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Resumo

Atualmente, nota-se uma urgéncia na busca de fontes renovaveis de energia, como as derivadas de
biomassa. Tal busca ndo se limita apenas & minimizacéo das emissdes dos gases de efeito estufa,
mas também esta relacionada a escassez de combustiveis fosseis. O proposito deste estudo é
investigar e analisar a producdo de bio-hidrocarbonetos a partir de acidos graxos, através da
simulacdo da reacdo de desoxigenagdo no simulador de processos quimicos DWSim. Nesta
simulacdo, selecionou-se um reator de desoxigenacao catalitica continuo do tipo tanque agitado com
leito fluidizado, buscando compreender a influéncia dos pardmetros de operacdo nessa reagdo. Os
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parametros avaliados foram temperatura, pressdo, alimentacdo de hidrogénio e razdo de
catalisador/acido graxo. Para esta simulacdo, adotou-se a alimentacdo de hidrogénio e acido
estedrico como matérias-primas, com foco na producdo de heptadecano e octadecano. A lei de
velocidade foi escolhida a partir de extensa revisdo da literatura, bem como as condicdes de reacao.
O modelo cinético utilizado como referéncia foi desenvolvido a partir de reacdes do acido estearico
e hidrogénio, na presenca de NiMo/Al.O3 como catalisador. Utilizou-se como base uma alimentagao
de &cido estearico de 2,4 x 10* m® ano, valor médio de alimentacio de matéria-prima graxa
praticado em plantas de biodiesel no estado de Minas Gerais, Brasil. A partir da variagdo destes
parametros para uma andlise de sensibilidade, tendo a conversao como resposta-chave, definiram-
se as seguintes condi¢des 6timas de operacdo: temperatura de 650 K, pressao de 50 bar, alimentacado
de hidrogénio molecular de 4,1 x 10° m3 s e massa de catalisador de 8 kg. Sob essas novas
circunstancias, a conversdo de cido esteérico atingiu um valor de 99,23 %. A simulagdo desta
reacao nos permitiu entender o efeito dos principais parametros reacional nos produtos da reacéo,
se mostrando uma ferramenta importante e robusta, a ser utilizada em projetos e anélises de
viabilidade de plantas e biorrefinarias.

Palavras-chave: Acido estearico. Desoxigenagio. Simulagio. Biorrefinaria. Bio-hidrocarbonetos.

Abstract

Nowadays, there has been an urgency in the search for sustainable energy sources, such as those
derived from biomass. This search is not only limited to minimizing greenhouse gas emissions but
is also related to the increasing scarcity of fossil fuels. This work aims to investigate and analyze
the production of bio-hydrocarbons from fatty acids through the simulation of the deoxygenation
reaction by the DWSim software. In this simulation, a continuous catalytic deoxygenation reactor
of the stirred tank with fluidized bed type was selected, aiming to understand the influence of
operating parameters on this reaction. The parameters evaluated were temperature, pressure,
hydrogen feed, and catalyst mass. For this simulation, hydrogen and stearic acid were chosen as
feedstocks, focusing on the heptadecane and octadecane production. The rate law was chosen based
on an extensive literature review, as well as reaction conditions. The kinetic model used as a
reference was based on reactions of stearic acid and hydrogen in the presence of NiMo/Al>O3 as a
catalyst. A stearic acid feed of 2.4 x 10* m® year™ was used as a base, representing the average feed
of fatty raw material practiced in biodiesel plants located in the state of Minas Gerais, Brazil. From
the variation of these parameters for a sensitivity analysis, with conversion as the key response, the
following optimal operating conditions were defined: temperature of 650 K, pressure of 50 bar,
molecular hydrogen feed of 4.1 x 10° m? s, and catalyst mass of 8 kg. Under these new
circumstances, the conversion of stearic acid reached a value of 99.23 %. The simulation of this
reaction allowed us to understand the effect of the main reaction parameters on the reaction products,
proved to be an important and robust tool to be used in projects and feasibility analyses of plants
and biorefineries.

Keywords: Stearic acid. Deoxygenation. Simulation. Biorefinery. Biohydrocarbons.

1. Introducéo

No contexto de matriz energética, a biomassa constitui uma fonte de energia renovavel e
ecologicamente sustentavel que se origina de materiais organicos e esta naturalmente e amplamente
disponivel. Como exemplo de biomassa, citam-se residuos de madeira, esterco, 0leos vegetais e até
mesmo residuos urbanos. A partir dessa biomassa, podem ser obtidos 0os chamados biocombustiveis,
que se apresentam como uma alternativa sustentavel e renovavel agueles provenientes de fontes
fosseis. Além disso, seu processamento em biorrefinarias pode gerar, além de biocombustiveis,
outros produtos quimicos importantes que, atualmente, sdo obtidos do petréleo (Nogueira et al.,
2020).

