilibrium, reaction kinetics, and chemical
equilibrium for the applied transesterification system. The proposed thermodynamic model
adopted the “@p — ¢” approach with fugacity coefficient calculations by Peng-Robinson
equation of state (PR EoS) and the van der Waals mixing rule with two binary interaction
parameters (vdW2). Moreover, the proposed Kkinetic model considered the pseudo-
homogeneous system hypothesis.

At process simulations, some hypotheses regarding process conditions were made. The
simulations were performed considering a closed batch reaction system. The system
temperature was kept constant throughout the reaction. Based on preliminary experimental
tests, it was considered that the separation step efficiency was total, that is, all acetic acid was
completely removed and it was not fed in a cycle. Due to the low catalyst deactivation rate for
the applied transesterification system °, the catalyst efficiency was considered constant and
equal to the value of fresh catalyst.

The used process simulation algorithm was composed by the reaction kinetic model, the
thermodynamic model and its secondary equations. The ODE’s system of the kinetic model
was solved through MatLab® built-in routine “odel5s” (a variable-step, variable-order solver
based on the numerical differentiation formulas of orders 1 to 5). The thermodynamic model
containing nonlinear equations were solved using the MatLab® built-in routine “fsolve” with
the “trust-region-dogleg” algorithm method option. Moreover, for some steps of process
simulation and optimization, a mesh of some operations conditions was used: varying the
temperature between 210 °C and 240 °C, with an increment of 1 °C; and varying the excess
molar ratio of methyl acetate to FFA/FAME between 2 and 12, with an increment of 1. The
mesh ranges of T and MR have been selected so that the applied transesterification system does

not enter a supercritical state, avoiding undesirable reactions of thermal degradation 6:282°,

2.3 Optimization strategy

The optimization of an industrial process involves different variables, external and

specific factors that must be evaluated, such as the cost, time and availability of the unit
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operations. In this work, an optimization strategy was taken focusing on optimizing the
production of FAME under different operating conditions and for this, an optimal surface for
the production indicator was obtained according to its process variables. That is, at each specific
case, once the information/values that depend on external and specific factors, the project
decision for the optimal conditions can be easily made.

Regardless of any variables or external factors, obtaining biodiesel with at least the
standard FAME content (96.5% m/m) " must be inherent to the production process. Thus, the
optimization strategy was taken focusing in this inherent aspect, which directly depends on the
reaction system. Thereat, to evaluate the performance of the proposed process, the reactor
productivity “RP” [g FAME h! Lnom 1] was used as the objective function to be maximized.
This indicator was defined as the ratio between the FAME mass production, the reactional time
and the capacity per nominal reactor volume.

As process variables, the following options were selected: 1) the reactional temperature,
“T”; 2) the feed excess ratio of methyl acetate to FFA/FAME, “MR”; 3) the number of cycles
of two-step processes (reaction and separation), “nyc..”; 4) the ratio between the fatty acid
mass loading and the reactor nominal volume, “mo/VN" and 5) the total reaction residence time,
“Rttotar”’, Which is the sum of all reaction residence time of each cycle (Rt;orq; = 2. Rt;).
Moreover, two constraints were considered: the standard FAME content at the final process and
the physical limitation of the reactor. For the first constraint, it was considered that at the end
of the process, the FAME mass fraction of should be equal or greater than 96.5%. For the second
constraint, the expanded volume of the reaction medium was considered in order to respect the
reactor physical limitations.

With the optimization strategy focused on finding an optimum RP surface under
different operating conditions (T, MR, n¢y,¢ie, Mo/Vn and Rt ,.4;), the optimization problem was
proposed as the is presented in the Scheme 1. Thus, for each different point (T, MR, n.y¢¢), the
RP was maximized varying the optimized variables: mo/Vn and Rt; at each “i” cycle, where
Rtiorr = X Rt;, totalizing (n.yc.+1) variables. The maximum mo/Vn in the second restriction
was obtained through model simulations. The optimization problem was subject to the two
constraints. Moreover, to solve the optimization problem, the MatLab® software was used and
each variable was simultaneously and independently search by a Particle Swarm Optimization
method (PSO) 3031,
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for each point (T, RM, neycre),
MaX'm'Ze . RP ES mFAME/(Rttotal - VN) at Rttotal
Variables :  Rt; at each “I” cycle
Scheme (1)
mo/Vn
Subjectto:  xp pame = 0.965 at Rtipra

mo/VN < maximum mo/Vn

The search limit of n.y., was considered to be between [nM/N,, nM!N_ + 5], where

nﬂﬁ,’é‘{e was the minimum number of two-step cycles required to achieve the standard FAME

concentration; T between [210,240] and MR between [2,12] *°.
2.4 Experimental validation

Finally, the proposed process intensification was experimentally carried out at an
optimal RP value with its respectively operating condition (T, MR, n¢y,cie, Mo/Vn and Rtyorqr).
For the reaction step at the proposed two-step process, the reactions were carried out in a batch
reactor and its experimental procedure was described by Brondani et al. 6. For the separation
experimental steps, the reaction mixture was carried out by subsequent steps of filtration and
evaporation process. With that, after the reaction step, all resultant mixture were collected,
centrifuged and the liquid phase was filtered. In sequence, for the reaction mixture without
solids, the volatiles (MeA and AAc) were removed by evaporation using a rotary evaporator at
80 °C and 75 mmHg for 20 min followed by a slow evaporation in an oven at 100 °C for 4 h.
So, at the end of this separation process, the resulting mixture contained only FFA and FAME.
This was then analyzed and subsequently prepared for a new process cycle.

The analytical quantification of FFA and FAME in the sample at the end of each cycle
end was performed using the gas chromatography. Initially, approximately 200 mg of sample
was weighed in a 1 mL volumetric flask and 1 mL of heptane was added by a dispenser. In the
same flask was added 500 uL of a 10,000 mg L* methyl heptadecanoate solution in pyridine.
This mixture was injected (1 uL) into a gas chromatograph (Shimadzu GCMS — QP2010)
equipped and used with FID detector and the capillary column ZB 5HT capillary column
(15 mx0.32 mmx0.10 um). The equipment was programmed for the following temperatures:
70 °C for 1 min, rate of 15 °C/min up to 190 °C, rate of 7 °C/min up to 260 °C and rate of 20
°C/min up to 380 °C holding for 5 min. The temperatures of the injector and detector were set
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at 390 °C and 380 °C, respectively. Helium was the carrier gas with constant linear velocity of
35 cm/s at 60 split ratio. Moreover, the quantification of components was done through direct
quantification by the internal standard method, as it was described by Brondani et al. . The
calibration function from relative response factors were determined by injecting deterrents
analytical solutions of the internal standard, methyl heptadecanoate, and analytical standards
for reaction compounds. The mean experimental error of mass fraction quantification was

measured at + 0.4%.

