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Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
requisitos necessarios para obtencdo do grau de engenheiro quimico.

PROJETO DE PRODUCAO DE BIODIESEL VIA MECANISMOS NAO
USUAIS

Jodo Ribeiro Pacheco

Fevereiro, 2020

Orientadores: Profé. Raquel Massad Cavalcante, D. Sc.
Prof. André Ferreira Young, D. Sc.

O biodiesel é um biocombustivel de grande interesse e tem a sua producdo bem
consolidada no mundo, panorama no qual o Brasil se destaca como segundo maior produtor
mundial, com perspectivas de ocupar o primeiro lugar com o aumento gradativo da sua
adicdo obrigatoria no diesel tradicional. O processo de producdo mais utilizado hoje é a
transesterificacdo alcalina, no qual a presenca do catalisador homogéneo exige que o 6leo
utilizado como matéria-prima seja tratado antes de ser introduzido no processo, além de
dificultar a purificacdo dos produtos. A transesterificacdo produz como subproduto o
glicerol, componente de baixo valor agregado cujo aumento de oferta com a crescente
producdo de biodiesel o torna pouco atrativo economicamente. Nos Ultimos anos, vém
sendo estudadas rotas de obtencdo de biodiesel alternativas a transesterificacdo, que obtém
como subproduto compostos de valores econdémicos elevados. O presente trabalho tem
como objetivo realizar um estudo inétido de trés rotas para producdo de biodiesel via
mecanismos ndo usuais: interesterificacdo com metil acetato, hidrdlise com &cido acético e
poterior esterificagdo com metanol, e reacdo com dimetil carbonato, para dimensionar
plantas industriais produtoras do biocombustivel e, assim, avaliar investimento, custo e
lucro. Foi mostrado que a interesterificacdo e a reacdo com dimetil carbonato possibilitam
a producdo lucrativa de biodiesel, sem subsidios no preco de matéria-prima, devido,
principalmente, a comercializacdo de subprodutos.
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CAPITULO 1 - INTRODUCAO

1.1 — Panorama Atual

O biodiesel atualmente € um importante biocombustivel de interesse mundial,
por ser considerado uma fonte energética sustentavel de origem renovavel (DE
MELLO et al., 2017a). Sendo sua matéria-prima mais utilizada 6leo vegetal, o ciclo de
producdo do combustivel tem o potencial de fechar o ciclo de carbono (DE MELLO et
al., 2017b). Além disso, a utilizacéo do biodiesel gera menos poluentes do que o diesel
de origem fassil, principalmente CO2, CO e SOz, embora apresente maior emissao de
NOx (KUMAR e NERELLA, 2009; TIN, TAT, e TEONG, 2014).

O Brasil é um grande produtor mundial de biodiesel, ficando em segundo lugar
em volume de producgéo em 2018, totalizando quase 5,4 bilhdes de litros, atras apenas
dos Estados Unidos, que produziu 6,9 bilhdes de litros. A produgédo nacional de
biodiesel vem crescendo nos ultimos anos, protagonizada pelas regides Centro-Oeste
e Sul, responsaveis por 41,6% e 40,6% do total produzido entre janeiro e agosto de
2019, respectivamente (STATISTA, 2019).

A Figura 1.1 apresenta a evolucdo da producao de biodiesel desde o inicio da
série historica em 2007. A expectativa € que este niumero cres¢a ainda mais no inicio
da préxima década, com o incremento gradual da porcentagem do biodiesel no éleo
diesel, de 11% (B11), em agosto de 2019, até atingir o valor de 15% (B15) em 2023.
Este incremento aumentara a demanda domeéstica em cerca de 85% e levando a uma
producdo anual de 10 bilhdes de litros, o que colocaria o Brasil como maior produtor
mundial do biocombustivel, além de contribuir para 0 aumento da participacdo de
energias renovaveis na matriz energética (ANP, 2019a; MME, 2018).

Mesmo com a producao nacional bem estabelecida e com a expectativa de
aumento significativo, o biodiesel ainda ndo se mostra técnica e economicamente
viavel como o diesel de origem fossil, o que reflete na diferenca de preco entre os dois
combustiveis, como mostra a Figura 1.2 (MME, 2017). Inclusive, nos ultimos dez anos,
o preco do biodiesel apresentou oscilagdes relacionadas a caracteristica ciclica do
mercado, e ndo € possivel observar, por este parametro, que os avangos tecnolégicos

recentes tenham sido eficazes para reduzir o custo de producéo e, assim, baratear o



combustivel. O comportamento do preco médio do biodiesel pode ser observado na
Figura 1.3 (ANP, 2009-19).

Figura 1.1. Evolugéo da produgéo nacional de biodiesel nos ultimos anos. Producao de 2019 é
relativa apenas até ao més de novembro.
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Fonte: adaptado de ANP, 2019a.

Figura 1.2. Comparagéo entre os prec¢os do biodiesel e o 6leo diesel.
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No Brasil, a venda de biodiesel é realizada através de leildes organizados pela

ANP, que visam a aquisicdo do mesmo por distribuidoras, refinarias e importadoras
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para incorporar o volume minimo ao Oleo diesel, o que garante o mercado do
biocombustivel (ANP, 2019b). Ha também o Programa Nacional de Produc¢éo e Uso
do Biodiesel, que visa estruturar a cadeia de producdo de forma sustentavel
socioeconomicamente, conferindo aos produtores que favorecem a agricultura local
ao adquirir a matéria-prima o Selo Combustivel Social. Tais produtores recebem
incentivos tanto fiscais quanto econémicos do governo, além de ter garantia sobre a

venda do biodiesel. Assim, a cadeia produtiva do biodiesel no Brasil ainda necessita
ser subsidiada (MDA, 2011).

Figura 1.3. Preco de leildo de biodiesel na tGltima década.
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Fonte: Adaptado de ANP, 2009-19
1.2 — O processo de transesterificacéo para obtencdo do biodiesel

A transesterificacao via catalise homogénea alcalina é, atualmente, o processo
mais utilizado para a producao de biodiesel, devido as condi¢des brandas do processo
— a reacgao ocorre a 60 °C -, ao baixo tempo requerido e pouco excesso de alcool. O
catalisador utilizado geralmente é o hidroxido de sédio ou potassio, devido ao custo,
em proporc¢oes de até 1% em relacdo a massa de 6leo. A reacdo de transesterificacdo
ocorre entre uma molécula de triglicerideo proveniente do Oleo vegetal e trés
moléculas do alcool (geralmente metanol), gerando glicerol e alquil ésteres de acidos
graxos (FAAE — Fatty Acids Methyl Esters, em inglés), cuja mistura configura o

biodiesel (Young, Pessoa e Queiroz, 2015a). Caso o alcool utilizado seja o0 metanol, é



sao formados metil ésteres de acidos graxos (FAME — Fatty Acids Methyl Esters, em
inglés). O esquema da reacao pode ser visto na Figura 1.4.

O mecanismo da reacdo se da em trés etapas: primeiro, uma molécula do
alcool reage com o triglicerideo, gerando uma molécula de FAME e uma molécula de
diglicerideo; a seguir, uma segunda molécula de &alcool reage com o diglicerideo
formando outra molécula de FAME e uma molécula de monoglicerideo que, por fim,
reage com a terceira molécula de alcool para formar a ultima molécula de FAME e
glicerol (FREEDMAN, BUTTERFIELD e PRYDE, 1986).

Figura 1.4. Reacdo de transesterificagcéo entre triglicerideo e alcool na formagéo de biodiesel e

glicerol.
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Fonte: Adaptado de Freedman et al, 1986.

Este processo convencional, contudo, apresenta o grande inconveniente do
catalisador utilizado. Devido ao hidréxido, o processo se torna altamente sensivel a
presenca de acidos graxos livres (FFA — Free Fatty Acids, em inglés) e dgua no 6leo
utilizado, pois o primeiro € saponificado em reacdo favorecida pela segunda. A
formacdo de sab&o diminui consideravelmente o rendimento do processo por
consumir o catalisador e triglicerideos reagentes, além de dificultar a separacao do
glicerol e do FAME no downstream. Desta forma, o 6leo n&o deve conter niveis acima
de 0,5% de FFA e 0,06% de agua (KUSDIANA e SAKA, 2004a; MA e HANNA, 1999).

Sendo assim, a producéo de biodiesel via transesterificacdo alcalina necessita
de etapas prévias de tratamento para utilizacdo do Oleo, o que encarece
consideravelmente o processo, adicionando operagbes como neutralizagao e
secagem. Isto dificulta a utilizacdo de Oleos usados como matéria-prima e torna a
viabilidade do processo extremamente sensivel ao custo do Oleo vegetal. (YOUNG,
PESSOA e QUIEROZ, 2015b). Mesmo com o tratamento do 0leo, a presenca do

4



catalisador dificulta a purificagéo tanto do biodiesel quanto do glicerol. E necessario
um sistema de lavagem para separar o biodiesel do glicerol e do catalisador, que saem
na fase aquosa. Posteriormente, o glicerol é purificado através de neutralizacdo com
acido seguida de clarificacédo. Portanto, a presenca do hidroxido encarece a obtencao
do subproduto principal do processo e produz quantidades elevadas de sais e
efluentes aquosos (YOUNG, PESSOA, e QUEIROZ, 2015c).

1.3 — Tecnologias alternativas de producao de biodiesel

Como tentativa de solucdo dos problemas ligados ao catalisador, processos
alternativos foram desenvolvidos ao longo dos anos. Inicialmente desenvolvido por
Kusdiana e Saka (2001), o processo via alcool supercritico ndo necessita de
catalisador, por isso apresenta as vantagens de necessitar de pouco ou nenhum
tratamento da matéria-prima e purificacdo de produto mais simples, além de obter
altos rendimentos em pouco tempo, devido a alta temperatura (TIN et al., 2014).

Em condicfes supercriticas, agua e FFA ndo se tornam um problema para o
processo. Com a presenca destes dois compostos, trés reacbes podem ocorrer:
transesterificacdo de triglicerideos em FAME, hidrolise de triglicerideos em acidos
graxos livres (se grandes proporc¢des de agua forem usadas) e esterificacdo de acidos
graxos em FAME. Estes compostos ndo apenas deixam de comprometer o
rendimento do processo, mas tanto os FFA e a agua possuem poder catalitico acido,
favorecendo a reacdo. Assim sendo, pode-se obter rendimentos a partir de 6leos
usados tdo altos quanto os obtidos com éleos virgens ao se utilizar o processo
supercritico (KUSDIANA e SAKA, 2004a).

Utilizando metanol em estado supercritico, € possivel obter biodiesel sem
nenhum tipo de catalisador, com 95% de rendimento em apenas 6 minutos de
processo. Para isto, altas temperatura, pressdo e razdo molar sdo empregadas — o
processo se da a 350 °C e 20 MPa, com razdo molar de 42:1 de metano para 6leo.
Estas condi¢des, quando comparadas com as do processo convencional, requerem
um gasto de energia muito maior, e a analise dessa desvantagem € crucial,
considerando que o biodiesel deve ser uma solucdo sustentavel para a demanda
energética do planeta (KUSDIANA e SAKA, 2001; TIN et al., 2014).



Por isso, um processo similar foi proposto por Kusdiana e Saka (2004b), que
envolve a conversao de triglicerideo em FAME em duas etapas — a primeira € a
hidrolise dos triglicerideos com agua em condi¢des subcriticas, formando acidos
graxos e glicerol; a segunda é a esterificacdo desses acidos com metanol supercritico,
formando FAME e agua. Ambas as reagfes apresentam altos rendimentos com 20
min de reacao a 270 °C (KUSDIANA e SAKA, 2004b). Mesmo exigindo temperaturas
menos agressivas, este processo requer operacdes de separacdo entre as etapas, o
que significa aquecimentos e resfriamentos sucessivos, logo pode nao ser
energeticamente vantajoso, ja que o gasto energético ndo foi estudado pelos autores.

As elevadas temperaturas empregadas no processo supercritico levam a um
problema adicional, além do gasto energético, que € a possivel degradacdo das
moléculas de biodiesel. Quando expostos as temperaturas mencionadas, os metil
ésteres de acido graxo, principalmente os poli-insaturados, se tornam mais reativos e,
assim, sujeitos a desnaturacdes como oxidacdo (IMAHARA et al., 2008).