As biorrefinarias podem ser caracterizadas como instala¢fes industriais especializadas que se
assemelham, em muitos aspectos, as refinarias de petréleo tradicionais. Porém, diferentemente do
processamento do petroleo bruto, as biorrefinarias se dedicam a transformagéo de matérias-primas
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renovaveis, tais como a biomassa, os residuos agricolas e outros recursos biologicos, em uma ampla
gama de produtos de maior valor agregado, incluindo biocombustiveis, produtos quimicos, plasticos
biodegradaveis e até mesmo alimentos (Alvim et al., 2014).

Acidos graxos, provenientes de 6leos vegetais e gorduras animais, tém sido muito utilizados
como matérias-primas para producdo de biocombustiveis e outros produtos quimicos em
biorrefinarias. Especificamente, para a producdo dos chamados biocombustiveis drop-in, como o
diesel verde e o bioguerosene, estes acidos graxos precisam passar por reacdes de upgrading, como
a desoxigenacdo. Os biocombustiveis drop-in sdo uma categoria singular dos biocombustiveis, em
que sdo projetados para serem compativeis e quimicamente idénticos aos combustiveis fdsseis
existentes, sem a necessidade de modificagcOes significativas nos motores ou em infraestruturas de
combustdo e de distribuicdo (van Dyk et al., 2019).

Os 0leos e as gorduras sao uma mistura de &cidos graxos de diferentes tamanhos e grau de
insaturacdo que, devido ao elevado teor de oxigénio em sua composi¢cdo, podem impactar
negativamente em seu uso direto como combustivel liquido. Questdes como alta corrosividade,
baixo poder calorifico e instabilidade térmica sdo atribuidas a presenca de compostos oxigenados.
Portanto, as reacdes de desoxigenacdo se tornam uma etapa necessaria para transformar essa
matéria-prima em um combustivel drop-in (Kay Lup et al., 2017). Existem, na literatura cientifica,
diversos trabalhos sobre a cinética das reaces de desoxigenacdo de acidos graxos, visando a
producdo de bio-hidrocarbonetos, nas mais diversas condi¢des reacionais. Em estudos focados na
cinética, para levantamento de leis de velocidade, € comum o uso de um composto modelo
constituido por &cidos graxos livres isolados, como o acido estearico (Arora et al., 2019; Castagnari
Willimann Pimenta et al., 2021; JeniStova et al., 2017; Kumar et al., 2014), acido graxo saturado
contendo 18 atomos de carbono (Cheah et al., 2022). Além da matéria-prima, o tipo de catalisador
e as condigcOes de reacdo sdo amplamente estudados (Arend et al., 2011; Castagnari Willimann
Pimenta et al., 2021; Cheah et al., 2022; JeniStova et al., 2017; Kay Lup et al., 2017; Kong et al.,
2020; Kubicka & Kaluza, 2010; Kumar et al., 2014; Lin et al., 2023; Snare et al., 2008).

O presente artigo tem o proposito principal de realizar simulacgdes utilizando o DWSim, um
simulador de processos quimicos industriais open-source, para avaliar o processo de desoxigenagao
catalitica de acidos graxos e a influéncia dos parametros temperatura de reacao, pressdo no reator,
massa de catalisador, alimentacdo de hidrogénio e tempo de residéncia na conversdo e na
distribuicdo dos produtos. Para isso, adotou-se a lei de velocidade desenvolvida por Arora et al.
(2019), que utiliza NiMo/Al>03 como catalisador e acido estearico com material graxo.

A simulacao de processos desempenha um papel crucial em diversos problemas relacionados
a engenharia, além de facilitar a elaboracdo de projetos que envolvem processos quimicos e/ou
bioquimicos por permitirem a investigacdo das plantas quimicas previamente a grandes
investimentos em sua construcdo, reduzindo os custos e antecipando 0s problemas.