3. Results and Discussion

3.1 Process simulation: the chemical equilibrium

Since the objective of the process investigated in this study is to produce biodiesel from
the transesterification reaction of fatty acid and methyl acetate, high reaction conversions are
aimed to obtain the biodiesel standard FAME content (96.5% m/m). Therefore, the equilibrium
conversion limitation for the applied transesterification system was first investigated, to

understand and quantify the influence of the process variables (T, MR, 7.y, Mo/Vn and

Rt;,:q1) ON the equilibrium conversion. Thereat, at process simulations, the reaction residence
time for each cycle was considered high enough to reach the chemical equilibrium condition,
Rt; = oo,

First, considering a single two-step cycle (n,,q.. = 1), the influence of variables T, MR
and mo/Vn on the equilibrium conversion value (Xeq = ngq pame /Mo rra) Was studied. The Xeq
values for different simulated conditions are depicted in Figure 2. The Figure 2(a) shows Xgq
values for different simulated conditions of MR and mo/Vn at 240 °C. For a better understanding
of the system, the ratio between the initial reaction volume at ambient temperature (25°C) and
reactor nominal volume, “VR”, was also expressed in Figure 2(a). The first Xgq points for each
MR condition (connected by a continuous gray line) present the same value of VR = 0.2, that is,
at 25°C their initial reaction volume was 20% of reactor nominal volume. In the same way, the
Xeq points for each MR condition are sequenced with an increment of VR = 0.05, until the last
points (connected by a continuous gray line) that present the same value of VR = 0.6. Moreover,
Figure 2(b) shows the equilibrium conversion values for different simulated conditions of T and
MR at constant VR = 0.6. Through Figure 2 and according to Le Chatelier's principle, it is

observed that the higher the temperature applied, the greater the equilibrium conversion value;
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in the same way that the higher the MR, the greater the Xeq. Therefore, it can be pointed out that
the temperature and the MR have a high influence on system Xgq behavior. On the other hand,
at constant T and MR, the influence of mo/Vn and VR through volatilization effects on the
equilibrium conversion behavior was low. Finally, it should be emphasized that for the range
of simulated variables considering a single two-step cycle (n,,¢ = 1), the Xgq values simulated
were far below what would be necessary to obtain the biodiesel standard FAME content from
EN 14214 biodiesel quality parameters (96.5% m/m) %'
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FFA mass loading per nominal volume [g FFA/ Lx] Molar Ratio [MeA:FFA]

Figure 2. Simulated values of equilibrium conversion, Xgq, for different conditions (a) of mo/Vn
and MR at 240 °C; (b) of T and MR at constant VR = 0.6.

The influence of the number of cycles of two-step processes (reaction and separation)
as a strategy to overcome the chemical equilibrium limitation was also studied. From the
process implemented in this study, the Xeq values for different simulated conditions of ny,ce,
T and MR are depicted in Figure 3. As mo/Vnand VR had a low influence on the shift of chemical
equilibrium, the VR was fixed constant at Figure 3. The hatched regions represent values of
equilibrium conversions higher than 96.5%, the biodiesel standard FAME content. Due to the
removal of acetic acid between the process cycles, by the Le Chatelier's principle, it is observed
that with the addition of ncycle, the chemical equilibrium conversion was shifted to the products
direction, regardless of the process conditions. However, the minimum neycie required to achieve
the biodiesel standard FAME content depended on the process variables. For example, at 240
°C, 9:1 MR and 0.6 VR, the 96.5% FAME content was achieved with 4 process cycles; as for
process condition of 240 °C, 3:1 MR and 0.6 VR, it was necessary more than 6 cycles to achieve

Xeame> 0.965. Thus, it is necessary to optimize the process variables to overcome the chemical
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equilibrium limitation and obtain the greater reactor productivity with the biodiesel standard
FAME content.
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Figure 3. Simulated values of equilibrium conversion, Xgq, using different numbers of two-
steps cycles (a) at different T, 7:1MR and 0.6 VR; (b) at different MR, 240 °C and 0.6 VR. The

hatched regions represent Xgq> 0.965.

3.2 Process optimization

3.2.1. The maximum fatty acid mass loading per reactor nominal volume

To ensure the reactor productivity with at least the FAME content of 96.5% for FAME
(the constraint one in the Scheme 1), it is essential that the fatty acid mass loading be the
maximum value considering the reactor physical limitations (the constraint two in the Scheme
1). Besides, for each operational condition of T and MR, there will be a different thermal
expansion effect at the reaction system since the molar ratio is different. Thereat, to be respected
the reactor physical limitations considering theses effects, the maximum mo/Vn value must be
a function of the temperature and the excess ratio of methyl acetate. Moreover, to comply with
the physical limitation of the reactor, a safety factor was adopted that is the expanded volume
of the reaction liquid phase must occupy a maximum value of up to 90% of nominal reactor
volume.

Based on preliminary simulations of the reaction system, regardless of operating
condition, the highest value of expanded reaction volume was obtained at the chemical

equilibrium concentration of the first reaction step (n,,c;. = 1). Therefore, for each point of the

T and MR mesh, the maximum limit of mo/Vn value was calculated by successive simulations.
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That is, the maximum mass of FFA fed in the reactor, mo/Vn, was calculated so that, at the
equilibrium concentration of the first reaction step (n,c,= 1), the reaction liquid phase fills
0.90Vn. The Figure 4 shows these maximum mo/Vn values for the T and MR mesh. For a same
nominal reactor volume, it is observed that the maximum value of fatty acid mass loading at
reactor was strongly related to the MeA molar excess and there was a slight dependence on
temperature variation. In other words, considering the influence of MR on mo/Vy, for a same
temperature, the greater the methyl acetate excess, the smaller the FFA mass fed (mo/Vn) so that
the reactor physical limitations could be still respected. Regarding the T influence on maximum
mo/Vn value, the higher the temperature, the greater the reaction volume expansion. That is, for
a same MR value and T2 > T, the mo/Vn value at T2 might be smaller than mo/V value at T to

compensate the higher expansion of reaction volume and respect the reactor physical limit.