Os processos utilizando alcool supercritico e catélise alcalina possuem uma
desvantagem em comum: ambos geram glicerol de baixa pureza como subproduto,
contaminado sobretudo com metanol e agua proveniente dos processos de
separacdo. Este fato é inerente a reacdo de transesterificacdo. Na producdo de
biodiesel por esta rota, obtém-se aproximadamente 10% da massa de 6leo em glicerol
cru (baixa pureza). Assim sendo, com o aumento gradativo da demanda mundial por
biodiesel, a producédo paralela de glicerol esta aumentando consideravelmente a
oferta do subproduto, diminuindo seu preco de mercado, o0 que, por sua vez, torna o
processo de purificagdo economicamente pouco vantajoso. Em 2011, um excedente
de 3 milhdes de toneladas de glicerol foi produzido e, ao considerar a previsdo de
producado de 7,66 milhdes de toneladas para 2020 — inclusive por transesterificacéo
para producdo de biodiesel -, a problematica fica clara (MONTEIRO et al., 2018,
JOHNSON e TACONI, 2009; SAKA et al., 2010).

Embora o glicerol tenha ampla aplicabilidade, principalmente nas industrias
farmacéutica, de cosméticos e de alimentos, 0 cendario que se apresenta levou, nos
altimos anos, a busca de novas aplicacdes e de processos que podem agregar valor
a este subproduto, dando origem a moléculas mais atrativas ao mercado (JOHNSON
e TACONI, 2009; MONTEIRO et al., 2018). Esta estratégia, se analisada no contexto

da viabilizagédo do biodiesel, significa mais etapas em um processo ja complexo. Desta



forma, parece logica a procura por rotas alternativas que, no lugar da producéo do
glicerol, gerem como subprodutos compostos economicamente mais atrativos. A
analise econdmica de estratégias diferenciadas € de vital importancia para
consolidacdo do biodiesel como substituto do diesel, visto que até aqui o estudo
extensivo de processos de transesterificacdo com alcool ainda ndo levou a resultados

satisfatorios.

1.4 — Objetivos do trabalho

O presente trabalho tem como principal objetivo realizar a analise econdmica
de trés rotas de producéo de biodiesel alternativas, através da elaboracao e simulacao
de fluxogramas de processo, para posteriormente compara-las quanto a atratividade
econOmica.

Durante o trabalho, também se buscou analisar o desempenho de pacotes
termodinamicos do simulador nos processos e se as cinéticas reacionais assumidas
geram resultados consistentes com os descritos pela literatura. Além disso, a
purificacdo do biodiesel para adequacdo as especificagcbes da ANP foi sempre
considerada.

Por fim, objetivou-se determinar qual opcao seria a mais atrativa: a utilizacao
dos subprodutos gerados como aditivos ao biodiesel ou a comercializacdo dos

compostos em separado.



CAPITULO 2 — ROTAS ALTERNATIVAS

As rotas alternativas tratadas neste trabalho sédo processos de obtencédo de
biodiesel via reaces quimicas diferentes da transesterificacéo. Elas diferem, portanto,
das tecnologias alternativas usuais, como catalise heterogénea, enzimética e em meio
supercritico convencional, que promovem a transesterificacdo em condi¢des distintas.
Como a formacéao de glicerol como subproduto esta ligada a transesterificacdo de
triglicerideos por alcoois, outras rotas supercriticas se propdem a utilizar outros
reagentes para o mesmo fim — metil acetato, acido acético e dimetil carbonato —,
gerando subprodutos de maior valor econdmico que o glicerol. Essas rotas
alternativas, portanto, apresentam todas as vantagens e desvantagens mencionadas
para o processo de transesterificacdo supercritica, com o diferencial de apresentarem
subprodutos mais atrativos economicamente (TIN, TAT e TEONG, 2014).

O presente capitulo tem como objetivo realizar uma revisdo bibliografica do
estado da arte de trés rotas que utilizam mecanismos ndo usuais para obtencéo de
biodiesel. Os trabalhos mencionados, contudo, limitam-se a viabilidade técnica das
reacles, deixando de discutir aspectos como gasto energético e desempenho de
processos de separacdo, 0 que torna a discussao destes fatores inédita no presente
trabalho.

Entre estas desvantagens, destaca-se a degradacao energética. Quanto maior
o teor de insaturacdo do éster, mais sensivel este é a temperatura. Saka et al. (2008)
analisaram a decomposicdo térmica de algumas moléculas de FAME (metil palmitato
-16:0; metil estereato — 18:0; metil oleato — 18:1; metil linoleato — 18:2; e metil
linolenato — 18:3) em temperaturas entre 270 e 350 °C. Até 300 °C, pouca ou henhuma
degradacéo foi observada em metil ésteres insaturados ou monoinsaturados, mesmo
apos 60 minutos de exposicdo. O metil oleato e o metil linoleato apresentaram
degradacéo perceptivel a 350 °C, apds 20 minutos de exposicao, principalmente o
linoleato por ser poli-insaturado. Estes resultados estdo expostos na Figura 2.1
(IMAHARA et al., 2008).

Niza et al. (2013a) também estudaram a estabilidade do metil oleato e do metil
linoleato sob temperaturas entre 330 °C e 420 °C, e obtiveram resultados similares
para o composto monoinsaturado: o metil oleato apresentou 77% de recuperacéo ao

ser exposto a 360 °C por 60 minutos. Ja o metil linoleato apresentou grandes perdas



mesmo com exposi¢des de 20 minutos a 330 °C. Os resultados dos autores estéo

resumidos na Figura 2.2.

Figura 2.1. Degradacao térmica do metil estereato (superior direito), metil oleato (superior
esquerdo), metil linoleato (inferior esquerdo) e do metil linolénico (inferior direito) em
diferentes temperaturas: 270 °C (e), 300 °C (A), 320 °C (m) e 350 °C (+).
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Figura 2.2. Decomposicdo térmica do metil oleato (esquerda) e do metil linoleato (direita).
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2.1 — Rota 1: Interesterificagcdo com metil acetato

Esta rota consiste em uma Unica etapa, na qual ocorre a interesterificacéo entre
o metil acetato e os triglicerideos do 6leo, formando os metil ésteres de acido graxo e
a triacetina como subproduto. Esta reacdo também ocorre em trés etapas reversiveis,
assim como a transesterificacdo: na primeira, uma molécula de triglicerideos reage
com uma de metil acetato para formar uma molécula de FAME e monoacetil
diglicerideo. Em seguida, uma molécula de monoacetil diglicerideo reage com a
segunda molécula de metil acetato para formar outra de FAME e diacetil
monoglicerideo; por fim, diacetil monoglicerideo reage com uma molécula de metil
acetato para formar a terceira molécula de FAME e a triacetina. Caso haja presenca
de acidos graxos livres no 0leo, estes sao esterificados pelo metil acetato em FAME,
gerando como subproduto paralelo o acido acético. Outras reacdes paralelas que
podem ocorrer sao a hidrolise dos triglicerideos devido a presenca de agua, formando
FFA e glicerol, e a reacdo do glicerol com o &cido acético derivado da esterificacao,
formando triacetina e agua (SAKA e ISAYAMA, 2009; NIZA et al.,, 2013b). A

estequiometria da reacao pode ser visualizada na Figura 2.3.

Figura 2.3. Estequiometria global da reagcdo de interesterificacéo entre o metil acetato e
triglicerideos.

0]
Il
R1-C-OCH,
H:C-00C-R1 ﬁ ::I) Hz(IT-OOC-CHs
|
HC-00C-R2 + 3H,C-C-OCH, » R2-C-OCH, + H(I.".— 00C-CH,
H:(i:-ODC-RE’. fl’ H:C-00C-CH,
R3- C-OCH,
Triglicerideos Metil acetato FAME Triacetina

Fonte: Adaptado de SAKA e ISAYAMA, 2009

A sintese do metil acetato pela reacdo de esterificacdo entre o metanol e o
acido acético sob a catélise de um acido forte € um processo bem estabelecido na
industria. Sendo seu ponto critico 234 °C e 4,69 MPa, sua utilizacdo como reagente

em um processo supercritico € viavel. Como possui ponto de ebulicdo a 57 °C, o
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excesso nao reagido é facilmente separado por destilacdo para recirculagédo
(POPKEN, GOTZE e GMEHLING, 2000; SAKA e ISAYAMA, 2009).

A producéo de triacetina como subproduto € a grande vantagem desta rota.
Embora seu valor comercial seja maior que o do glicerol, outra estratégia, que nao
sua exploragcdo comercial, pode se mostrar mais vantajosa: incluir o volume de
subproduto gerado no produto principal, obtendo assim mais volume de
biocombustivel, agora uma mistura de FAME e triacetina. Desta forma, ndo haveria a
necessidade de purificar a triacetina no processo (SAKA e ISAYAMA, 2009).

Esta alternativa de produto final s6 € possivel pois a triacetina, além de ser
miscivel com metil ésteres de acidos graxos, ndo influencia as propriedades do
combustivel de modo a deixa-las fora de padrédo. Casas et al. (2010) estudaram a
influéncia de diferentes concentracdes de triacetina no biodiesel até 20% em massa,
que seria a proporcao estequiométrica dos dois componentes. Propriedades
importantes do biodiesel enquanto combustivel, como viscosidade cinematica, ponto
de fluidez, ponto de névoa, ponto de entupimento de filtro a frio, ponto de fulgor e
namero de cetano, ndo foram influenciadas ou foram melhoradas com a adi¢édo do
subproduto, permanecendo dentro dos padrdes europeu e norte americano. (CASAS
et al., 2010).

Contudo, a presenca da triacetina reduz o calor de combustdo do combustivel
(HHV — Higher Heat Value, em inglés) e aumenta sua densidade, de forma que, para
o padréo europeu, a adequacao do produto nestes parametros tolera no maximo 10%
em massa de triacetina — o padrao europeu estabelece como limite de densidade 900
kg/ms3, assim como a legislacéo brasileira da ANP. A triacetina, no entanto, é suscetivel
a decomposicao térmica, em temperaturas similares as de FAME. Ap0s exposicéo de
50 minutos a temperatura de 345 °C, a recuperacao da triacetina € reduzida pela
metade; apos exposicao de 30 minutos, até 70% pode ser recuperado (CAMPANELLI,
BANCHERO, e MANNA, 2010; SAKA e ISAYAMA, 2009; ANP, 2014).

Saka et al. (2009) viabilizaram a rota de interesterificagdo com metil acetato ao
com 6leo de colza em uma razdo molar de 42:1 (6leo metil acetato), a 20 MPa,
variando a temperatura entre 270 e 380 °C em um reator tubular. Biodiesel foi obtido
com rendimento satisfatério de 97% em massa a partir de 350 °C, com 45 minutos de
reacdo. Embora tenha sido obtida conversédo mais rapida a 380 °C, em tempos longos

de reacdo o rendimento diminuiu, provavelmente devido a degradacdo do FAME, ja
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gue esta reacao ocorre a temperaturas tao altas quanto a rota de transesterficagao
supercritica.

Os autores também concluiram que a insteresterificacdo é mais lenta que a
reacao supercritica com metanol, o que configura outra desvantagem para esta rota.
Considerando a estequiometria das rea¢fes, o rendimento maximo tedrico do
processo seria em torno de 125% em massa ao somar a producéo da triacetina ao
biodiesel, se considerar que o limite de 100% é obtido com apenas FAME considerado
biodiesel (levando em conta a massa molar da trioleina como o do triglicerideo e do
metil oleato como FAME). Os autores, obtiveram um rendimento maximo de 105% em
massa para tal cenério, como mostra a Figura 2.2 (SAKA e ISAYAMA, 2009).

Figura 2.4. Rendimentos para FAME e biodiesel (FAME + triacetina) através da
interesterificagdo do 6leo de colza e metil acetato, a diferentes temperaturas.
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Fonte: SAKA e ISAYAMA, 2009.