2. Materiais e Métodos

2.1 Selec&o do composto modelo

O acido oleico, acido graxo livre contendo 18 &tomos de carbono e uma insaturacao, é o acido
graxo livre mais abundante na flora brasileira, sendo um dos &cidos graxos majoritarios em 6leos
como o de oliva e 0 da poupa de macauba (Gutiérrez-Luna et al., 2022; Prates-Valério et al., 2019;
Wabaidur et al., 2016). Entretanto, a literatura possui uma gama maior de estudos cinéticos a partir
do acido esteérico, acido contendo 18 atomos de carbono e nenhuma insaturacdo. 1sso porque a
desoxigenacdo catalitica partindo da molécula saturada ndo consome moléculas de hidrogénio pelas
insaturacgdes, simplificando questdes analiticas. Portanto, a reacdo de hidrogenacgéo do &cido oleico
néo foi o foco do presente trabalho, partindo diretamente do acido estearico como reagente.

2.2 Selecao do modelo cinético
O modelo cinético adotado foi aquele elaborado por Arora et al. (2019), em que utilizaram o
NiMo/Al>03z como catalisador e o &cido estedrico com material graxo com leis de velocidades
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definidas com base no modelo de Eley-Rideal e Langmuir-Hinshelwood. Nesse trabalho, os autores
propuseram a rota de hidrodesoxigenacgao do &cido estearico com base na formacao do octadecanal
e de alcool estearilico como substancias intermediarias e de heptadecano e octadecano como
produtos finais, como pode ser visto na Figura 1. Nesta rota, a producéo de C18 é chamada de reacéo
de hidrodesoxigenacdo (HDO), a producdo de C17 com a remocdo de mondxido de carbono é
chamada de descarbonilagdo (DCN), e a producdo de C17 por remocao de diéxido de carbono é
chamada de descarboxilagdo (DCO.). As leis de velocidade, os valores das constantes de velocidade
e de equilibrio e as energias de ativacdo sdo apresentados, respectivamente, nas Tabelas 1 a 3.

Reagédo 5
. +H,
Reagio3  Qctadecanol ——— Octadecano

- +H; (C18-OH) -H,0
Reagio 1 / 2 (C18)

. +
Acido esteéricolv Octadecanal

(SA) -H,0 (C18=0) Yﬁm
» =CO

Heptadecano
-CO, (c17)

Reacdo 2

Figura 1 - Rotas de desoxigenacao catalitica do acido estearico, obtendo-se octadecano e
heptadecano como produtos finais. Adaptado de Arora et al. (2019).

Tabela 1 — Leis de velocidade para as reacdes que ocorrem na desoxigenacéo do acido
estedrico, indicadas na Figura 1.

Reacao Estequiometria Lei de velocidade Observacao
1 SA+ H, - C;40 + H,0 rl=% i
2 SA - Cy, + CO, r2=1_fj(% )
3 C150 + H, & C1g0H ry = —I;fc;jzgjj B=1- —CC1CS((;1§;ZIK9q
4 C,50 = Cy7 + CO = 1":;% )
S C1gOH + Hy — Cyg + Hy0 re =kfic+;”ci’f ”

Adaptado de Arora et al. (2019).

Nessas modelagens, ri representa as taxas de consumo do reagente principal de cada reagdo por
massa de catalisador, ki representa as constantes de velocidade da reacdo, Ci representa as
concentrages molares dos respectivos reagentes e Ksa € a constante de equilibrio do processo de
adsorcdo-dessorcao do acido estedrico. Vale ressaltar que a Reacdo 3, que contempla a rota de
hidrodesoxigenacao direta do acido estearico, ocorre sob a condicdo de uma reacao reversivel, de
tal maneira que a expressdo da taxa conta com um termo £ que agrega a cinética do equilibrio entre
octadecanal e heptadecano. Por fim, na expressdo para calculo de S, Keq € a constante de equilibrio
da reacéo.

Tabela 2 — Valores das constantes de velocidade e equilibrio das reagdes que ocorrem na
desoxigenacao do &cido estearico, indicadas na Figura 1.

Constantes de velocidade e de equilibrio | Valor
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ky (m®mol ™t kgts™1) (5,52 + 0,16) x 10°
k, (m3kgts™1) (8,63 +1,96) x 103
ks (m®mol Y kg=ts™1) (2,78 +0,53) x 10°
ky (m3 kg ts™1) (4,72 + 2,26) x 102
ks (m®mol™*kg=ts™1) (2,70 + 0,34) x 102
Kgi (m3 mol™1) (5,14 + 1,34) x 10~

Adaptado de Arora et al. (2019).

Tabela 3 - Valores de energia de ativacio das reac6es que ocorrem na desoxigenacéo do
acido estearico, indicadas na Figura 1.