210
220
LS o
MR [MeA:FFA] Temp. [°C]

Figure 4. Calculated values of maximum FFA mass fed (mo/Vn) considering the reactor
physical limitations (the reaction liquid phase fills up to 0.90Vn) at different T and MR

conditions.

To obtain an empirical model to represent the maximum mo/Vn values as a function of
T and MR, a polynomial function was adjusted to the simulated values, according to Eq. 1. The
overall R? value was calculated equal to 0.9954. Through this model, for example, for 240 °C
and 12:1 MeA:FFA, the maximum mo/Vn feed will be 129.18 gFFA/Lnom With 406.56
gMeA/Lnom, SO at the highest value of expanded reaction volume, the liquid phase will fill 90%
of nominal reactor volume. Furthermore, for these operation conditions of T and MR, the VR =

0.588 and the catalyst mass fed is 2.64g/Lnom [at concentration of 4.5 g L™].
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maximum mo/Vy = 809.6 - 1.179-T - 111.6-MR + 0.1158-T-MR + 8.031-MR2 -
0.004773-T-MR2 - 0.2218-MR? 1)

3.2.2. The minimum number of two-step cycles

For the proposed process, the main objective was to obtain the maximum biodiesel
productivity with at least the standard FAME content by EN 14214 (96.5% m/m) %’. This
requirement was mathematically transcribed to the optimization problem as the constraining
equation at Scheme 1: at Rt;pta1, Xm rame = 0.965. As previously shown in the Figure 3, for
each operational condition, there is a minimum value of two cycles required to achieve a 96.5%
FAME content, “nlc"g,lé\l'e”. Therefore, for the FAME content constraint to be respected at each
point (T, MR, n,,¢;¢) in the RP optimization presented (Scheme 1), it was necessary that n.,,¢;.
> ny;ge. In other words, since the main objective of the proposed process intensification is to
obtain the biodiesel standard FAME content, the RP maximization at different operating
conditions (T, MR, n.,,¢.) was only feasible for values of n,.,. equal or greater than ng{v'ge.

Then, for each mesh point (T, MR), the minimum cycles necessary to achieve xy; papye =
0.965 at end of the proposed process was calculated. The n’c‘g’é\l’ecalculation was performed
through successive simulations considering that the residence time of reaction at each cycle
tends to infinity, Rt — oo, therefore, ensuring that each reaction step always reaches its
maximum conversion (the chemical equilibrium conversion). Furthermore, according to Figure
3, higher values of mo/Vn result in higher FAME equilibrium conversion. Then, the n[Jl],
values were calculated considering the maximum mo/Vy feed, Eq. 1, for each mesh point (T,
MR). These values are depicted in Figure 5. It is observed that higher the T and MR applied,
which favors obtaining greater chemical equilibrium conversions, there were the lowest values

for n /.. On the other hand, for smaller values of T and MR, the n/J[},, values rose very much

due to operational conditions that do not favor obtaining a high Xgq value, and consequently,
requiring more two-step cycles to reach the necessary FAME content. Finally, the search limit

of n¢yee in the optimization problem was considered to be between [n[)]],, ni/. + 5].
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Figure 5. Simulated values of n/7, for the points of T and MR mesh, at its maximum mo/Vy

value.
3.2.3. The RP optimal surface and its optimized operational conditions

With the constraints of the optimization problem set defined (the maximum mo/Vn feed
and the search limit of n.,.,), then the RP values could be maximized by optimizing the
variables mo/Vn and Rt;orq; = 2. Rt; (Scheme 1). The optimal RP values with at least 96.5%
FAME content for each mesh point (T, MR) and for different n.,.;. values are depicted in
Figure 6. It is observed through the RP profile that some its values referring to mesh points of
T and MR are absent according to the simulated n.,,.;. value. This is because, for that number
of two-step cycles between reaction and separation, at T and MR, it was impossible to reach

Xrame > 0.965, that is, Neycle < nlcvg,lé\{e.
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Figure 6. Calculated values of the maximum reactor productivity, RP, for the points of T and
MR mesh and several values of two-steps cycles: (a) ngyce = 4; (b) ncycre = 5; (C) Neyere = 6

and (d) neyce = 7.

Once the optimal RP surface is obtained (Figure 6), it was possible to indicate the best
operations conditions at the best reactor productivity values. Although the RP value increases
as more two-step cycles are used, the analysis of the optimal operations conditions was carried
out for different n.,,,, values, so that external factors, such as the cost and availability of the
separation unit operation, can easily influence the project decision making. Regarding the
values of optimized variables, for the optimal RP values at all points (T, MR, n.y), the values
of the optimized variable mo/Vn tended to be equal to the maximum value of mo/Vn (EQ.1). That
is, to obtain the maximum RP values, the results demonstrated that it was necessary the
maximum fatty acid mass loading per reactor nominal volume. For the optimized variable

Rtorq its Values are depicted in Figure 7 for each mesh point (T, MR) and for different n.,,
values. As for Figure 6, some values of Rt at Figure 7 are absent for the n.,, < nﬁg,’é\l’e

conditions.
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Figure 7. Optimized values of the total reaction residence time, Rt;,:4;, for the points of T and
MR mesh and several values of two-steps cycles: (a) ngyce = 4; (0) Neycre = 5; (C) Neycre = 6
and (d) neyce = 7.