Goembira et al. (2012) obtiveram resultados muitos similares ao realizar a
reacdo com Oleo de colza a 350 °C, 17.8 MPa e razdo molar igual a 42:1 (6leo:éster)
para diferentes ésteres carboxilatos. Para reacdo com metil acetato, atingiram
rendimento de 89,7% em massa, 0 maior entre todos os ésteres carboxilatos, e
confirmaram a reatividade menor quando comparado com o metanol e com o dimetil
carbonato (GOEMBIRA, MATSUMURA, e SAKA, 2012).

A influéncia de fatores da reagcdo como tempo, razdo molar entre Oleo e
reagente, temperatura e presséo foi estudada por Goembira e Saka (2013). Ao variar
o tempo de reacdo a 350 °C, observaram que o rendimento maximo ocorre aos 45

minutos de reacéo, pois reacdes mais longas levam a degradacéo do produto.
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O mesmo comportamento foi observado pelos autores ao variar a temperatura,
verificando que o valor 6timo para o parametro é 350 °C, acima do qual o rendimento
diminui pelo mesmo motivo. Quanto a presséao aplicada, pouco rendimento foi obtido
até 15 MPa, mas ao elevar para 20 MPa o rendimento aumentou consideravelmente.
Acima de 20 MPa, ndo houve variacdes significativas, logo os autores sugeriram este
valor para o processo. De forma similar, elevar a raz&o molar entre o metil acetato e
0 0leo aumenta o rendimento do processo, pois 0 excesso de reagente favorece as
reacoes diretas que ocorrem. Contudo, este efeito s6 € observado até a razédo de 42:1,
a partir da qual a razdo molar deixa de ter influéncia (GOEMBIRA e SAKA, 2013).

Farobie e Matsumura (2017a) estudaram a rota reagindo 6leo de canola com
metil acetato, com razdo molar igual a 40:1 (6leo:reagente) e pressdo de 20 MPa,
variando o tempo de reacao até 30 minutos e a temperatura em um reator continuo.
Como trabalhos anteriores, baixo rendimento foi obtido a temperaturas menores que
350 °C. O rendimento a 350 °C no entanto, foi baixo com 30 minutos, atingindo 83%
em base molar. O maior rendimento foi obtido a 380 °C, atingindo 97% em base molar
com 20 minutos de reacéao.

A diminuicdo do rendimento devido a degradacdo dos produtos nao foi
observada, mas o tempo de reacado foi curto quando comparado aos dos outros
trabalhos. A 400 °C, o maximo de rendimento foi obtido com apenas 10 minutos — 94%
em base molar, e ndo aumentou até o tempo maximo. O rendimento obtido ao elevar
a temperatura evidencia a degradacao térmica dos FAME. Além disso, o estudo
concordou com a menor reatividade do metil acetato em relacdo ao metanol
(FAROBIE e MATSUMURA, 2017a).

A producao de biodiesel utilizando metil acetato também foi realizada com 6leo
de girassol, soja, pinhdo-manso e 6leo de soja usado (com alto teor de acidos graxos
livres) por Campanelli et al. (2010). Variando os mesmos parametros gque 0sS outros
trabalhos ja citados, os resultados foram concordantes: os quatro 6leos tiveram maior
rendimento (proximo de 100% em massa, considerando apenas FAME) a 345°C e 20
MPa, com razdo molar igual a 42:1 e tempo de reagao de 50 minutos.

O rendimento variou pouco entre os 6leos, indicando que a composicao de
acidos graxos pouco influenciou na reacéo (os 0leos usados e o de colza tém mais de
80% de suas composi¢Oes formadas pelos ésteres dos acidos oleico e linoleico). A

presenca de acidos graxos livres ndo s6 ndo afetou o processo como aparentemente
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acelerou a reacéo, pois, além do efeito catalitico dos proprios &cidos graxos, o acido
aceético, produto da esterificacdo, também atua como catalisador acido. Este efeito dos
acidos graxos livres e da 4gua foi confirmado por Niza et al. (2013b). O processo se
mostrou tolerante aos dois componentes, mas é importante ressaltar que a presenca
da &gua leva a hidrélise dos triglicerideos, gerando glicerol como subproduto. Este
glicerol, no entanto, reage com o acido acético resultante da esterificacado, formando
triacetina e &gua (CAMPANELLI et al., 2010; NIZA et al. , 2013b).

O efeito do acido acético como aditivo foi explorado por Goembira e Saka
(2014), ao comparar o resultado da reacdo com e sem o acido. Na sua presenca,
reacfes paralelas mais rapidas que a interesterificacdo ocorrem — hidrélise do
triglicerideo em acidos graxos livres e triacetina e esterificacdo dos acidos graxos pelo
metil acetato —, permitindo realizar o processo em condi¢cdes mais brandas, como 300
°C, para evitar a decomposicao térmica, como 300 °C (GOEMBIRA e SAKA, 2014).

Tan et al. (2011) realizaram a reacao para o 6leo de palma e obtiveram como
condicBes otimas 400 °C e 22 MPa, razdo molar igual a 30:1 e 60 minutos de reacao.
Nessas condicdes, foi possivel obter um rendimento de 99% em massa. Novamente,
foi testada influéncia da presenca de agua e 4cido graxos livres e, para ambos, 0
rendimento aumentou (TAN et al., 2011).

A utilizacao de um reator de leito fixo para esta rota foi investigada por Dona et
al. (2013). Os experimentos foram realizados para 6leos de soja e de macauba,
variando a temperatura entre 300 e 400 °C, a razao massica entre éster e 6leo entre
2:1e5:1, e o tempo de reacdo até 45 minutos, mantendo a pressao a 20 MPa. Nestas
condi¢cbes, foram analisados o rendimento e a decomposicdo do biodiesel. Os
resultados foram similares aos outros observados: o maior rendimento se deu a 350
°C e 45 minutos de rea¢do, mas a degradacao dos produtos foi significativa em todos
os cenarios. O 6leo de macauba apresentou resultados mais satisfatorios que o de
Soja, por possuir mais acidos graxos livres — 0 que, no processo convencional com
catalise alcalina, € um problema, aqui € uma vantagem (DONA et al., 2013).

De acordo com o histérico de trabalhos sobre esta rota, a necessidade de
temperaturas mais altas e/ou tempos mais longos, quando comparada a outras rotas
alternativas e a transesterificacdo supercritica, € uma grande desvantagem,
principalmente devido ao efeito da degradacédo térmica, tanto dos FAME quanto da

triacetina. A literatura parece concordar que a temperatura mais indicada para esta
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reacdo esta em torno de 350 °C, para maximizar a conversdo sem que este fator se
torne critico. Por outro lado, por se dar em apenas uma etapa, a separacao é bastante
simples, sendo necessaria apenas a remoc¢ao do excesso de metil acetato e do 6leo
nao reagido, ja que a triacetina pode ser incorporada ao biodiesel. Dessa forma, Saka
e Isayama (2009) propdem apenas uma etapa de separagdo para este processo,
indicada na Figura 2.5 (SAKA e ISAYAMA, 2009).

Figura 2.5. Diagrama simplificado para o processo de interesterificacdo com metil acetato.
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Fonte: SAKA et al. (2009)

2.2 — Rota 2: Hidrolise com acido acético e esterificagdo com metanol

A Rota 2 consiste de duas etapas: na primeira, triglicerideos, ao reagir com
acido acético, sdo convertidos em acidos graxos, que sao esterificados por metanol
em FAME. A principal justificativa desta rota é a adogao de temperaturas de reacao
de até 300 °C, evitando a degradacao térmica dos ésteres.

2.2.1 — Primeira etapa: reacdo com acido acético

Nesta etapa, o 6leo é hidrolisado pelo acido acético, reacdo na qual um mol de
triglicerideo reage com trés mols do &acido, formando um de triacetina e trés mols de
acido graxo, como mostra a Figura 2.6. A reacdo também ocorre em trés etapas
reversiveis: primeiramente, uma molécula de acido acético reage com uma molécula
de triglicerideo, formando uma molécula de acido graxo e uma molécula de monoacetil
digilcerideo, que reage com outra molécula de acido acético para formar a segunda

molécula de &cido graxo e diacetil monoglicerideo; esta reage com a ultima molécula
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de &cido acético, para formar novamente acido graxo e, finalmente, triacetina (SAKA,
et al., 2010).

O acido acético é um importante commodity da indUstria quimica, utilizado
principalmente para producdo do mondémetro acetato de vinila, para producdo de
acetato de polivinila (PVA). Atualmente, sua rota de producdo mais comum € a
carbonilagdo do metanol com CO, portanto, se trata de um reagente de obtencao
viavel (YONEDA et al, 2001). Possui temperatura critica igual a 317 °C e presséo
critica de 5.8 MPa. Como seu ponto de ebulicdo € 118 °C, sua separagdo por

destilacao para recirculacéo é facilitada. (SAKA et al, 2010).

Figura 2.6. Reacdo de hidrdlise entre triglicerideo e 4cido acético.
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Fonte: Adaptado de SAKA et al., 2010

Saka et. al. (2010) analisaram o rendimento desta etapa a 20 MPa com uma
razdo molar entre 6leo de colza e acido acético igual a 1:52, variando a temperatura
entre 250 °C e 320 °C. Abaixo de 290 °C, o rendimento obtido n&o foi superior a 80%,
mesmo apos longos tempos de reacdo, indicando que, nestas condi¢des, 0s
reagentes sdo pouco misciveis. Contudo, a partir de 290 °C, obteve-se em torno de
90% de rendimento de &cidos graxos com 30 minutos de reacdo, como mostra a
Figura 2.7. Assim, considerando a temperatura critica do reagente, os autores
propuseram que esta etapa fosse executada a 300 °C por 30 minutos, para obtencao
de um rendimento de 91% em massa em relagc&o aos acidos graxos apos a separacao.
Apoés a retirada do excesso de acido acético, os produtos foram separados por
lavagem aquosa, na qual os acidos graxos foram recuperados na fase orgéanica e a
triacetina na fase aquosa.

Desta forma, € possivel conduzir o processo em condi¢des subcriticas, mais
brandas que a transesterificacdo supercritica por metanol e a interesterificacdo com
metil acetato, que ocorrem a 350 °C, evitando a degradacado térmica dos ésteres e
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maior gasto energético. O acido acético apresenta maior reatividade em relacéo ao
metanol, devido a possivelmente agir, também, como catalisador &cido. Além disso,
ao ser consumido, gera acidos graxos, que também podem apresentar certo efeito
catalitico. A desvantagem em relacdo a transesterificacdo € o excesso de reagente
utilizado, muito maior que para o processo em que se utiliza metanol (KUSDIANA e
SAKA, 2001; SAKA et al., 2010).

Figura 2.7. Rendimento de FFA em massa na hidrdlise com acido acético em diferentes
temperaturas, 20 MPa e razdo molar de 52:1.
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Fonte: SAKA et al., 2010.

2.2.2 — Segunda etapa: esterificacdo supercritica com metanol

A segunda reacdo desta rota acontece em apenas uma etapa reversivel, em
que uma molécula de acido graxo reage com uma molécula de metanol, formando

uma molécula de FAME e uma de 4gua, como mostrado na Figura 2.8.

Figura 2.8. Reacédo de esterificacao entre 4cidos graxos e metanol.

(0] 0]

Il Il
R-C-OH t H,c-OH e=—p R-C-OCH, + HO
Acidos graxos ~ Metanol FAME Agua

Fonte: Adaptado de SAKA et al., 2010.
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Saka et al. (2010) conduziram esta reacao apoés a realizacao da primeira etapa,
variando a temperatura (270 e 300 °C) e a pressao (17 e 20 MPa), com uma razéo
molar entre metanol e acido graxo igual a 14:1, e obtiveram um rendimento de 95%
em massa em relacdo ao 6leo usado na primeira etapa, com apenas 2 minutos de
reacdo a 300 °C e 15 minutos de reacdo a 270 °C. Nesta etapa, é possivel que
diglicerideos, monoglicerideos e triglicerideos ndo convertidos na primeira reagédo
reajam com o metanol, gerando também glicerol. A purificacdo dos FAME se deu com
a evaporacao do excesso de metanol. Como a temperatura critica do metanol é de
239 °C, a segunda parte do processo é realizada com o alcool em estado supercritico
(SAKA et al., 2010).