Energia de ativacdo Valor
E; (kJ mol?) 223+ 173
E, (kJ mol?) 119,0 + 30,2
E; (k mol) 159,0 + 31,8
E, (kI mol'h) 90,7 +80,4
Ee (kJ mol™) 117,0 + 20,8

Adaptado de Arora et al. (2019).

Os procedimentos experimentais realizados por Arora et al. (2019) foram meticulosamente
planejados para a obtencéo de resultados relevantes para o desenvolvimento do modelo cinético. As
reacOes de desoxigenacdo foram realizadas em um reator batelada e as condi¢Ges de operacgéo para
esses experimentos foram pressdes de hidrogénio entre 40 e 70 bar, temperaturas de 275 a 325 °C,
rotacdo de 1000 rpm, concentracdo de acido estearico de alimentacdo de 5% em massa em relacao
ao solvente utilizado (dodecano), ocupando um volume total de mistura reacional liquida de 150
mL com 0,4 gramas de catalisador NiMo. Por fim, um lote de y-Al2Os com tamanhos de particula
de 150 a 200 pm, uma area de superficie de 199 m? g e um volume de poro de 0,48 mL g foi
utilizado como suporte para o catalisador.

Durante as rotinas laboratoriais, foram observadas as seguintes espécies: acido estearico,
octadecanal, octadecanol, alguns isémeros posicionais do heptadeceno e do octadeceno,
heptadecano e octadecano. N&o s6 isso, também foram observadas outras substancias menores,
como acido miristico, tridecano e tetradecano, mas que representavam propor¢cdes molares
inferiores a 1 %, de modo que ndo foram implementados no modelo proposto no artigo. As
resisténcias referentes ao transporte de componentes da fase gasosa para a fase liquida e a adsorcao-
dessorcdo de liquido para a superficie do catalisador foram consideradas despreziveis para as taxas
das reacOes na superficie (Arora et al., 2019). O mesmo mecanismo de reacao e catalise é proposto
em diferentes trabalhos de desoxigenacgdo catalitica de acidos graxos, encontrados na literatura
cientifica, o que mostra que o artigo utilizado como base neste trabalho possui respaldo cientifico
(Castagnari et al., 2021; JeniStova et al., 2017; Kubicka & Kaluza, 2010).

2.3 Software de simulacéo de processos quimicos

Para a simulacdo, utilizou-se o simulador de processos quimicos DWSim (v 8.6.8), um
simulador de processos quimicos industriais de cddigo aberto (open-source), distribuido
gratuitamente. O modelo termodindmico escolhido foi a Lei de Raoult e como reator de
desoxigenacdo, usou-se um CSTR (continuous stirred tank reactor).

2.4 Vazdo de alimentacgao de &cido estearico

A vazdo de alimentagdo de &cido estearico no reator foi escolhida a partir de dados de volume
de matéria-prima extraidos dos dados abertos divulgados e atualizados anualmente pela Agéncia
Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis. Nesta base, adotou-se 0 consumo mensal de
diversos tipos de 6leos para a producédo de biodiesel no Brasil, entre 0s anos de 2017 e 2023, até o
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més de julho, por empresa responsavel pela producéo deste biocombustivel, obtendo-se um valor
médio de 7,65 x 10* m? s de 4cidos graxos alimentados (ANP, 2023).

2.5 Avaliacao dos parametros de reacao

Selecionados o acido graxo e 0 modelo cinético desejados para a simulacéo, foi utilizada a
ferramenta de anélise de sensibilidade do DWSim, avaliando-se as influéncias da temperatura, da
pressdo, da vazao volumeétrica de H. e da massa de catalisador no reator nos resultados de converséo
e seletividade dos produtos gerados. As simulagdes foram feitas variando cada parametro, mantendo
0s demais fixos.

Para a avaliacdo da temperatura, a analise de sensibilidade foi conduzida na faixa de 126,85 a
426,85 °C (400 a 700 K). Os valores de pressdo, vazdo molar de hidrogénio e massa de catalisador,
que serdo detalhados nos topicos subsequentes, foram mantidos constantes em 40 bar, 10 mol s e
5,5 kg, respectivamente. Apos definicdo de um valor de temperatura tido como ideal, a segunda
andlise foi realizada para variar a pressdo de operacao do reator. A faixa de estudo foi de 20 a 70
bar. Ap0s a pressdo, estudou-se a vazao volumétrica de hidrogénio na alimentagéo, variando-se de
0a 0,02 m®s. Por fim, a quantidade de catalisador avaliada foi entre 3 e 13 kg de catalisador. Os
parametros e faixas foram escolhidos baseando-se em diferentes trabalhos sobre desoxigenacédo
catalitica (Arend et al., 2011; Arora et al., 2019; Castagnari et al., 2021; Jeni$tova et al., 2017,
Kubicka & Kaluza, 2010; Scaldaferri & Pasa, 2019).