Regarding the behavior of optimal values of FAME reactor productivity through the
temperature variation, at Figure 6, it is observed that the values of optimal reactor productivity
increased with the temperature, regardless of the n,.,, value adopted. In parallel, at Figure 7,
it is observed that the optimized Rt;,:,; values decreased with the temperature, regardless of
the n.,.. value adopted. This indicates that, although the light decreasing of the maximum
mo/Vn value for higher temperatures (Figure 4), the positive effects of temperature on kinetic
constants and on chemical equilibrium shift stood out benefiting the achievement of higher RP
values. Moreover, the RP indicator reached its highest values at 240°C, which is the maximum
temperature limit adopted in the (T, MR) applied mesh. It should be noted that the 240°C was
adopted as the maximum temperature limit of this study so that the applied transesterification
system would not be in a supercritical state, avoiding undesirable reactions of thermal

degradation *°.
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About the n, influence on the proposed process, it is observed that the increase of
two-step cycles enabled the use of more T and MR conditions that obtain at least 96.5% FAME
content at end of the proposed process. Moreover, this increase at n.,;. also increases the RP
values (Figure 6), that is, as more two-step cycles are used, at same T and MR conditions, the
Rtiorqr Value where xypayep = 0.965 decreased (Figure 7). For example: if ngyq. =
nevere (T, MR), to reach the FAME content of 96.5%, all “ngy.” reactions needed to perform
long enough to near reach the chemical equilibrium condition, that is, regions with lower Kinetic
rates to forward reaction. Similarly, if ncyce = 1 + nl2, (T, MR); the “ny .~ reactions would
not perform until chemical equilibrium condition to reach the biodiesel standard FAME content,
and this total time saved is enough to decrease the Rt;,:,; and, consequently, to increase the RP
value.

Regarding the influence of feed excess ratio of methyl acetate to FFA/FAME on RP
values, it is observed that the indicator behavior presented a maximum/optimal value between
the MR values used for each n.,, (Figure 6). That is, there was an optimal operation point
where a balance between the positive and negative effects of MR on the RP value occurred. As
these positive effects, there are the kinetic rate increase and the shift of chemical equilibrium to
the products direction; and as a negative effect, there is a decrease in the maximum value of
FFA mass fed (mo/Vn) and consequently a decrease in RP. Moreover, these optimal operation
values of MR were function of n.,,, and T, that is, for each condition of (n,,c.,T), there was
a MR optimal value that would result in the highest RP value. To find the MR values that
corresponded to the highest RP ones, a smaller MR mesh (AMR = 0.01) was used. With that,
these MR optimized conditions could be obtained with more significant numbers.

Different optimal RP values and its optimized operational conditions for different n,,¢;.
values are shown in the Table 1. In this way, with the optimal RP values and its optimized
operational conditions as a function of n.,,.., at each specific project case, the decision for the
optimal configuration can be easily taken after evaluating external factors such as the equipment
availability and the economic analysis. It can be observed that there was an increase in RP value
for more two-step cycles at the optimal operations conditions. Moreover, for low n.,, ;. values,
as there were fewer separation steps to remove acetic acid from the reaction mixture, therefore
there was a greater need for higher MR values to overcome the chemical equilibrium limitation
and achieve the biodiesel standard FAME content (96.5% m/m). It can also be seen that for
higher MR values, its mo/Vn value was smaller and consequently it would present a smaller RP

value. Similarly, in high n.,,values, due to the greater number of separation steps and its
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greater influence to overcome the chemical equilibrium limitation, it was possible to adopt the
smallest MR values and with its higher mo/Vn value, higher RP values were obtained. In
addition, for the optimal RP values at all points (T, MR, n.yc.), it was observed that the
optimized Rt; values tend to be equal to each other (Rt;o¢q1 = Rt; * Ncycre). IN Other words, the
reaction operation under conditions close to equilibrium conversions, due to lower kinetic rates
to forward reaction, causes a decrease in the RP values. With that, the Rt; values tend to be
equal to each other so that each reaction step remain operating equally at the highest possible

reaction rates.

Table 1. The optimal calculated values of RP from the proposed process intensification and its
optimal operations conditions for different number of two-steps applied at the process.

* *

T MR mO/VN*  Rtio.y Rt RP*
eele ool [MeAFFA] [gFFA/Lxon]  [h] [ [g FAME h' Lom™]

4 240 10.93 14352 9.87 247 14.72

5 240 8.43 17653 945 189 18.93

6 240 7.27 19605 903 150 22.00

7 240 6.35 21542 888 127 24,57

8 240 5.85 22765 873  1.09 26.43

9 240 5.38 24060 861 096 28.29

The data from Table 1 was generated considering only the influence of the residence
reaction time at RP value, that is, at the process simulations it was disregarded the dead times
between reaction operations due to the heating or preparation/cleaning/maintenance period.
However, the influence of dead times between operations in the optimal RP values would be
higher as the higher the number of two-step cycles. The Figure 8 shows the optimal calculated
values of RP at its optimal operation conditions (presented in Table 1) for several dead times
values between reaction operations. From the Figure 8, for the same n,,;, and its optimal
operations conditions, it can be observed that the longer the dead time to be considered, smaller
would be the value of reactor productivity of the proposed process. Moreover, it is possible to
note that the shorter the dead time values, the positive impact at indicator values from higher

Ncycre Values were more pronounced. As the dead time between the reaction steps increases,

the increase in RP values resulting from the use of higher n.,. values contrasted with the
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negative effect on RP values due to the greater total dead time, resulting in a less pronounced
increasing. That is, if the dead time between reaction steps is small, the strategy of using more

Ncycre Would bring a greater relative gain in FAME reactor productivity.
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Figure 8. Calculated values of the optimal reactor productivity, RP, at its optimal operation

conditions for different dead times values between reaction operations.
3.3 Process validation

For the optimal operational condition of 7., = 5 at Table 1 (mo/VN" = 176.53
gFFA/Lnom, MR" = 8.43, T" = 240 °C and Rt; .4, = 9.45 h), five experimental cycles of the two-
step process between reaction and separation were carried in order to validate the optimization
procedure. The experimental and calculated data of FAME mass fraction at end of each cycle

of this operational condition are shown in the Table 2.
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Table 2. The experimental and calculated data of FAME mass fraction at end of each cycle
for mo/VN" = 176.53 gFFA/Lnom, MR™ = 8.43, T~ = 240 °C and Rt},;,; = 9.45 h.