A mesma reacéo de esterificacao foi realizada por Kusdiana e Saka (2004b) no
processo em duas etapas mencionado no capitulo anterior. Ao comparar 0S
rendimentos da esterificacdo de FFA e da transesterificagdo dos triglicerideos, ambas
com metanol supercritico a 270, 300 e 350 °C, ficou claro que a esterificacdo ocorre
mais rapidamente que a transesterficacdo, possibilitando condicbes mais brandas de
processo. Os autores também analisaram a influéncia da razdo molar entre metanol e
acido oleico, chegando a conclusédo de que uma razéo igual a 3 é suficiente para se
obter alto rendimento. Considerando que 0s processos supercriticos utilizam grande
excesso de reagente para evitar reacdes reversas, este parametro € importante para
reduzir gastos com equipamento e energia. (KUSDIANA e SAKA, 2004b).

Diferentes parametros da reacdo de esterificacdo em estado supercritico e
suas influéncias no rendimento foram estudados por Alenezi et al. (2010). Foi utilizada
como matéria prima uma mistura de acidos graxos, mas de maior parte (88%) acido
oleico, componente principal do 6leo de colza, e todas as rea¢cBes ocorreram a 10
MPa. O efeito da razdo molar parece concordar com o trabalho de Kusdiana e Saka
(2004b) — embora seja necessario o excesso de metanol para deslocar o equilibrio no
sentido da reacao direta, ha uma razdo oOtima. As reacdes com razao molar entre o
metanol e os acidos graxos iguais a 1.6:1 e igual a 3:1 obtiveram o0 mesmo rendimento
de 97% molar apés 30 minutos de reacdo a 270 °C, mas com razédo igual a 7:1 o
rendimento foi um pouco menor, chegando a 91% apos os mesmos 30 minutos, na
mesma temperatura. Conclui-se, entdo, que a catalise dos éacidos graxos tem
influéncia importante na reacdo, pois até certo ponto sua contribuicdo na conversao

se sobrepbe ao excesso do reagente. Os resultados analisando a variagdo de
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temperatura também se mostraram coerentes com outros trabalhos, ja que, a 320 °C
e razdo molar igual a 7:1 (metanol:6leo), obteve-se o elevado rendimento de 97%
molar com apenas 5 minutos de reacdo. Para atingir o mesmo rendimento, com a
mesma razao molar a 290 °C, foram necessarios 30 minutos (ALENEZI et al. , 2010).

Os resultados obtidos pelos autores a 270 °C estédo expostos na Figura 2.9.

Figura 2.9. Rendimentos molares da esterificagdo de acidos graxos com metanol a 270 °C e 10
MPa com diferentes raz6es molares.
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Fonte: ALENEZI et al. (2010).

Da mesma forma que para a rota com metil acetato, o rendimento maximo
tedrico do processo seria em torno de 125% em massa, sendo reportado por Saka et
al (2010) um rendimento de 117% em massa ao misturar os dois produtos, nas
condicbes comentadas anteriormente. Esta abordagem para 0 processo €
interessante, pois, além de evitar a saturacdo do mercado de triacetina — fendbmeno ja
observado para o glicerol -, é possivel aumentar a producéo liquida do produto de
maior interesse, o biodiesel (SAKA et al., 2010; TIN et al., 2014).

Saka et al. (2010) sugeriram um diagrama de processo para esta rota, exposto
na Figura 2.10. ApOs a mistura do 0leo com acido acético e hidrélise subcritica, os
produtos desta reacdo sao separados por lavagem aquosa, da qual triacetina e acido
acético sdo recuperados na fase aguosa e 0s acidos graxos sdo levados ao segundo
reator com metanol em condi¢cfes supercriticas para esterificacdo. Um separador de

fases € usado para recuperar parte do excesso de metanol, seguido de um purificador
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ndo especificado que ird separar o restante do metanol e a agua dos FAME. A fase
aquosa da primeira etapa também €& submetida a uma purificagdo ndo especificada
para obtencéo da triacetina, que sera misturada com os FAME e, assim, compor o
biodiesel no produto final. Realizar a separacao intermediaria entre as duas etapas
pode ser vantajoso para diminuir o tamanho dos equipamentos na segunda etapa.
Contudo, isto impde ao processo aquecimentos e resfriamentos sucessivos,
aumentando 0 gasto energético, 0 que pode configurar uma das maiores
desvantagens desta rota (SAKA et al., 2010).

Figura 2.10. Diagrama do processo de obtencéo de biodiesel por hidrélise com acido acético e
esterificacdo com metanol.
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Fonte: (SAKA et al., 2010)

2.3 — Rota 3: Reacao com dimetil carbonato (DMC)

A terceira rota € a obtencdo de FAME a partir de uma reacdo entre 0s
triglicerideos e o dimetil carbonato. Diferente de todas as outras vias descritas, esta
reacdo acontece em duas etapas reversiveis: na primeira, uma molécula de DMC
reage com uma molécula de triglicerideo, liberando duas moléculas de FAME e um
intermediario, o carbonato de glicerol de acido graxo (FAGC - fatty acid glycerol
carbonate, em inglés). Na segunda etapa, a molécula de FAGC reage com a segunda
molécula de DMC para formar uma molécula de FAME e o subproduto da rota, o
dicarbonato de glicerol (FAROBIE e MATSUMURA, 2017b). A reacdo e sua
estequiometria sdo mostradas na Figura 2.11.

O DMC é um reagente atrativo por poder ser considerado uma alternativa verde

na industria de sintese organica e ter diversas aplicagbes como agente de metilagdo
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e de carbonilacdo. E uma substancia n&o toxica e biodegradavel, além de possuir
rotas de obtencdo ambientalmente interessantes. A rota industrial mais utilizada
atualmente é a carbonilacdo oxidativa do metanol com mondéxido de carbono e
oxigénio, catalisada por cloreto de cobre (I). Como metanol e mondxido de carbono
podem ser obtidos a partir do gas de sintese de biomassa, a obtencédo de biodiesel
utiizando DMC desta rota utilizaria apenas reagentes de origem renovéavel.
(DELLEDONNE, RIVETTI, e ROMANO, 2001; FABBRI et al., 2007; TUNDO e SELVA,
2002)

Embora ainda ndo tenham aplicacdo industrial, rotas ainda mais
ambientalmente sustentaveis, como a carbonilagdo do metanol direto com CO:2 ou
converséo direta de CO2 em DMC vém sendo estudadas (FERREIRA et al., 2013).
Além disso, o DMC nao se decompde a temperaturas menores que 390 °C, logo
utilizd-lo como reagente em processos supercriticos € viavel — seu ponto critico é
274,9 °C e 4,63 MPa (ILHAM e SAKA, 2009; CROSS et al., 1976).

Figura 2.11. Reag¢do com dimetil carbonato em duas etapas.
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Adaptado de Farobie e Matsumura, 2017b.

A producéo de biodiesel por esta rota via processo supercritico foi estudada
por Rathore et al. (2014), utilizando 6leos crus de pinhdo manso e Pongamia pinnata
como mateéria-prima e DMC e dietil carbonato como reagentes, em um reator batelada,
otimizando parametros como razao molar, temperatura e tempo de reacdo. Para todos
0s experimentos, realizados a 15 MPa, a maior conversao obtida foi para o sistema

com Oleo de pongamia e DMC, o que mostra que o dimetil carbonato € mais reativo
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gue o dietil carbonato. Como nas outras rotas, o aumento da razdo molar resulta no
aumento da conversao, pois favorece a reacdo direta, mas até certo ponto.

Para a reacdo com DMC, s6 houve aumento significativo da converséo até
razdo molar igual a 40:1 (DMC:0leo). Em relacédo a temperatura e tempo de reacéao,
0s parametros 6timos foram 325 °C e 45 minutos, nos quais se obteve converséo de
99%. Temperaturas mais altas resultaram em conversdes menores e diminuicao da
conversdo com o0 aumento do tempo, o que indica degradacéo térmica dos produtos.
Ao analisar a estabilidade térmica do biodiesel obtido, verificou-se que perdas
consideraveis ocorrem a partir de 350 °C. Os resultados descritos podem ser
visualizados na Figura 2.12 (RATHORE et al., 2014).

Figura 2.12. Conversédo de 6leo cru de pongamia em biodiesel por reacdo com dimetil
carbonato em diferentes temperaturas: (o) 250, (m) 275, (A) 300, (#) 325, (¢) 350, and (x) 375 °C.
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Fonte: RATHORE et al., 2014.

llham e Saka (2009) foram os primeiros a realizar esta reacdo no estado
supercritico. Os autores, no entanto, reportaram a obtencéo de glicerol carbonato e
acido citramalico como subprodutos, ao invés do dicarbonato de glicerol, em uma
reacdo de trés etapas — na primeira formando diglicerideo e FAME, na segunda,
monoglicerideo e FAME e, finalmente, os subprodutos finais e FAME, consumindo um
total de trés moléculas de DMC para cada molécula de triglicerideo. Utilizando 0leo
de colza, foi possivel obter biodiesel com rendimento de 94% em massa com um
reator batelada apds 12 minutos, a 350 °C e 20 MPa (ILHAM e SAKA, 2009). Outra
interpretacdo para a obtencdo destes subprodutos € que, a pressfes mais altas, o
dicarbonato de glicerol € decomposto em glicerol carbonato e acido citramalico na
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presenca de DMC, o que explicaria também a diferengca na estequiometria dos
reagentes entre este trabalho e os demais. No presente trabalho, decidiu-se por
considerar a reacdo explicitada anteriormente por ser mencionada por um numero
maior de autores.

Em outro trabalho, Ilham e Saka (2012) analisaram o0s parametros para o
processo que resultaram no maior rendimento. Os autores constataram que a 300 °C
e 20 MPa se obtinha o melhor resultado — 96% em massa. Temperaturas mais altas
ou tempos mais longos levaram a decomposicao térmica, e pressdes maiores nao
aumentaram o rendimento (embora evitassem a decomposic¢ao). Similar ao trabalho
de Rathore et al., a razdo molar 6tima encontrada foi 42:1 (DMC:0leo), acima da qual
nao se observa aumento da conversado. O trabalho também verificou que o dimetil
carbonato, a pressbes tado altas quanto 20 MPa, € estdvel mesmo sob altas
temperaturas (380 °C) (ILHAM e SAKA, 2012).

llham e Saka (2010) realizaram também o processo em duas etapas: primeiro,
hidrolisando triglicerideos com agua subcritica, gerando &cidos graxos e glicerol;
posteriormente, reagiram os acidos graxos com DMC, obtendo os FAME e glioxal. Na
hidrélise, rendimentos maiores que 90% foram obtidos a 270 °C e 27 MPa apods 25
minutos de reacéo. Na esterificacdo, 97% de rendimento em massa foi obtido ap6s
15 minutos, a 300 °C e 9 MPa.

A via em duas etapas, assim como para as rotas com metanol e acido acético,
tem a vantagem de se poder aplicar condi¢bes mais brandas de processo, a fim de
evitar a degradacédo dos produtos. Contudo, esta via gera glicerol como subproduto,
embora este possa ser convertido a glicerol carbonato, um composto de maior valor
agregado, ao reagir com DMC (CHEOL KIM et al., 2007; ILHAM e SAKA, 2010).

A rota também foi estudada quanto a aplicacdo de catalisadores e condicbes
muito mais brandas. Fabbri et al. (2007) foram os primeiros a realizar a reagdo com
DMC, na qual utilizaram metéxido de s6dio como catalisador. Os autores descreveram
a reacdo como apenas a primeira etapa da reacdo supercritica, indicando como
subproduto final a mistura de FACG, os quais poderiam ser incorporados ao biodiesel
sem comprometer sua qualidade (assim como a triacetina). A presenca de dicarbonato
de glicerol e glicerol carbonato foi detectada, no entanto, indicando que alguma parte

dos FACG foi convertida — a razdo molar entre os produtos FAME e FACG foi de 3.7:1,
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enquanto a estequiometria exige que seja 2:1 (FAME:FAGC). Apés 5 horas de reacao
a 90 °C, foi possivel obter 99,5% de conversao (FABBRI et al., 2007).