3. Resultados e discussao

3.1 Simplificacdo do modelo cinético

No simulador de processos quimicos DWSim, as leis de velocidades inseridas nos blocos de
reatores devem depender apenas de componentes que participam da reacéo. De acordo com a Tabela
1, as expressdes de velocidade 3, 4 e 5 dependem da concentracdo de acido estearico, mesmo que
este componente ndo seja um reagente ou produto das respectivas reacdes. Logo, em sua forma
padrdo, o simulador de processos quimicos nao possibilita 0 uso destas trés leis de velocidade.
Portanto, possiveis solucbes para esta limitacdo do simulador de processos quimicos seriam: (i)
modificar as expressdes de forma a serem dependentes apenas de seus reagentes e produtos ou (ii)
criar hipbteses para simplificar o modelo.

Com isso em mente, foi executada uma série de analises que possibilitaram a simplificacdo
do modelo, tornando factivel a inser¢do das equacdes e de parametros operacionais auxiliares no
ambiente do DWSim. Como as constantes de velocidade nas expressdes 4 e 5 apresentam ordens de
grandeza variando de 10 a 1000 vezes maiores do que as Equacdes 1 e 2, pode-se concluir que as
Reacdes 4 e 5 tendem a ser muito mais réapidas e ja ndo influenciam de maneira significativa a
cinética desse processo de desoxigenacao, sendo plausivel considerar que ambas as rea¢fes ndo
configuram etapas lentas do processo global.

De forma analoga, também foi considerado que a Reacdo 3 ndo é significativa para a cinética
do processo de desoxigenacdo do &cido estearico, baseando-se em dois fatores inerentes a
modelagem: (i) que a constante de velocidade da Reacdo 3 é da ordem de 10 vezes maior que a da
Reacéo 1 e que, apesar de ter a mesma ordem de grandeza que a constante da equacao 2, a expressao
de taxa para a Reacdo 3 conta com uma dependéncia da concentracdo de hidrogénio molecular no
sistema. Como se espera que o reator opere a altas pressdes de hidrogénio, a velocidade da Reacéo
3 também tende a ser muito maior que as demais. Vale ressaltar, ainda, que estudos mostraram que
o termo de equilibrio quimico B ¢ suficientemente préximo da unidade para que possa ser
desprezado da modelagem, para qualquer condigéo experimental abordada neste trabalho (Pedroza
etal., 2022).

Logo, o modelo proposto por Arora et al. (2019) é simplificado de forma que somente duas
das reacdes originais (1 e 2) influenciam substancialmente na cinética do processo de desoxigenagéo
catalitica. Essas consideragbes tornaram possivel a devida insercdo dos equacionamentos no
simulador de processos quimicos DWSim, uma vez que 0 &cido estearico participa das Reacdes 1 e
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2 como reagente, permitindo a execucdo dos calculos mesmo com a conservacdo do termo de
inibicdo das equagOes de taxa, no denominador das expressoes.

3.2 Definicéo do diagrama de fluxo do processo

Para o desenvolvimento da simulacdo no DWSim, é necessario que se crie um diagrama de
fluxo do processo contendo as unidades de operacgdo e as linhas de materiais e energia para cada
unidade. Para o caso da desoxigenacao catalitica do &cido estearico, utilizou-se um reator CSTR
adiabético e isotérmico, com agitacao do catalisador no meio reacional (CSTR-1), juntamente com
o0 hidrogénio e o0 acido estearico, que sdo alimentados por uma mesma linha, apds a mistura dos dois
reagentes (M1X-1). Antes de entrar no reator, os reagentes passam por um trocador de calor (HT-1)
para atingir a temperatura de reacdo. No CSTR, foram inseridas as equacfes de velocidade das
Reacg0es 1 e 2, conforme Tabelas de 1 a 3. Um segundo reator de conversdo (RCONV-1) foi inserido
em série com o primeiro reator a fim de finalizar as Rea¢des 3 a 5 com conversdes assumidas como
100%. Este ultimo reator funciona apenas como solu¢do computacional, tendo em vista que, na
pratica, todas as reacGes ocorrem em um mesmo reator. Os produtos obtidos e 0s reagentes nédo
consumidos no CSTR — &cido esteérico, hidrogénio, gas carbénico, octadecanal e heptadecano — sdo
direcionados ao reator de conversao para dar prosseguimento ao processo.