FAME mass fraction

end of Calculated Experimental
Neyele = 1 0.5303 0.5029
Neycle = 2 0.7641 0.7885
Neycle = 3 0.8779 0.8864
Neycte =4 0.9359 0.9480
Neycle = O 0.9661 0.9651

Through the experimental and calculated results presented in the Table 2, it is observed
that proposed process intensification for biodiesel production from the applied
transesterification system was efficient to overcome the chemical equilibrium limitation and
reach the requirement of a biodiesel standard content of free fatty methyl esters (96.5% m/m).
Moreover, it can be seen that the that calculated values of the process intensification for
biodiesel production from the applied transesterification system provided a good prediction of
the experimental results. For these values, the overall R2 value was calculated equal to 0.9934.
With this, the optimization strategy adopted in this work, as well as its different optimized

operational conditions for different n.,,.;., were experimentally validated.

4. Conclusion

In this work, it was proposed a study and an optimization for a process intensification
for biodiesel production from free fatty acid and methyl acetate. This process intensification
was proposed as a set of two-step cycles between reaction and separation in order to overcome
the chemical equilibrium limitation of the reaction system and reach the requirement of a
biodiesel standard content of free fatty methyl esters (96.5% m/m). Moreover, this equilibrium
conversion limitation was first investigated to understand and quantify the influence of the
process variables. The influence of the number of cycles of two-step processes (reaction and
separation) proved to be very relevant to overcome the equilibrium limitation, requiring at least

n’cv’y’é\l’e process cycles to achieved 96.5% FAME content. At process optimization, to ensure

physical limitation constraint, the maximum mo/Vn values, considering an expanded safety



119

factor, was simulated and adjusted as a function of T and MR. Similarly, to ensure a feasible

search limit of n.y., the necessary nlJ'fj, values to achieve the first constraint, xy pame =

0.965 at end of the proposed process, was calculated. With that, the RP optimal surface was
maximized by optimizing the variables mo/Vn and Rt;,:q; = 2. Rt;. Regarding the values of
optimized variables, for the optimal RP values at all points (T, MR, n¢,,¢;.), the optimized mo/Vn
values tended to be equal to the maximum value of mo/Vn; and the Rt; values tend to be equal
to each other so that each reaction step. Moreover, it is observed that the RP optimal values
increased with the temperature, increased with the n., ., value adopted, and presented a
maximum/optimal value between the MR values. With the optimal RP surface and its optimized
operational conditions, at each specific project case, the decision for the optimal configuration
can be easily taken after evaluating external factors such as the equipment availability and the
economic analysis. Finally, at the optimal operations condition, five experimental cycles of the
two-step process between reaction and separation were carried. The experimental results
showed that the process simulations provide a good prediction and was efficient to overcome

the chemical equilibrium limitation to the reaction system.
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4 DISCUSSAO DOS RESULTADOS

O uso de acetato de metila como receptor acila se apresenta como uma estratégia
promissora para a producéo de biodiesel livre de glicerol. Via catalise acida, o acetato de metila
pode ser utilizado como reagente em excesso na conversdo a ésteres metilicos de acido graxos
a partir de triglicerideos por interesterificacdo e a partir de acidos graxos por transesterificacéo.
Assim, esta rota produtiva também viabiliza a utilizacdo de matérias-primas alternativas, com
alto teor de acidez, pois o0 meio &cido evita a reacdo paralela e indesejavel de saponificagéo.
Além do mais, fazendo-se o uso de catalisadores heterogéneos &cidos, as etapas de separacao e
purificagdo do sistema reacional séo facilitadas, o que, consequentemente, diminui 0s custos de
producao.

Neste contexto, a importancia da reacdo de transesterificacdo de acidos graxos é mais
proeminente quanto maior for a acidez da matéria-prima, pois a conversdo destes acidos
impacta diretamente no rendimento a biodiesel. No entanto, a rota de transesterificagéo
heterogénea de &cidos graxos com acetato de metila apresenta alta dependéncia do equilibrio
guimico e consequente baixas conversdes a biodiesel. Com isso, ainda ha a necessidade de se
apresentar estudos mais detalhados sobre os fendmenos que influenciam a baixa conversao
desta rota, como a volatilizacdo de alguns compostos e a grande dependéncia do equilibrio
quimico; e principalmente apresentar e otimizar o processo de forma que atenda a principal
exigéncia de producdo de biodiesel, uma composi¢cdo massica minima de ésteres no produto
final de 96,5%.

Primeiramente, neste trabalho foi realizado um estudo detalhado sobre os fenémenos
que influenciam e resultam na baixa conversdo da rota de transesterificagdo heterogénea de
acidos graxos com acetato e metila. Assim, foi proposto um modelo matematico para auxiliar
na compreensao de tais fendbmenos sob as condi¢des operacionais de reator batelada autdgeno,
sob altas temperaturas e altas pressdes, abaixo das condi¢des supercriticas de mistura. Esta
modelagem considerou a influéncia simultanea da volatilizacdo dos componentes, do equilibrio
ndo-ideal de fases, da cinética reacional e do equilibrio quimico. Além do mais, 0 modelo
proposto foi composto por dois modelos principais: um modelo termodinamico e um modelo
cinético. O modelo termodinamico foi responsavel por providenciar o célculo e atualizacdo de
variaveis como pressdo e concentracdes nas fases liquida e vapor, e 0 modelo cinético foi
responsavel por providenciar o célculo e atualizacdo de variaveis como a concentracdo em meio

liquido devido ao avanco reacional.
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Para a proposi¢do do modelo termodindmico, uma vez que as caracteristicas especificas
do sistema garantem uma alta difusividade na interfase liquido-vapor, foi considerado que a
transferéncia de massa até o seio das fases liquida e vapor € alta o suficiente para ndo limitar o
processo de equilibrio de fases. Com isso, as equacfes do modelo termodindmico foram
baseadas no critério de isofugacidade na interface liquido-vapor. Ademais, devido as condi¢oes
operacionais de altas temperaturas e altas pressdes, e consequentemente a proximidade da
regido do ponto critico de mistura, a ndo idealidade das fases foi modelada atraves da
metodologia “¢@ — ¢”. Para a proposi¢cao do modelo reacional, as equagdes foram baseadas no
balanco material para um reator fechado em regime batelada.