Rathore et al. (2015) realizou a conversao de 6leo em FAME ao reagir com
DMC utilizando KOH como catalisador basico. Por ser miscivel no 6leo, o DMC se
apresenta como um reagente mais ativo que o metanol, gerando 96% de conversao
com 8 horas de reacdo a 80 °C. Os autores também indicam que a separagdo do
catalisador é mais facil que na transesterificacdo convencional, devido a diferencas
na polaridade que tornam o KOH insoltvel no DMC (KOH é soltvel em metanol por
ser uma molécula polar), embora tenha sido usada, para tal operacéo, resina de troca
iGnica, 0 que torna o processo mais caro do que com uma simples lavagem aquosa
(RATHORE et al., 2015).

Zhang et al. (2010a) também utilizaram o KOH como catalisador, obtendo
rendimentos similares para as mesmas condicbes de temperatura, razdo molar e
tempo de reagdo. Os autores ainda indicaram o caminho reacional como em duas
etapas, primeiro com a formacdo de FAGC, e em seguida com a formacdo de
dicarbonato de glicerol, que sofre hidrolise no meio basico para formar glicerol
carbonato, metanol e CO2 (ZHANG et al., 2010a).

Kwon et al. (2014) analisaram o processo sob pressdo ambiente e sem
catalisador, usando um reator de leito fixo com alumina ativa, com a proposta de que
0 material poroso proporcionasse sitios de adsor¢céo onde a reacédo pudesse ocorrer,
e assim tornar possivel a producéo de biodiesel com um sistema heterogéneo onde o
Oleo esta liquido, mas o reagente esta no estado gasoso, sem precisar atingir sua a
pressao critica. A temperatura necessaria para atingir conversdes altas foi maior que
para o processo supercritico - 350 °C -, expondo o produto a degradacfes térmicas,
mas, como o tempo de residéncia no reator foi muito curto — de apenas 2 minutos —
nao foi observado tal fenomeno (KWON, Y1, e JEON, 2014).

Kurle et al. (2013) utilizaram o triazabiciclodeceno (TBD) como catalisador para
0 processo com Oleo de canola e DMC em escala laboratorial € em simulacdo em
Aspen Plus®. O catalisador tolera a presenca de acidos graxos livres e sua separacdo
é feita por filtracdo, o que facilita o downstream do processo pois ndo ha formacgéo de
saponificados. As condi¢cdes de processo nao foram detalhadamente estudadas, de
forma que a reacao se deu com excesso de DMC a 60 °C por 6 horas, com converséao

completa.
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Os autores consideraram FAGC como subproduto e glicerol carbonato e
dicarbonato de glicerol como subprodutos paralelos. O excesso de DMC foi removido
em um vaso de flash a vacuo, e reciclado. O TBD, solavel apenas em DMC, foi entdo
removido por filtragdo. Glicerol carbonato e dicarbonato de glicerol foram separados
do biodiesel, aqui uma mistura de FAME e FAGC, em uma coluna de destilacdo a
vacuo de 26 estagios. Ao fim, obteve-se 1,102 toneladas de biodiesel por tonelada de
0leo de canola utilizado, com um consumo total de energia de 0,202 kWh por kg de
biodiesel produzido (KURLE et al., 2013).

A reacdo com DMC acaba por néao ser clara quanto aos subprodutos formados
devido as diversas reacfes envolvidas. Enquanto alguns autores reportaram como
subproduto o dicarbonato de glicerol, outros, especificamente os que trabalharam em
temperaturas ndo supercriticas, relataram apenas a primeira reacdo, obtendo
majoritariamente o intermediario FAGC e dicarbonato de glicerol em menores
guantidades. Nesses casos, os FAGC foram incorporados ao biodiesel como aditivo,
enquanto o outro subproduto foi separado. Ainda, ha a hidrdlise do dicarbonato de
glicerol em glicerol carbonato, metanol e COz, que, para ser evitada, deve-se garantir
a auséncia de agua.

Rathore et al. (2014) sugeriram apenas FAME e dicarbonato de glicerol como
produtos da reacado, depois da qual o excesso de DMC ¢é removido por colunas de
flash e 0 excesso de 6leo, por um decantador. Os autores propdem que a mistura de
FAME e dicarboanto de glicerol seja utilizada como biodiesel, sem apresentar prejuizo
das suas propriedades, assim como com a triacetina. Apds a reacdo para obtencao
de FAME e a remocéo do excesso de dimetil carbonato, o produto restante — FAME e
DCG - foi analisado, mostrando que suas propriedades estavam dentro dos
parametros estabelecidos pelos padrdes americano e europeu. Contudo, por ser
intermediario do glicerol carbonato, composto de alto valor de mercado, o dicarbonato
de glicerol e 0 FAME podem também ser separados em uma coluna de destilacéo, a
depender da estratégia e viabilidade econémica do processo. O fluxograma completo

para o processo descrito esta explicitado na Figura 2.13 (RATHORE et al., 2014).
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Figura 2.13. Processo utilizando DMC como reagente, produzindo FAME e dicarbonato de

glicerol (GDC) como produtos.

Retirado de RATHORE et al. (2014)

2.4 — Outras rotas

Além das rotas ja descritas, que sdo o foco da analise do presente trabalho,
outros reagentes ja foram avaliados para producdo de biodiesel — alguns deles ja
mencionados, como ésteres carboxilatos, estudados por Goembira et al. (2012), e 0
dietil carbonato, estudado por Rathore et al. (2014).

Farobie et al. (2017b) realizaram um estudo sobre o estado da arte para
processos supercriticos de producdo de biodiesel. Para as rotas com dimetil carbonato
e metil acetato, o presente trabalho revisou todos, mas ndo apenas, os trabalhos
mencionados pelos autores. Além destas duas rotas, a reacdo com éter metil terc-
butilico foi mencionada. A revisdo da rota com acido acético ndo foi realizada, e
apenas o trabalho de Saka et al. (2010) foi encontrado para esta rota. (FAROBIE e
MATSUMURA, 2017b).

Farobie et al. (2014) analisaram a producao de biodiesel utilizando éter metil
terc-butilico (MTBE), que, em trés etapas, produz FAME e terc-butil éter de glicerol,
reacao na qual diglicerideos e monoglicerideos séo os intermediarios. As condicdes
de processo com melhor rendimento foram 400 °C, 10 MPa, por 12 minutos, atingindo
rendimento de 95% em massa. A 350 °C, o rendimento maximo foi de 44%, indicando
gue esta rota necessitaria de temperaturas ainda mais altas. De fato, ja aos 15 minutos
de reacdo a 400 °C, foi possivel observar a degradagé&o dos produtos, diminuindo o
rendimento para em torno de 90%. Esta é a grande desvantagem desta rota frente as
outras alternativas citadas, visto que seu subproduto também pode ser incorporado
ao biodiesel, pois aprimora o numero de cetano e diminui as emissdées de material
particulado e de CO (FAROBIE e MATSUMURA, 2017b; FAROBIE, YANAGIDA, e
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MATSUMURA, 2014). A producéo de biodiesel utilizando este reagente, portanto, nao
parece ser tao atrativa quanto aquelas com os outros trés reagentes descritos — metil
acetato, acido aceético e metil acetato —, pois o rendimento do processo seria muito

sensivel ao tempo de reacdo e a temperatura.
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CAPITULO 3 — PREPARACAO DO AMBIENTE DE SIMULACAO

Apoés a apreciacdo do estado da arte no capitulo anterior, neste capitulo sera
descrita a metodologia de simulacdo dos processos no simulador comercial Aspen
Hysys®. Primeiro, foram definidos os componentes dos processos e sua insercdo no
programa. Em seguida, foram determinados os modelos termodinamicos mais
adequados para representar os sistemas envolvidos. Depois, foram definidas a
capacidade produtiva das plantas e as correntes de entrada. Por fim, as reacfes foram

modeladas de acordo com os modelos cinéticos descritos na literatura.

3.1 — Definicdo dos componentes envolvidos

A seguir esta descrita a metodologia escolhida para representar as matérias-
primas, produtos, intermediarios, subprodutos e demais componentes envolvidos.
Quando os componentes ndo foram encontrados na base de dados do simulador, eles

foram definidos como pseudo-componentes.

3.1.1 — Representacdo do O6leo, acidos graxos, biodiesel, dimetil carbonato e
dicarbonato de glicerol

Sendo o 0leo vegetal, o biodiesel e os acidos graxos misturas de diferentes
moléculas, suas propriedades foram estimadas e inseridas no simulador como trés
pseudo-componentes. Ja o reagente e subproduto da terceira rota, o dimetil carbonato
e o dicarbonato de glicerol, respectivamente, ndo se encontravam na base de dados
do simulador, e tiveram também que ser inseridos como pseudo-componentes,
atraves da estimativa de suas propriedades.

As propriedades de moléculas individuais foram calculadas através do método
de contribuicdo de grupos de Constatinou e Gani, como realizado em trabalhos
anteriores (YOUNG, PESSOA, e QUEIROZ, 2015b). O método consiste na estimativa
do ponto de ebulicdo, temperatura critica, presséo critica, volume critico e fator
acéntrico (w) da substancia, conforme duas ordens de contribuicdo. Contudo, neste
trabalho, visto que os grupos de segunda ordem nao necessariamente levam a

melhores resultados, foi utilizada apenas a contribuicdo de primeira ordem, por
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simplificagéo. As relagbes considerando apenas contribuicbes de primeira ordem
estédo descritas nas Equactes 3.1 a 3.5 (POLING, PRAUSNITZ e O'CONNELL, 2004).

Te (K)=181,128In[ Ni(tc )] (3.1)

Z K 1K

2
P. (bar) = [z Nk (pCy) +o,10022] #1375 (3.2)

K
To (K) = 204,359 In [2 NK(tb1K)] (3.3)
K
Ve (cm3mol™) = -0,00435 + [Z NK(VC1K)] (3.4)
K
1
(W)
w = 0,4085{In [Z Ny (W) +1 ,1507]} (3.5)
K

em que: Te, Pc, Tb, Vc € W S80 a temperatura critica, pressao critica, volume critico e
fator acéntrico, respectivamente;

tcik € a contribuicdo de primeira ordem do grupo K para Tg;

pcik é a contribuicdo de primeira ordem do grupo K para Pg;

tbik € a contribuicdo de primeira ordem do grupo K para Tb;

VCik € a contribuicdo de primeira ordem do grupo K para Vc;

wik € a contribuicdo de primeira ordem do grupo K para w;

Nk € o numero de repeticées do grupo K na molécula;

Para o calculo das propriedades de misturas, como Oleo, biodiesel e acidos
graxos, foi utilizada a regra de mistura de Lee-Kesler, da mesma forma que utilizada
por Young et al., (2015b).

Na Tabela 3.1, constam os grupos de primeira ordem de Constantinou-Gani e

suas contribuigdes:
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Tabela 3.1. Grupos de primeira ordem de Constantinou-Gani e suas contribuicdes

Grupo tCik pCik thik VC1K Wik

-CH3 1,6781 0,0199 0,8894 0,075 0,296
-CH=CH-  7,3691 0,0179 1,8433 0,0954 0,252

-CH2- 3,492 0,0106 0,9225 0,0558 0,147

-COO- 12,1084 0,0113 3,6446 0,0859

>CH- 4,033 0,0013 0,6033 0,0315 -0,071

-COOH 23,7593 0,0115 5,8337 0,1019 0,570
H3C-O- 6,4737 0,0204 2,2536 0,0875 0,442
HO- 9,7292 0,0051 3,2152 0,039 0,737
>C< 4,8823 -0,0104 0,2878 -0,0003 -0,351

Para o 6leo, foi considerado que as moléculas de triglicerideos eram compostas
por trés cadeias de &cido graxos idénticas, cada uma gerando a respectiva molécula
de &cido graxo, no caso da hidrélise com &cido acético, ou FAME, no caso da reacdo
com metil acetato ou dimetil carbonato. Por exemplo, a trioleina da origem ao acido
oleico, quando hidrolisada, e ao metil oleato, nas reacfes das rotas 1 e 3. Desta forma,
0s componentes acido graxo e biodiesel mantém a mesma proporcdo de cadeias
graxas que o 6leo. Além disso, foi considerada a presenca de 4cidos graxos livres no
Oleo, para estimar as propriedades de um o6leo cru.