Vale comentar, por fim, que o Ultimo reator também atua como vaso flash, por predefinicao
do simulador, originando duas correntes contendo misturas de produtos diferenciadas por estado
fisico. Para a avaliacdo dos resultados, optou-se por avaliar somente as composi¢des da saida de
liquido, sabendo-se que ela é a que apresenta propor¢do majoritaria de bio-hidrocarbonetos.
Portanto, a Figura 2, a seguir, mostra a estrutura do diagrama de fluxo do processo construida no
ambiente do DWSim.

Hidrogenio

> (=] Saida 2 - Gas
Saida1 ‘ e
Mistura
%

Saida 2 - Liquido

713.08 kW BB.93 kW

Figura 2 — Diagrama de fluxo do processo de desoxigenacéo catalitica do acido estearico
construido no simulador de processos quimicos DWSim.

3.3 Influéncia da temperatura

A partir da analise de sensibilidade, foram gerados valores de conversao e de seletividade,
apresentados nas Figuras 3 e 4. Com base na andlise da Figura 3, conclui-se que 0 aumento da
temperatura do sistema implica em um aumento da conversdo da reagdo de desoxigenagdo catalitica
do &cido estearico. O aumento da temperatura implica a ocorréncia de maiores valores para as
constantes de velocidade das Reagfes 1 e 2, uma vez que ambas sdo etapas nao reversiveis. Portanto,
pela equacdo de projeto de um reator CSTR, a conversao é influenciada positivamente pelos valores
de constante de velocidade, caso haja conservagdo do tempo de residéncia das espécies, que é o caso
dessa analise (Fogler, 2022). Sob uma outra perspectiva, 0 incremento da temperatura no interior
do reator tende a fornecer mais energia as espécies quimicas envolvidas na desoxigenagao,
aumentando a probabilidade de superar a barreira de energia de ativacao da reagéo. Isso resulta em
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uma maior taxa de consumo do reagente e, consequentemente, uma maior conversao no interior do
reator. O mesmo comportamento é observado em outros trabalhos que avaliaram a influéncia da
temperatura na desoxigenacdo de acidos graxos (Castagnari et al., 2021; Kubi¢ka & Kaluza, 2010;
Kumar et al., 2014; Scaldaferri & Pasa, 2019).
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Figura 3 - Conversao de 4cido estearico em funcdo da temperatura da corrente de
alimentacédo do reator CSTR, para as condic¢des de 50 bar de pressao, vazédo volumeétrica de
4,96 x 10-3 m3 s e 5,5 quilogramas de catalisador.
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Figura 4 - Dependéncia da fracdo molar de heptadecano e octadecano com a temperatura,
para as condicOes de 50 bar de pressdo, vazdo volumétrica de hidrogénio de 4,96 x 10-3 m3 st
e 5,5 quilogramas de catalisador.

A partir da analise do gréafico da Figura 4, percebe-se que a Reacdo 2, a desoxigenacao direta
de acido estearico a heptadecano, € bem pouco representativa para a cinética desse processo para
valores de temperatura menores que 550 K, mantendo a fragdo molar de heptadecano préxima de
zero para essa faixa de temperatura. No entanto, a partir desse valor, a proporcao de heptadecano na
mistura liquida comeca a aumentar rapidamente, até atingir cerca de 90% a temperatura de 700 K.
De forma contraria, a fragcdo molar de octadecano ja se inicia representando por volta de 20% da
composi¢do dessa fase, aumentando quase linearmente até o valor de 550 K. A fracdo molar de
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octadecano possui um pico a uma temperatura de cerca de 575 K, a partir da qual comeca a decrescer
com o incremento da temperatura. Tal tendéncia é explicada pela influéncia dicotbmica da
temperatura na taxa de reacdo da etapa 1, ja que o aumento desse parametro implica tanto no
aumento do valor da constante de velocidade quanto a diminui¢do da concentragédo de hidrogénio
molecular.

A partir destas informac6es, definiu-se como a temperatura 6tima de operagdo como sendo
aquela a partir da qual ha o surgimento de um platd na curva de conversao, visando também a
sustentabilidade energética e a viabilidade econémica do processo. Este platd é esperado, uma vez
que a constante de velocidade varia com a temperatura de forma néo linear, de acordo com a Lei de
Arrhenius (Fogler, 2022; Kumar et al., 2014). Nesse sentido, foi estipulada uma temperatura 650 K
para a otimizacdo da produtividade da planta, capaz de gerar uma conversdo de 98,28% nas
condicGes pré-estabelecidas.