Para o célculo do coeficiente de fugacidade (modelo termodinamico) e para o célculo
das taxas cinéticas (modelo cinético), diferentes abordagens de célculo foram aplicadas,
testadas e tiveram seus parametros estimados para um conjunto de dados experimentais da
reacdo de transesterificacdo entre acido oleico e acetato de metila catalisado por fosfato de
niobio. Para o célculo do coeficiente de fugacidade, utilizou-se duas abordagens distintas: o
método de célculo utilizando a Equacdo de Estado de Peng-Robinson e a regra de mistura a
dois parametros de van der Walls; e o método de célculo utilizando CorrelagGes de Estados
Correspondentes e hipdtese de misturas assimétricas. Para o calculo das taxas cinéticas,
utilizou-se quatro combinagcbes entre: mecanismo pseudo-homogéneo ou mecanismo
heterogéneo de Eley-Rideal, e célculo da taxa da reacdo inversa independente ou através da
estimativa da constante de equilibrio para a reacéo através de leis de contribuicéo de grupo.

Experimentalmente, os dados de fracdo massica ao longo do tempo reacional, em
condicdes de coexisténcia de fases (liquido e vapor), foram obtidos e mensurados através da
analise por cromatografia gasosa utilizando o método de quantificacdo via padrdo interno. A
pressdao também foi analisada como variavel resposta dos experimentos. Além do mais,
realizou-se experimentos com diferentes condi¢bes experimentais de temperatura entre 210 e
240 °C, razdo molar de excesso de reagente entre 2:1, 7:1 e 12:1, e volume reacional
inicialmente alimentado de 100, 250 e 400 mL.

Apols a etapa de estimacdo dos parametros, foi realizado a avaliagdo matematica
estatistica para obter a melhor combinagdo entre as diferentes abordagens adotadas para o
calculo do coeficiente de fugacidade e para o célculo das taxas cinéticas. Para validacdo
estatistica, utilizou-se as metodologias de calculo para erro médio, coeficiente de correlacdo
entre os parametros e para o coeficiente de Akaike. O modelo que apresentou melhores
resultados estatisticos e consequentemente foi adotado no decorrer do trabalho foi o que adotou

a hipétese cinética de mecanismo pseudo-homogéneo com célculo independente da taxa da
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reacdo inversa, e utilizou a Equacdo de Estado de Peng-Robinson e a regra de mistura a dois
parametros de van der Walls.

Por fim desta primeira etapa, a principal hipotese deste trabalho, acerca da influéncia
simultanea da volatilizacdo dos componentes, foi avaliada. Experimentalmente, obteve-se
diferentes perfis cinéticos de fragdo massica para condigdes experimentais similares, porém
variando apenas as condi¢bes de volume inicialmente preenchido, os quais apresentam
diferentes razdes iniciais entre volume preenchido e headspace. Assim, demonstrou-se que ha
influéncia resultante no perfil cinético devido a diferenca na taxa de volatilizacdo para a fase
vapor. Pois, uma vez que a disponibilidade de uma maior headspace resulta em uma maior taxa
de volatilizagdo, e como ha uma grande diferenca entre as volatilidades dos componentes do
sistema aplicado de transesterificacdo, as concentracbes em meio liquido variam mais quanto
maior for a transferéncia de massa para a fase vapor.

Além do mais, comparou-se a capacidade de ajuste de um modelo contendo a hipdtese
sobre influéncia da volatilizagdo e de um modelo similar, porém com uma Unica hipdtese
antagbnica. Este modelo com hipdtese antagdnica considerava que ndo ha variacdo na
concentracdo da fase liquida devido as diferentes taxas de volatilizacdo. Através de testes
estatisticos comparativos, pode-se comprovar a necessidade do uso da hipdtese sobre a
volatilizagdo dos componentes e seus efeitos. Assim, comprovou-se que a hipdtese principal
deste trabalho é necessaria para a obtencdo de um modelo representativo aos fenbmenos
ocorridos no sistema reacional de transesterificacdo aplicado, principalmente quando este for
utilizado para predicdo de dados reacionais sob diferentes taxas de volatilizagdo. Como
exemplo de tais casos, citam-se as condi¢Oes experimentais com diferentes razGes entre volume
inicialmente preenchido e headspace e ou dimensionamento de processos de scale-up.

Num segundo momento, com a validacdo do uso do modelo matematico para as
condicdes operacionais estudadas, objetivou-se avaliar, através de simula¢bes do modelo
proposto, a influéncia do equilibrio quimico sobre o sistema reacional. Com isso, obteve-se que
a conversdo da reagdo de esterificacdo de &cido oleico com acetato de metila é fortemente
influenciada pelo equilibrio quimico. Além do mais, para o sistema reacional estudado em uma
Unica etapa e dentro das condi¢des operacionais de temperatura, de excesso molar e de volume
inicialmente alimentado, a conversdo maxima foi menor do que 70%. Ou seja, uma conversao
muito aquém da necessaria para atingir o minimo padrao de esteres metilicos de acido graxos
para o biodiesel (96,5% m/m).

Devido essa forte limitacdo do equilibrio quimico, tornou-se necessario adotar

estratégias operacionais para favorecer a reacdo direta e consequentemente atingir o objetivo
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de ao menos 96,5% de conversdo de acido graxo em FAME. Baseado no principio de Le

Chatelier, analisou-se deslocar o equilibrio quimico através: 1) da alteracdo de temperatura

reacional; 2) do uso de altos valores de excesso de reagente e 3) da remogéo de produtos.

Alteracdo na temperatura: Devido a caracteristica endotérmica reacional, o
aumento de temperatura deslocou o equilibrio quimico na dire¢do dos produtos. No
entanto, condi¢Bes operacionais acima do ponto critico de mistura (~ 250 °C)
ocasionaram reacgdes térmicas indesejadas e consequentemente menores valores de
rendimento a FAME. Ademais, a formacdo de produtos de degradacdo tendeu a
distanciar o produto final das exigéncias normativas ao biodiesel, surgindo assim a
indesejada necessidade de consequentes operacdes de purificacdo e adequacao.
Excesso de reagente (MeA): A adicdo de maiores valores de excesso de reagente
apresentou uma grande influéncia no favorecimento da reacdo direta. No entanto,
para um mesmo volume reacional, quanto maior o excesso de MeA menor seria a
producdo massica final de FAME, pois haveria uma massa inicialmente menor de
acidos graxos. Assim, ha um equilibrio 6timo do uso de excesso de reagentes entre
sua influéncia no equilibrio quimico e na produtividade a FAME.