O oleo foi modelado com a proporcéo de acidos graxos como o de canola/colza,
por ter sido utilizado em grande parte dos trabalhos revisados no Capitulo 2. Além
disso, mais de 80% de sua composicao é do acido oleico ou linoleico, como o0s outros
Oleos utilizados — de soja, girassol e Pongamia pinnata. Ainda, de acordo com
Companelli et al. (2010), a origem do 6leo pouco influencia na cinética das reacoes,
de forma que, em termos de rendimento de processo, a escolha do 6leo néo é
decisiva, e qualquer dos Oleos mencionados acima deve gerar resultados
semelhantes. A Tabela 3.2 apresenta composi¢ao dos 6leos de colza, soja, girassol e
pongamia em massa (CAMPANELLI, BANCHERO, e MANNA, 2010; GOERING,
SCHWAB, e DAUGHERTY, 1982; RATHORE et al., 2014).

Tabela 3.2. Composi¢cdo massica dos 6leos de colza (GOERING et. al, 1982), soja, girassol
(CAMPANELLI et. al, 2010) e Pongamia pinnata (RATHORE et. al, 2014).

Oleo Palmitico (16:0) Estearico (18:0) Oleico (18:1) Linoleico (18:1) Linolénico (18:2)
Colza 3,20% 0,86% 65,50% 22,28% 8,16%
Soja 11,8% 4,1% 23, 7% 55,5% 4,9%
Girassol 5,7% 2,9% 33,9% 57,5% -
P. pinnata 11,65% 7,5% 53,27% 16,64% 2,6%
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Como, para o método de contribuicdo de grupos de Constantinou-Gani, €
necesséaria a composi¢cao molar, foi realizada a conversao da composicéo do 6leo de
colza a partir da massa molar de cada triglicerideo, e a mesma composi¢ao molar foi
utilizada para o biodiesel e acidos graxos. A fracdo molar do 6leo cru composta por
acidos graxos livres foi determinada a partir da acidez do 6leo de colza indicada por
Goering et al. (1982), 1,14 mg KOH/g 6leo. Considerando que 1 mol de KOH neutraliza
1 mol de FFA e utilizando a média ponderada para a massa molar da mistura de
acidos, determinou-se que o 6leo contém em torno de 1,75% de acido graxo em base
molar (GOERING et al., 1982). A Tabela 3.3 exibe as propriedades estimadas para o
Oleo, acidos graxos e biodiesel, apds todas estas consideracoes.

Tabela 3.3 Propriedades estimadas para o 6leo, acido graxo e biodiesel

Componente Tc (K) Pc (kPa) Tb (K) V¢ (m3/kmol) w
Oleo 974,0101 318,8208 833,106 3,178401 1,94546
Acido Graxo 797,2669 1383,883 626,2067 1,039924 0,863368
Biodiesel 773,6503 1308,292 613,4129 1,098928 0,787983

Para o dimetil carbonato e o dicarbonato de glicerol, reagente e subproduto da
terceira rota, apenas o método de Constantinou-Gani foi aplicado, ndo sendo
necessarias as regras de misturas de Lee-Kesler, visto que se tratam de moléculas
individuais. A molécula de DMC foi modelada com 1 grupo —CHs, 1 grupo —COO-¢e 1
grupo HsC-O-, enquanto a molécula de DCG foi modelada com 1 grupo —CHs, 2
grupos —H2C—-0, 2 grupos —COO- e 1 grupo >CH-. O resultado da estimativa de suas
propriedades se encontra na Tabela 3.4.

Tabela 3.4. Propriedades estimadas para o dimetil carbonato e o dicarbonato de glicerol

Molécula Tc (K) Pc (bar) Tb (K)  Vc (m3/kmol) w
DMC 5449522733 44,75574 358,7967 0,24405 0,166666
DCG 677,3090145 34,3166 471,2008 0,41975 0,145757
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3.1.2 — Representacédo dos outros reagentes e subprodutos

Os demais reagentes utilizados — metil acetato, acido acético e metanol —foram
representados utilizando componentes do banco de dados do simulador. Assim

também foram representados os outros subprodutos: triacetina, agua e glicerol.

3.2 — Defini¢do do pacote termodinamico

Tradicionalmente, os pacotes termodinamicos mais utilizados em simulagao de
processos de producdo e biodiesel sdo o NRTL (Non-Random Two-Liquid) e
UNIQUAC (Universal Quasi-Chemical), indicados por Zhang et al. (2003a), devido a
presenca de compostos polares como reagentes e produtos. No presente trabalho, o
pacote NRTL apresentou melhor performance nos equipamentos de separagao
envolvendo equilibrio liquido-vapor, como tanques flash e colunas, logo este pacote
foi escolhido para simulacdo. Para a fase vapor, o modelo de Peng-Robinson foi
utilizado, por melhor representar o estado supercritico.

Entretanto, nas lavagens aquosas, presentes na purificacdo intermediaria da
Rota 2, o pacote UNIQUAC apresentou melhor desempenho, representando a
separacéo das fases liquidas tal qual descrito na literatura, o que levou a sua utilizacéo
apenas nesta da rota. O pacote NRTL nado representou de forma adequada a
miscibilidade da triacetina e do dicarbonato de glicerol no biodiesel. Os coeficientes
binarios entre os componentes utilizados foram os calculados pelo simulador para o
equilibrio liquido-vapor, sendo estes os que apresentaram melhor performance na
descricdo dos processos de separacdo, nos dois pacotes. Os coeficientes binarios
nao representaram bem na coluna de destilacdo para separacdo da triacetina do
biodiesel na Rota 1, apenas sendo possivel purificar o combustivel sem o calculo dos

coeficientes.

3.3 — Defini¢ao da capacidade produtiva das plantas

A capacidade produtiva dos processos foi definida a partir da producédo media
de uma planta de biodiesel no Brasil. De acordo com as informagfes de mercado

fornecidas pela ANP, em dezembro de 2019 havia 51 plantas em operacdo no pais,
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correspondendo a uma capacidade total autorizada de 25.819,97 m3/dia, o que leva a
uma média de 21,09 m3h de producdo de biodiesel por planta. Portanto, esta foi a
capacidade definida para as plantas no trabalho, considerando temperatura ambiente
(25 °C) (ANP, 2019c)

Escolheu-se ndo converter a vazdo massica em molar utilizando uma
densidade média para o biodiesel, pois a adi¢cao de triacetina no combustivel aumenta
a sua densidade, enquanto a adi¢cao de dicarbonato de glicerol a diminui, mantendo a
densidade do biodiesel sem subprodutos como intermediaria, de forma que a
densidade do produto final iria variar entre os cendrios, e, por consequéncia, a

capacidade das plantas dimensionadas variando de acordo.

3.4 — Defini¢do das correntes de entrada

Todas as correntes oriundas do ambiente externo ao processo foram definidas
a condicbes ambientes — 25 °C e 1 atm. A corrente de 6leo, principal corrente de
alimentacédo de todas as rotas, foi composta apenas pelo pseudo-componente Oleo,
configurando apenas o 6leo nao tratado em relacdo a presenca de FFA, mas sem
sélidos ou outras impurezas. As correntes dos reagentes também consideraram o0s
componentes puros, como a utilizacdo de grade industrial. A corrente de alimentacao
do &cido acético também foi simulada pura, logo a analise foi realizada utilizando acido
acético glacial. Uma pesquisa preliminar do preco do acido acético glacial em
comparacao aos precos da triacetina e do dimetil carbonato foi realizada para que
esta deciséo fosse tomada

Nas Rotas 1 e 3, ha apenas duas correntes de entrada — a do 6leo e a do
reagente (metil acetato e dimetil carbonato, respectivamente). A Rota 2 conta, além
da corrente de alimentagéo do 6leo, com duas correntes de alimentacao de reagentes
— acido aceético para a primeira etapa e metanol para a segunda —, e correntes de

alimentacao introduzindo a 4gua necesséria para a lavagem intermediéria.

3.5 — Modelagem das reacoes

Para simulagéo das reac¢des quimicas nos processos alternativos, foi realizada

uma revisao bibliografica em busca de modelos cinéticos capazes tanto de descrever
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as reacdes quanto de ser inseridos no simulador. O modelo inserido no simulador foi
sempre o de lei de poténcias, informando os valores do fator pré-exponencial e da
energia de ativacdo. A principio, a busca procurou priorizar modelos obtidos a partir
de experimentos de bancada utilizando 6leo vegetal de mesma origem. Contudo, tal
rigor ndo se mostrou possivel, devido a escassez de estudos cinéticos para estes
processos. Entretanto, como discutido em secdo anterior, Companelli et al. (2010)
mostraram que, para processos supercriticos, a origem do 6leo ndo tem influéncia
critica nos parametros cinéticos. Este fato permitiu unificar a matéria-prima para todas
as rotas, mesmo que os 6leos utilizados nos estudos cinéticos sejam diferentes. Ainda
assim, o presente trabalho reuniu modelos desenvolvidos a partir de 6leos com
composicdes similares, mais especificamente, compostos em sua grande maioria
pelos ésteres de acidos oleico e linoleico. A formacéao de produtos paralelos nas Rotas
1 e 3, decorrente da reacdo de acidos graxos livres com a triacetina e dimetil
carbonato, foram ignoradas por simplificacéo, ja que a fracdo molar de FFA no éleo

cru € baixissima.
3.5.1 — Interesterificagcdo com metil acetato

A Rota 1 é a que possui mais trabalhos com estudos relacionados a modelos
cinéticos da reacao. Apesar da conversdo de 6leo em biodiesel se tratar de trés
reacdes reversiveis e, portanto, necessitar de seis constantes de reacdo em um
modelo rigoroso, Campanelli et al. (2010) modelaram a reacdo com um modelo
simplificado de primeira ordem irreversivel em relacdo ao 6leo, logo, com apenas uma
constante de reacdo, como mostram as Equacdes 3.6 e 3.7, adaptadas do autor. Os
experimentos para obtencéo dos dados cinéticos foram realizados para o 6leo de soja,
Oleo de girassol (cru e usado) e 6leo de pinhdo-manso (Campanelli et al., 2010). A
Equacao 3.6 provém do balango molar do reator batelada no qual foram realizados os
experimentos, considerando o modelo cinético de primeira ordem mencionado, e sua

integracao levou a obtencdo da Equacéo 3.7.

dCéIeo
(_rc’)leo) =- dt

= kC%®° (3.6)
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C()Ieo
In (cg'e°> = -kt (3.7)

c%° indica a concentracdo instantanea de 6leo no meio, obtida através dos
rendimentos previamente calculados a partir da concentracdo de FAME e triacetina.
O subscrito 0 indica a concentracao inicial de 6leo. As concentracbes de FAME e
triacetina, por sua vez, foram obtidas através de aliquotas diretamente retiradas do
reator batelada em diferentes tempos de reacdo. O experimento foi realizado a 20
MPa e a temperaturas de 300, 315, 323, 330, 338 e 345 °C para cada 6leo, usando
uma proporcdo molar de 42:1 de reagentes, em excesso de metil acetato. As
constantes de velocidade de reacdo k obtidas para cada 6leo e temperatura se
encontram na Tabela 3.5. E possivel notar ndo s6 que os valores sdo extremamente
similares entres os 6leos, mas, também, que os valores para o 6leo de soja usado sédo
um pouco maiores do que para o 6leo cru em todas as temperaturas analisadas, além
de possuir uma energia de ativacdo menor, o que estd de acordo com a andlise
realizada por diversos trabalhos em relacédo a acdo de FFA e 4gua presentes no Gleo

usado.

Tabela 3.5. Constantes de velocidade de reacdo para a interesterificacdo com metil acetato
para diferentes temperaturas e éleos - k (x10° s?) - e respectivas energias de ativagdo (kj/mol).

Temperatura (°C) Soja Girassol Pinhdo Manso Soja usado
300 0,162 0,243 0,177 0,179
315 1,87 2,04 1,85 1,95
323 4,68 4,93 4,91 4,98
330 10,3 10,8 10,7 10,7
338 26,1 26,3 26,7 26,9
345 51,1 5,08 454 52,8
Energia de ativacéo 373 349 364 369

Fonte: Adaptado de CAMPANELLI et al. (2010).