3.4 Influéncia da pressao

Definida a temperatura de 650 K, prosseguiu-se com a andlise de sensibilidade para a pressédo
da corrente de alimenta¢do do hidrogénio. A Figura 5 mostra o comportamento da converséo de
acido estearico no reator diante da variacdo da pressdo de H» na faixa de 20 a 70 bar. A partir da
Figura 5, é possivel inferir que o aumento da pressdo de hidrogénio gera o aumento da conversdo
do reagente. Esse comportamento é esperado, visto que, aumentar a pressao significa aumentar a
frequéncia das colisGes entre as moléculas dos reagentes, aumentando a taxa de reacdo,
especialmente em sistemas gasosos. Ademais, a Lei de Henry descreve como a solubilidade de um
gas em um liquido é diretamente proporcional a pressdo do gas sobre o liquido. Portanto, ao
aumentar a pressao, mais moléculas de gas podem se dissolver na fase liquida e potencializar a
ocorréncia das rea¢fes. O mesmo comportamento € observado na pesquisa de Jenistova et al. (2017).
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Figura 5 - Conversao de acido estearico em funcdo da pressao da corrente de alimentacéo de
hidrogénio do reator CSTR, para as condic¢@es de 650 K, vazao volumétrica de hidrogénio de
4,96 x 10° m3s™ e 5,5 quilogramas de catalisador.

Ja a Figura 6 indica as fragdes molares dos produtos de reacdo (de octadecano e de
heptadecano) em funcdo da pressdo de hidrogénio. O gréfico indica que, sob uma baixa presséo de
operacdo, a fracdo molar de heptadecano € significativamente maior do que a de octadecano e essas
fracdes vao ficando mais proximas a medida que se aumenta a pressdo de hidrogénio, porém, ainda
se mantém uma predominancia na formacdo de heptadecano. Essa tendéncia demonstra a
dependéncia da Reacdo 1 com a pressdo do hidrogénio. A hidrodesoxigenacdo é favorecida em
detrimento das reacdes que envolvem CO e CO3, ja que com 0 aumento da pressdo a concentracéo
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do hidrogénio também aumenta. A concentracao é um fator que influencia na lei de velocidade das
Reac0es 1, 3 e 5 presentes na HDO e ndo tem impacto nas outras vias de reacdo. Esta dependéncia
do tipo de produto formado em funcdo da concentracdo ou da pressdo de hidrogénio no sistema
também ¢é vista nos trabalhos de Jenistova et al. (2017) e Arend et al. (2011).
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Figura 6 - Fracdo molar de heptadecano e octadecano no final da planta em funcéo da
pressédo da corrente de alimentacéo de hidrogénio do reator CSTR, para as condic¢des de 650
K, vazdo volumétrica de hidrogénio de 4,96 x 103 m3 s e 5,5 quilogramas de catalisador.

Tendo em vista a potencializacdo da conversdo de acido estearico, é pertinente imaginar que
se buscariam valores mais altos de presséo de hidrogénio. Porém, a analise da Figura 5 revelou que
a conversdo atinge um ponto satisfatorio proximo a uma pressao de 50 bar, indicando que aumentar
ainda mais a pressdo ndo resultaria em beneficios significativos em termos de conversdo do acido
estedrico. Além disso, considerando a natureza econdmica do processo, a manutencdo de uma
pressao intermediaria alinha-se com a otimizagdo de custos operacionais e de equipamentos. Dessa
forma, definiu-se o valor 6timo para a pressdo de alimentacéo de H2 como sendo 50 bar.