Remocdo de produtos: A remocdo de produtos foi outra alternativa para o
favorecimento do equilibrio na direcdo da reacdo direta. Além do mais, devido a
grande diferenca no ponto de ebuli¢cdo entre os produtos a pressdes ambiente
(FAME = 350,0°C e AAc =118,1°C), operacdes unitarias baseadas em principios
de volatilizacdo seriam extremamente facilitadas. No entanto, o &cido acético
apresenta ponto de ebulicdo superior ao do acetato de metila (MeA =57,1°C). Com
isso, estratégias de remocdo de solventes concomitante com o0 avanco reacional e
fundamentadas nesta propriedade fisico-quimica, como a técnica de destilacdo
reativa, se tornariam complexas e menos eficiente. Pois haveria preferencialmente
a remogdo do reagente frente ao produto, o que consequentemente influenciaria
negativamente na convers&o e no deslocamento do equilibrio quimico para a reagdo
direta. Assim, processos sequenciais entre reacao e operagdes baseadas na diferenca
de volatilidade dos compostos para a remogdo de produtos, principalmente a
remocao do acido acético, tornaram-se boas opcdes de técnicas para se alcancar

conversdes proximas de 96,5% de acido graxos a FAME.
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Assim, a fim de superar a limitagdo do equilibrio quimico do sistema reacional, foi
proposto o estudo e a otimizagao de um processo de intensificacdo para a producgéo de biodiesel
a partir de acidos graxos livres e acetato de metila. Esta intensificacdo do processo foi proposta
como um conjunto de ciclos de duas etapas subsequentes: a reacdo de transesterificacdo de
acidos graxos com acetato de metila e as operacBes de separacdo para remocéao de produtos.
Sendo esta etapa de separagdo responsavel principalmente pela remocdo do acido acético da
mistura anteriormente a uma nova etapa reacional, o que consequentemente favorece o
deslocamento do equilibrio quimico.

Com o processo proposto, um estudo de otimizacao foi realizado visando obter a maior
produtividade do reator ao final do processo, “RP”, para diferentes condigdes operacionais. A
produtividade do reator ao final do processo foi definida como a producdo massica de FAME
por tempo reacional por volume nominal do reator [g FAME h™ Lnom 1]. Além do mais, as
otimizacGes foram realizadas considerando a exigéncia da obtencao final de um teor padréo de
ésteres metilicos graxos livres no biodiesel (96,5% m/m). Foram selecionadas como condic¢des
operacionais para este estudo: a razao inicialmente alimentada entre a massa de acidos graxos
e 0 volume nominal do reator (mo/Vn,); a razdo molar de excesso de aceto de metila (MR); a
temperatura reacional (T); o nimero de ciclos do processo de duas etapas: reacao e separagdo
(neycie) € 0 tempo de residéncia reacional para cada ciclo do processo de duas etapas (Rt). Assim,
com o auxilio de valores 6timos de RP em diferentes condicGes operacionais, possibilitou-se
que decisdes de projetos possam ser facilmente tomadas sobre as melhores configuracdes
operacionais para distintas especificacdes financeiras e técnicas.

Para maximizar a produtividade do reator com ao menos 96,5% de conversao a FAME,
foi essencial que o valor de mo/Vn seja maximo e que principalmente respeite as limitagdes
fisicas do reator. Assim, o valor 6timo de mo/Vn foi calculado em fungéo de T e MR de forma
gue o volume expandido da fase liquida reacional ocupe um valor maximo de até 90% do
volume nominal do reator. Ap6s, com os valores simulados, foi proposta uma funcéo
mo/Vn = f (T, MR).

Devido a exigéncia de obtencdo de ao menos 96,5% de teor de FAME, um estudo acerca
da influéncia do numero de ciclos do processo de duas etapas, Neycle, Neste objetivo foi realizado.
Primeiramente, observou-se que ha uma grande influéncia de ncycle Na conversdo a FAME,
ratificando a alta limitacdo do equilibrio quimico e a eficiéncia do processo em a transpor.
Quanto maior o numero de ciclos de duas etapas utilizados, mais efetiva sera a técnica ao
transpor a limitagdo do equilibrio quimico. Na sequéncia, para diferentes valores de T e MR no

seu valor 6timo de mo/Vn, foram calculadas as quantidades de ciclos minimos necessarios,
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n’C”y’é‘{e, para que seja possivel atingir Xrave> 0.965 ao final do processo de intensificacéo
proposto. Foi observado que quanto maior os valores operacionais de T e MR, 0s quais
favorecem a obtencdo de maiores conversdes de equilibrio quimico, ha os valores minimos

encontrados para n’cvg,’é‘{e. Por outro lado, para valores operacionais menores de T e MR, os

valores de n’cv’y’é‘{e aumentam muito devido as condicGes operacionais que nao favorecem a

obtencéo de altos valores de convers@es de equilibrio e, portanto, requerem mais ciclos de duas
etapas para atingir o teor de FAME necessario.

Com a estratégia de otimizacdo objetivando encontrar valores 6timos de RP para
diferentes condiges operacionais (T e MR, no seu valor 6timo de mo/Vn, € Neycle > ng5/07,) foi

possivel obter uma funcdo do tipo superficie para valores de RP ao longo destas diferentes
condicdes operacionais.

Com relacdo ao comportamento dos valores 6timos de RP através da variagdo de
temperatura, observou-se que os hd um aumento destes com o acréscimo da temperatura,
independentemente do valor de neycle adotado. Isso indica que, embora a diminuicdo do valor
de mo/Vn para temperaturas mais altas tenha um efeito negativo direto sobre os valores de RP,
os efeitos positivos da cinética e do deslocamento do equilibrio quimico devido ao aumento da
temperatura se destacam e, entdo, beneficiam a obtencdo de melhores valores de RP. Além
disso, o indicador RP atingiu seus maiores valores em 240°C, que € o limite maximo de
temperatura adotado para que o sistema de transesterificacdo aplicado ndo entre em regime
supercritico e assim evite reacdes indesejaveis de degradacdo térmica.

Sobre a influéncia do neycie NO perfil do indicador RP, observou-se que 0 aumento Neycle
viabilizava a utilizacdo de mais condi¢des T e MR a atingirem pelo menos 96,5% de teor de
FAME ao final do processo proposto. Além disso, has mesmas condicdes T e MR, esse aumento
em neycle também aumentou os valores obtidos de RP, ou seja, a medida que mais ciclos de duas
etapas séo usados, 0 valor de Rt;y¢q; ONde Xpapp = 0.965 diminui.