Saka e Isayama (2009) realizaram uma analise preliminar da cinética, também
considerando a reacdo de primeira ordem irreversivel. Contudo, por implementar a
analise em apenas trés temperaturas e coletar amostras ap0s a evaporagdo do
excesso de metil acetato, os resultados foram considerados pouco confiaveis, logo

nao foram considerados como possivel modelo para a reacéo no simulador.
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Farobie e Matsumura (2017a) estimaram o0s parametros para um modelo
cinético rigoroso, composto por trés etapas reversiveis, com cada reacdo sendo de
segunda ordem. Os experimentos foram realizados com 6leo de canola em um reator
tubular continuo, a 300, 350, 380 e 400 °C, 20 MPa e excesso molar de metil acetato
de 40:1. O tempo de residéncia foi obtido pela razdo entre o volume do reator e a
soma das vazdes volumétricas de entrada do Oleo e do metil acetato. O modelo é
descrito nas Equacdes a 3.8 a 3.16, adaptadas do trabalho. A Tabela 3.6 retne os
resultados para todos os parametros cinéticos do modelo — energia de ativacao (Ea)
e fator pré-exponencial (A) (FAROBIE e MATSUMURA, 2017a).

TG + MA — Monoacetina + FAME (3.8)
Monoacetina + MA < Diacetina + FAME (3.9)
Diacetina + MA < Triacetina + FAME (3.10)
d[TG] ,
——=-k4[TG][MA] + k_1[Monoacetina][FAME] (3.11)

dt

d[Monoacetina]
dt

-ko[Monoacetina][MA]+k_,[Diacetina][FAME] (3.12)

= k4[TG][MA]-k_1[Monoacetina][FAME]-

d[Diacetina] , . .
T= ko[Monoacetina][MA]-k_;[Diacetina][FAME]-

-ks[Diacetina][MA]+k_3[Triacetina][FAME] (3.13)

d[Triacetina]

m = kz[Diacetina][MA]-k_3[ Triacetina][FAME] (3.14)

d[MA
% = -k [TG][MA]+k_s[Monoacetina][FAME]-k,[Monoacetina] [MA]+

+k_[Diacetina][FAME] -ks[Diacetina][MA]+k_3[Triacetina][FAME]  (3.15)

d[FAME]
dt
-k_,[Diacetina][FAME]+ks[Diacetina][MA]-k_s[ Triacetina][FAME]  (3.16)

= k4 [TG][MA]-k_1[Monoacetina][FAME]+k,[Monoacetina][MA]-
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Tabela 3.6. Parametros cinéticos de modelo rigoroso para interesterificacdo com metil acetato.

Constante de reacdo (L. molt.minY Ea (kJ/mol) A (L. molt.min?)

k1 207,87 2,83 x 10%
k-1 197,95 1,40 x 10%4
k2 68,55 1,17 x 10°
k-2 65,16 1,27 x 10*
ks 60,72 5,49 x 103
k-3 58,95 1,99 x 103

Fonte: Adaptado de Farobie et al. (2017a)

De acordo com os resultados apresentados, fica claro que a primeira reacdo —
a da formacao de diglicerideos — € a mais rapida, logo a conversao completa de
triglicerideos em triacetina é limitada pelas dltimas duas reagfes, em especial a
terceira. Farobie et al. (2017b), ainda, adaptaram seus resultados para uma cinética
de primeira ordem irreversivel em relacdo ao 6leo, para comparar com os resultados
de Campanelli et al. (2010) de Saka e Isayama (2009) através da Figura 3.1. Fica
claro que os resultados de Campenelli et al. (2010) e Farobie et al. (2017b) séo
muitissimos semelhantes, mostrando que o 6leo de canola possui comportamento
semelhante aos outros Oleos analisados. Por outro lado, os resultados de Saka e
Isayama (2009) destoam dos outros dois trabalhos, o que corrobora a deficiéncia da

metodologia adotada naquele trabalho.

Figura 3.1. Comparacéo através do grafico de Arrhenius dos parametros cinéticos para reagao
de primeira ordem entre trés trabalhos: Farobie et al. (2017) (o), Saka e Isayama (2009) (¢) e

Campanelli et al. (2010) para quatro tipos de 6leo (o), (x), (¢) e (A).
-2

4

In k[s]

-14
0.0014 0.0015 0.0016 0.0017 0.0018

1T [1/K]
Fonte: Retirado de Farobie et al. (2017)
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Dada a semelhanca nos resultados de Farobie et al. (2017) e Campanelli et al.
(2010) e a simplicidade muito maior deste segundo, decidiu-se utilizar o modelo
cinético para reacdo de primeira ordem irreversivel, obtidos por Campanelli et al.
(2010) para o Oleo de soja. Considerar a reacao irreversivel é bastante razoavel,
devido ao excesso de metil acetato utilizado. O simulador necessita que sejam
inseridos, como parametros cinéticos da reacdo, o fator pré-exponencial (A) e a
energia de ativacdo (Ea) da equacao de Arrhenius para a constante de reacao k. Os
valores da coluna relativa ao 6leo de soja da Tabela 3.5 foram utilizados na

linearizagao da equacao de Arrhenius conforme Equagdes 3.17 e 3.18:

k=A.e /rRT (3.17)
In(k)=In(A)- B/t (3.18)

em que R é a constante universal dos gases ideais e T, a temperatura em Kelvin.
Apbs realizada a regressao linear entre In (k) como variavel dependente e 1/T
como variavel independente, a energia de ativacéo foi obtida a partir do coeficiente
angular, cujo valor corresponde a —Ea/R, e o fator pré-exponencial foi obtido a partir
do coeficiente linear, cujo valor corresponde a In (A). A Tabela 3.7 contém os dados
utilizados e os convertidos para o logaritmo natural, e a Tabela 3.8, os resultados da
linearizacdo. O valor para R utilizado foi de 8314,472 J/(kmol.K). Com R2igual a 0,993,
a linearizacao foi considerada satisfatoria. O valor da energia de ativacéo foi 0 mesmo
gue o obtido pelos autores em seu trabalho e os valores da Tabela 3.8 foram os

inseridos no programa. A Figura 3.2 mostra o gréfico de Arrhenius obtido.

Tabela 3.7. Dados utilizados na linearizacdo da equacédo de Arrhenius para a constante de
reacao de interesterificagdo com metil acetato.

T (K) 1/T (1K) k (s9) In (k)
573,15 0,001745 1,62 .10 -13,3331
588,15 0,0017 1,87 .1005 -10,887
596,15 0,001677 4,68 .1005 -9,96963
603,15 0,001658 1,03 .1004 -9,18078
611,15 0,001636 2,61 .1004 -8,25099
618,15 0,001618 5,11 .1004 -7,57914

Fonte: Valores retirados de CAMPANELLI et. al. (2010).
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Tabela 3.8. Coeficientes da linearizacdo da Equacédo 3.18 e os parametros cinéticos da reacao
de interesreficagcdo com metil acetato.

Coef. Angular Coef. Linear Ea (kJ/kmol) A (s R2

-44891,7064 65,20991818 373250,8 2,09078 .10%® 0,993

Figura 3.2. Grafico de Arrhenius para os parametros cinéticos da reacédo de interesterificacao
com metil acetato.

-10 T

In (k)

_ R2=0,9932
-11 e

-12
-13

-14
0,00161 0,00166 0,00171 0,00176

1T (1/K)

3.5.2 — Hidrélise com acido acético

Ao contrario da primeira rota que foi estudada por diversos autores, apenas o
trabalho de Saka et al. (2010) descreve e analisa os resultados da hidrolise com acido
acético. Os autores incluem no trabalho um estudo sobre a cinética da reacao, sob o
modelo de uma cinética de primeira ordem, realizada em um reato continuo tubular,
fornecendo um grafico de Arrhenius com os resultados obtidos. Contudo, utilizam a
mesma metodologia que Saka e Isayama (2009), considerada inadequada na sec¢ao
anterior. Utilizando a mesma metodologia de regressao linear descrita na secao
anterior, o fator pré-exponencial e a energia de ativacdo da reacéo foram calculados,
retirando do grafico fornecido os valores das constantes de reacdo através do
programa PegaPonto®. A cinética foi testada no simulador para as mesmas condicoes
o trabalho — 300 °C, 20 MPa, proporgdes de reagentes em 52:1 de excesso de acido

e 91% de rendimento -, e 0 tempo de reacao obtido nao foi semelhante ao do trabalho.
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Desta forma, o presente trabalho optou por ndo utilizar os parametros cinéticos
desenvolvidos pelo os autores para descrever a reagao no simulador.

A solucéo encontrada foi a utilizacdo de um reator de conversdao. Como Saka
et al. (2010) utilizaram um reator tubular continuo para os experimentos de bancada,
o reator de converséo foi posteriormente dimensionado como um PFR, utilizando o
mesmo tempo de residéncia dos autores. O rendimento massico de acido graxo obtido
no trabalho de Saka et al. (2010) apés a lavagem aquosa para separa-los da triacetina
foi de 91%. A conversao utilizada no reator foi ajustada para que tal rendimento se

repetisse no processo.
3.5.3 — Esterificagdo com metanol

A reacdo dos acidos graxos com metanol no estado supercritico teve sua
cinética modelada e estudada por Alenzi et al. (2010). Utilizando um reator batelada,
0s autores avaliaram a cinética a 10 MPa, variando a temperatura em 250, 270, 290
e 320 °C. Embora as maiores conversdes tenham sido obtidas com um excesso de
1,6 mol de metanol para cada mol de acido graxo, a cinética foi analisada para um
excesso de 7:1. Como reagente, foi utilizada uma mistura de acidos graxos, em sua
maioria acido oleico (88% em massa) e linoleico (4,5% em massa). Os outros acidos
presentes foram, em ordem de maior proporcdo para menor, o palmitico, o estearico,
o beénico, o linolénico, o lauritico, o araquitico e o miristico. A mistura utilizada,
portanto, € comparavel com a composi¢cao dos 6leos utilizados nos outros trabalhos.

A reacao foi modelada como sendo de uma Unica etapa reversivel, de segunda
ordem no sentido direto e inverso. As Equacfes 3.19 e 3.20 descrevem o modelo
desenvolvido, indicando a estequiometria da reacdo e o balanco molar no reator
batelada, respectivamente (ALENEZI et al., 2010).

FFA + M < FAME + W (3.19)

d[FAME] d[FFA] \
5 - gt - “([FFAIMD - ks ([FAME]IW]) (3.20)

em que: [FAME] é a concentracéo de biodiesel;

[FFA] é a concentracao de acidos graxos;
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[M] é a concentracéo de metanol;
[W] é a concentracdo de agua;
ki € a constante da reacéo direta;

e k'1 é a constante de reacdo inversa.

Os autores desenvolveram a Equacéo 3.20 utilizando o conceito de conversao,

obtendo com isso a Equacéao 3.21:

dX -
== K1 (4 X) (1X0-K; 0O (Wo+x) (3.21)

onde X é a conversdo de FFA (reagente limitante), n € o nimero de mols de metanol
em excesso em relacdo ao acido graxo (no caso, 7) e Wo € a razdo entre as
concentracdes iniciais de 4gua e de FFA (no caso, 0). A partir da Equacéo 3.21, os

autores estimaram os parametros cinéticos, apresentados na Tabela 3.9.

Tabela 3.9. Parametros cinéticos para a reagéo de esterificacdo com metanol.