3.5 Influéncia da vazéo volumétrica de hidrogénio

Apos a definicdo dos pontos 6timos da temperatura em 650 K e da pressdao em 50 bar,
prosseguiu-se com a analise de sensibilidade da vazdo volumétrica de hidrogénio com o valor de
massa de catalisador inicial ainda fixado em 5,5 kg. A Figura 7 mostra 0 comportamento da
conversdo de acido estearico diante da variacdo da vazdo volumétrica de H.. Observa-se que o
aumento na vazdo volumétrica de hidrogénio esta associado a uma reducdo na conversdo. Essa
relacdo pode ser esclarecida pelo fato de que, mesmo quando uma pequena vazao volumétrica é
introduzida, o excesso de hidrogénio é atingido para a ocorréncia da Reacdo 1, tendo em vista a
relacdo estequiométrica de 1:1. Dessa forma, qualquer incremento minimo nesse parametro resulta
na ocupacao de espaco no reator, sem um correspondente aumento de pressdo, com um componente
que ndo ird reagir para além da proporgdo. Isso interfere nas colisdes efetivas que sdo cruciais para
a formacdo dos produtos em um tempo de residéncia especifico, impactando negativamente na
conversdo e diluindo o &cido estearico.
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Na auséncia completa de hidrogénio, apenas a Reacdo 2 ocorre, sem geracdo de octadecano
(Scaldaferri & Pasa, 2019b). Isso pode ser confirmado na Figura 8, que mostra 0 comportamento da
fracdo molar do heptadecano e do octadecano na saida de liquido do reator de conversao diante da
mesma variagdo da vazdo de Hz. Com a vazdo molar de acido estearico calculada em 2,73 mol s,
o minimo de hidrogénio precisou ser estabelecido em 8,2 mol s, o que representa cerca de 4,1 x
102 m? s, Com este valor, obteve-se uma conversio de 98,83% de 4cido estearico, uma fragéo
molar de 0,7 de heptadecano e uma fracdo molar de octadecano de 0,257. De uma forma geral, sabe-
se que 0 aumento da vazdo de hidrogénio afetara, principalmente, a rota preferencial de
desoxigenacdo e, consequentemente, a seletividade. Porém, em excesso, podem competir com 0s
acidos graxos pelos sitios cataliticos (Zula et al., 2022).
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Figura 8 - Dependéncia da fracdo molar de heptadecano e octadecano no final da planta, em
650 K e 50 bar de operacéo, com a vazao volumétrica de hidrogénio.

3.6 Influéncia da massa de catalisador

Por fim, com a definicdo da temperatura em 650 K, da pressdo em 50 bar e da vazdo
volumétrica do hidrogénio em 4,1 x 10 m®s™, procedeu-se a variacio da quantidade de catalisador.
Ao coletar os resultados de conversdo do acido estearico no reator CSTR em cada entrada de massa,

foi possivel plotar o grafico mostrado na Figura 9.
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Observa-se que, a partir de 3,5 kg de catalisador, a conversdo dos acidos graxos supera 98%.
Com base na avaliacdo da tendéncia referente a massa de catalisador presente no reator, € razoavel
inferir que um aumento na massa esta associado a um aumento na conversdo da desoxigenacdo do
acido estearico. Isso pode ser explicado devido a uma maior area superficial total disponivel, ou
seja, as moléculas de &cido estearico ficam mais propicias a entrarem em contato com a superficie
e, consequentemente, os sitios ativos do catalisador, diante de um mesmo tempo de residéncia,
favorecendo a ocorréncia da reagdo. A influéncia desse parametro na fracdo molar de heptadecano
e octadecano é apresentada na Figura 10. Apesar de pequenas variacOes, pode-se concluir, de
maneira geral, que a quantidade de catalisador ndo interfere na seletividade. Este resultado é
esperado, uma vez que o catalisador atua na cinética de reacdo, e ndo na termodinamica, ndo
afetando as condi¢des de equilibrio. Porém, experimentalmente, verificam-se resultados em que a
seletividade é modificada com a quantidade e o tipo de catalisador (Cheah et al., 2020; Kumar et
al., 2014, Scaldaferri & Pasa, 2019a).
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4. Concluséo

A partir da analise do artigo desenvolvido por Arora el al. (2019), juntamente com as
considerac0es feitas, foi possivel estabelecer uma modelagem cinética coerente para 0 processo e
simular a engenharia das reacdes de desoxigenacao catalitica, variando os parametros essenciais e
analisando a influéncia desses parametros na conversao e distribuicdo dos produtos. De maneira
geral, a simulagdo apresentou comportamentos semelhantes aos observados em trabalhos
experimentais. Poréem, apesar das mesmas tendéncias observadas nas respostas de conversao e
seletividade, a simulacdo ndo pode prever algumas complexidades existentes em ambientes reais
que podem gerar um distanciamento dos resultados experimentais. Apesar disso, a simulacéo se
mostrou uma importante ferramenta para entender os efeitos de variac6es de parametros de processo
em reacGes complexas como a desoxigenacdo catalitica de &cidos graxos. Por fim, admite-se a
temperatura de 650 K, a pressdo de 50 bar, a alimentacio de hidrogénio de 4,1 x 10° m®ste a
quantidade de catalisador de 3,5 kg como boas condi¢des de operacdo para uma alimentacédo de
acido estearico de 7,65 x 10* m? sL,
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