Com relagéo a influéncia de MR nos valores de RP, observou-se que o comportamento
do indicador apresentou uma inflexdo, um valor maximo/6timo entre os valores de MR
utilizados. Ou seja, existe um ponto 6timo de operacdo onde ha um equilibrio entre os efeitos
positivos e negativos ao valor de RP devido ao aumento de MR. Como efeitos positivos, estdo
0 aumento da taxa cinética e o deslocamento do equilibrio quimico para a direcdo dos produtos;
e como efeito negativo, hd uma diminuicéo no valor 6timo de mo/Vn e consequentemente uma

diminuicdo na produtividade reacional.
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Uma vez que a superficie RP Otima foi obtida, foi possivel calcular as melhores
condigdes de operacdo para alcancar os melhores valores do indicador. Embora o valor de RP
aumente a medida que mais ciclos de duas etapas sdo usados, a analise das condi¢bes 6timas de
operacéo foi realizada para diferentes valores de ncyce, de modo que fatores externos, como
custo e disponibilidade da operagdo da unidade de separagédo, possam influenciar facilmente a
tomada de decisdo do projeto. Além do mais, a influéncia do tempo morto entre ciclos de
processos nos valores do indicador RP também foi avaliada.

Por fim, dados experimentais em condicBes 6timas de operacdo do processo proposto
foram obtidos e comparados com os resultados das otimizagcfes/simulacdes. Para a condigédo
operacional ideal de n.y ¢ =5 (Mo/Vn = 176.53, gFFA/Lnom, MR =8.43, T =240 °C e Rt = 1.89
h), cinco ciclos experimentais do processo de duas etapas entre reacdo e separacdo foram
realizados. Através dos resultados, observa-se que os valores calculados fornecem uma boa
previsdo, obtendo Rz igual a 0,9975. Além do mais, observou-se experimentalmente que através
da sequéncia de processos propostos foi possivel a obtencdo de biodiesel seguindo a principal
exigéncia ao biocombustivel, a do teor padrdo minimo de ésteres metilicos graxos livres de
96,5% m/m.
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5 CONSIDERACOES FINAIS

Neste trabalho, foi investigado a producdo de ésteres metilicos através da reacdo de
transesterificacdo de acido oleico com acetato de metila catalisada por fosfato de nidbio.
Através de dados experimentais sob diferentes condi¢cdes operacionais de reacdo, os efeitos
simultaneos da volatilizacdo dos componentes, da cinética reacional, do equilibrio de fases e
do equilibrio quimico foram avaliados. Observou-se que tais efeitos devem ser avaliados em
concomitancia, principalmente quando se objetiva a compreensao de sistemas com diferentes
condigdes de volatilizagdo. Como exemplo, demonstrou-se tal importancia através dos
diferentes perfis cinéticos obtidos para experimentos como condi¢des operacionais idénticas
(mesma temperatura, razdo de excesso e concentracdes), porém variando a quantidade
inicialmente alimentada ao reator, e consequentemente variando apenas as razdes entre o
volume reacional e o volume de headspace.

Para que fosse possivel a avaliacdo destas influéncias conjuntas no sistema reacional,
um modelo matematico conjunto (modelo cinético e modelo termodinamico) foi proposto. O
modelo matematico mais adequado foi aquele que concomitantemente utilizou a abordagem
cinética pseudo-homogénea e a abordagem termodindmica através do célculo da fugacidade
pela equacdo de estado de Peng-Robinson e a regra de mistura a dois parametros de van der
Walls. Constatou-se que as outras combinacdes entre abordagens cinéticas e termodinamicas
utilizadas, embora tenham fornecido bons ajustes, estavam estaticamente sobreparametrizados
ou apresentavam menores valores em indicadores acerca da qualidade do ajuste. Além do mais,
as principais hipoteses adotadas (acerca da influéncia da volatilizacdo, dos efeitos de
amostragem, do perfil de temperatura amostral e do volume reacional como fungdo da
temperatura e da composicdo) foram avaliadas e se mostraram necessarias para garantir um
bom ajuste.

Uma vez que a melhor abordagem matematica entre aquelas testadas tenha sido
identificada, o modelo resultante foi, entéo, utilizado para a etapa de simulacdo. Nesta etapa,
demonstrou-se que o sistema de transesterificacdo em estudo apresenta forte limitacdo através
do equilibrio quimico. Assim, considerando processos puramente reacionais, o sistema de
transesterificacdo heterogéneo entre o acido oleico e acetato de metila apresentou conversoes a
ésteres muito abaixo do que as necessarias para atingir o padrdo de ésteres necessario ao
biodiesel (96,5% m/m).
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Portanto, a fim de superar a limitagdo do equilibrio quimico do sistema de reacédo e
atingir a exigéncia de um teor padrdo de biodiesel de ésteres metilicos graxos livres (96,5%
m/m), um processo de intensificacdo foi proposto. Devido as caracteristicas fisico-quimicas do
sistema reacional, este processo de intensificacdo foi proposto como um conjunto de ciclos de
duas etapas subsequentes: a reacéo de transesterificagdo de acidos graxos com acetato de metila
e as operacOes de separacdo para remocao de produtos. Apds, uma otimizacdo foi realizada
objetivando os valores 6timos de produtividade reacional a ésteres. Foram selecionadas como
condicBes operacionais para este estudo: mo/Vn, MR, T, neycle € Rt. Com isso, as condi¢Bes
operacionais Gtimas, as quais obtiveram os melhores valores de produtividade com a exigéncia
de 96,5% de composi¢do massica de FAME, foram apresentadas e discutidas em funcdo do
namero de ciclos de duas etapas.

O uso do processo de intensificacdo em duas etapas subsequentes (reacdo e separacao)
foi fundamental para romper tal limitacdo, obter maiores conversdes e atingir o teor minimo
padrdo de ésteres metilicos de acido graxos para o biodiesel (96,5% m/m). Os resultados
experimentais e de simulacdes indicam o uso deste processo de intensificagdo como alternativa
viavel para a obtencdo de biodiesel a partir de matérias-primas de baixa qualidade, as quais

apresentam alta composicao massica de acidos graxos.
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