T (°C) 250 270 290 320 RZ2 A (min‘i[mol/molFFA]) Ea (kJ/mol)
ki (min-i[mol/molFFA]) 0,035 0,050 0,110 0,230 0,98 5x 10° 72
ki (mini[mol/molFFA]) 0,037 0,041 0,054 0,063 0,97 7.9 23,2

Fonte: Adaptado de ALENZI et al. (2010)

Como os parametros foram obtidos a partir de um balanco com base na
conversdo, as unidades das constantes de reacdo e do fator pré-exponencial dos
valores obtidos sdo em relacédo ao acido graxo: min-i[mol/mol FFA], sendo necessario
realizar a conversao para unidade de volume/(tempo.mol), tipica para constante de
tempo de segunda ordem, pois este € o formato aceito pelo simulador. Essa conversao
foi realizada com o auxilio do préprio simulador, extraindo de correntes nas mesmas
condicdes das reagOes experimentais o valor de densidade molar. Multiplicando este
valor pela fragdo molar inicial de FFA (1/8, ou 0,125), obteve-se o valor da densidade
molar relativa apenas ao FFA, que, ao dividir o valor das constantes de reacao, gerou
a conversao para os valores na dimensao desejada. Os valores das densidades
molares extraidos foram 8,079 kmol/m?3 para 250 °C, e 55,56 kmol/m3 para as outras

trés temperaturas. O valor muito menor para a temperatura de 250 °C gerou valores
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maiores das constantes de reacéo direta e inversa do que para as outras condic¢oes,
0 que, segundo a regra de Arrhenius, ndo é possivel. Assim, os valores experimentais
relativos a 250 °C foram descartados. Com o valor das constantes de reacéo para trés
temperaturas diferentes, a equacédo de Arrhenius foi linearizada, obtendo o fator pré-
exponencial e a energia de ativacdo, da mesma forma que realizado na secao 3.5.1.
As Tabelas 3.10 e 3.11 e a Figura 3.3 explicitam os resultados obtidos.

Tabela 3.10. Dados utilizados na linearizagdo da equacdo de Arrhenius para as constantes de
reacao de metil esterificacao.

T (K) T (1/K) ki (m3/s.kmol) ki (m3/s.kmol) In (k1) In (ki)
543 0,001841112 1,12 x10* 9,84 x10° -9,028 -9,227
563 0,001775726 2,64 x104 1,30 x10* -8,240 -8,951

593 0,001685914 5,562 x 10* 1,51 x10*4 -7,502 -8,797

Fonte: Valores adaptados de ALENZI et. al. (2010).

Tabela 3.11. Parametros cinéticos da reacdo de metil esterificacéo

A (m3/s.kmol) Ea (kJ/kmol) R? A’ (m3¥/s.kmol) Ea’ (kJ/kmol) R?
7719,829486  80944,73135 0,988 0,014830166 22486,65562 0,938

Figura 3.3. Gréfico de Arrhenius para os parametros cinéticos da reacéo de esterificagdo com

metanol.
-7,000
-7,500
_-8,000
< R = 0,988
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-9,000 \
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As energias de ativacdo encontradas, que ndo deveriam mudar em relacao as
do trabalho original, foram da mesma ordem de grandeza. A energia de ativacao da
reacao inversa foi muito proxima da relatadas pelos autores, enquanto a da reacao
direta apresentou maior erro. A diferenca pode ser explicada pelo descarte de um dos
quatro pontos experimentais. Os dados da Tabela 3.11 foram inseridos no programa
para modelar a reagéo.

3.5.4 — Reacao com dimetil carbonato

A cinética da reacdo com dimetil carbonato foi estudada por Rathore et al.
(2014) em um reator batelada, a uma pressao de 150 bar, excesso de DMC de 40:1
molar, variando a temperatura entre 250, 275, 300, 325 e 350 °C. Devido ao excesso
de reagente, a reacao foi modelada de forma simplificada, considerando primeira
ordem irreversivel. Os autores utilizaram 6leo de pinhdo-manso e de Pongamia
pinnata para analise e obtiveram resultados semelhantes para ambos. Como o 6leo
de pongamia possui composi¢cdo um pouco mais proxima da composicao do 6leo de
colza, os parametros deste foram utilizados (GOERING et al., 1982; RATHORE et al.,
2014).

A partir do balanco molar no reator batelada para a reacao, descrito na Equagéo
3.22, os autores realizaram o desenvolvimento até a Equacéo 3.24, da qual obtiveram
os valores da constante de reacdo k para diferentes temperaturas a partir do
coeficiente angular entre o tempo e a variavel dependente In (1/(1-Xtc)) (RAbTHORE
et al., 2014):

d(;IG = kCrg (3.22)
dﬁe = k(1-X1¢) (3.23)
(f_))((TT‘;) = kdt (3.24)
In(1/1x,,) =Kt (3.25)
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De posse dos valores de k, foi possivel tragcar os gréficos de Arrhenius, do qual
se extraiu, por regressao linear, os valores do fator pré-exponencial e da energia de
ativacdo, assim como para as rotas anteriores. Os autores apenas explicitaram os
valores obtidos para a energia de ativacdo (35,5 kJ/mol para o 6leo de pongamia) e 0
grafico de Arrhenius, exposto na Figura 3.4. Os valores de k, entdo, foram extraidos
do grafico com auxilio do programa PegaPonto®, para que o valor do fator pré-
exponencial pudesse ser obtido. Os valores utilizados na linearizacao estédo na Tabela
3.12 e os resultados para os parametros cinéticos da reacdo estdo na Tabela 3.13.
Os valores de k estdo em minutos, pois, no gréfico In (1/(1-Xtc)) X t, 0 tempo esta
expresso em minutos (RATHORE et al., 2014)

Tabela 3.12. Dados utilizados na linearizagdo da equacdo de Arrhenius para as constantes de
reacdo com dimetil carbonato.

T (K) UT (UK)  k (min?) In (k)
622,98 0,0016052 0,107744 -2,228
597,98 0,0016723 0,082381 -2,4964
572,90 0,0017455 0,063928 -2,75
547,95 0,001825 0,040260 -3,2124
522,96 0,0019122 0,029434 -3,5256
Valores adaptados de RATHORE et. al. (2014).

Tabela 3.13. Parametros cinéticos da reagcdo om dimetil carbonato

A(sY Ea (kJ/kmol) R2
1,8936275 35949,39417 0,993

Figura 3.4. Grafico de Arrhenius para a reacdo com dimetil carbonato: 6leo de Pongamia (A) e
de Pinhdo-manso (m)

g

L35 1.6 L.63 L.} LTS 1.8 LES L9 (]

T % 1T, (K1)

Fonte: Retirado de RATHORE et al., 2014
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CAPITULO 4 — SIMULACAO DOS PROCESSOS ALTERNATIVOS DE PRODUCAO
DE BIODIESEL

Neste capitulo, sdo descritos os fluxogramas de processo para cada rota
estudada, bem como seu processo de elaboracdo. A descricdo detalhada das
propriedades e composicdes das correntes de cada fluxograma estd disponivel no
Anexo 1.

Para as Rotas 1 e 3, diferentes cenarios foram analisados. Inicialmente,
procurou-se elaborar os fluxogramas de forma mais fiel possivel aos experimentos de
bancada descritos no estado da arte do Capitulo 2, no que tange as condi¢cbes de
reacao e processos de separacdo. Contudo, visto que nos trabalhos analisados as
conversdes eram muito elevadas para essas duas rotas (100% para a Rota 1
(CAMPANELLI etal., 2010), e 99% para a Rota 3 (RATHORE et al., 2014)), o tamanho
dos reatores obtidos foram grandes, o que levou a grandes investimentos iniciais.
Assim, cenarios com conversdes de 95% também foram elaborados. Se, por um lado,
uma conversao maior leva a equipamentos maiores, uma menor necessita de mais
matéria-prima para a mesma quantidade de produto final, e, como ja discutido, o custo
de matéria-prima é determinante para a viabilidade do processo (YOUNG et al.,
2015b). Assim, a analise econbmica presente neste trabalho visa identificar a
alternativa mais atrativa.

Além destes dois tipos de cenario, ha a questdo da utilizacdo do subproduto,
principal justificativa para as rotas alternativas. Novamente, se por um lado a utilizagéo
destes como componentes do biodiesel aumenta o volume produzido por volume de
matéria-prima utilizado, a purificacdo e comercializacdo dos subprodutos de maior
valor agregado que o proéprio biodiesel pode ser capaz de aumentar a margem de
lucro para o processo. Ainda, para a Rota 1, duas alternativas foram avaliadas para
purificar o biodiesel (que consiste apenas na remoc¢ao do 0leo nédo reagido) para as
rotas de conversdo de 100% — uma coluna de destilagcdo ou um vaso de flash. Para a
Rota 3 e os outros cenarios da Rota 1, o flash ndo se mostrou eficiente ainda na etapa
de simulacéo, visto que levava a uma perda muito significativa de FAME.

Para a Rota 2, apenas um cenario, em que se obtém biodiesel sem triacetina,
foi analisado, devido a complexidade da rota. Além disso, como o reator da primeira

etapa nao foi modelado a partir de uma cinética, a conversao deste ndo pode ser
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alterada. O reator da segunda fase ja apresentava uma conversdo menor na segunda
etapa, segundo a revisao bibliografica, além de j& se esperar deste um volume menor,
devido ao excesso de metanol ser bem menor que o utilizado nas outras reacgdes,
reduzindo a vazao volumétrica. A seguir estdo resumidos os cenarios elaborados e

suas consideragoes:

Rota 1

Cenério 1: 100% de conversdo, biodiesel sem triacetina, purificacéo por coluna;
Cenario 2: 100% de converséo, biodiesel sem triacetina, purificacédo por flash;
Cenario 3: 100% de conversao, biodiesel com triacetina, purifica¢do por coluna;
Cenario 4: 100% de conversao, biodiesel com triacetina, purificacdo por flash;
Cenério 5: 95% de conversao, biodiesel sem triacetina, purificacdo por coluna;
Cenario 6: 95% de conversédo, biodiesel com triacetina, purificagédo por coluna.

Rota 2

Cenario Unico: 91% de rendimento em massa na hidrolise (SAKA et al., 2010),

96% de conversao na esterificacdo (ALENEZI et al., 2010), sem triacetina.

Rota 3

Cenario 1: 99% de converséo, biodiesel sem dicarbonato de glicerol;
Cenario 2: 99% de converséo, biodiesel com dicarbonato de glicerol,
Cenario 3: 95% de converséo, biodiesel sem dicarbonato de glicerol,

Cenario 4: 95% de converséo, biodiesel com dicarbonato de glicerol.

Os processos tiveram suas correntes integradas energeticamente. Nos
fluxogramas, os trocadores de calor em que as correntes foram integradas foram
representados de forma simplificada, para reduzir o esforco computacional. A
temperatura de entrada e saida detalhada dos reatores, bem como o calor necessario
nas trocas térmicas, constam nos Anexos 1 e 2, e foram extraidos do simulador em

sistemas separados, para simplificagéo.
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O biodiesel obtido nas simula¢des foi 0 mais proximo possivel da especificacdo
da ANP para o combustivel, disponivel na Tabela 4.1. O ajuste para adequacao a
especificacao foi realizado nos processos de purificacdo. No caso de obtencéo de
correntes finais dos subprodutos, procurou-se manter pureza maxima. Nos cenarios
em gue os subprodutos foram assimilados ao combustivel, o limite minimo de 96,5%
em massa de teor de FAME néo pode ser respeitado. O de limite de acidez, expresso
na resolucdo em mg KOH/g de biodiesel, pode ser convertido em teor massico de FFA
através da massa molar do KOH e da massa molar média dos &cidos graxos,

considerando que 1 mol de KOH neutraliza 1 mol de &cido (ANP, 2014).

Tabela 4.1. Limites de especificac&o do biodiesel.

CARACTERISTICA LIMITE
Massa especifica a 20 °C 800 a 900 kg/m?3
Teor de agua <200 mg/kg
Teor de éster >96,5% em massa
Acidez 0,5 mg KOH/g (max.) — 0,353% w/w
Glicerol livre 0,02% em massa
Triglicerideos 0,2% em massa

Fonte: Adaptado de ANP, 2014.

4.1 — Rota 1: Esterificacdo com metil acetato

Apesar de diversos cenarios terem sido elaborados, o fluxograma variou muito
pouco entre eles, apenas divergindo na presenca do tanque flash para remocao do
Oleo residual. A diferenca entre os cendrios ocorre apenas no detalhamento das
correntes, disponivel no Anexo 1. A descricdo dos fluxogramas, portanto, é
semelhante para todos os cenarios. Nesta rota, foi utilizado o pacote termodindmico
NRTL, como sugerido por Zhang et al., (2003a). Os fluxogramas elaborados para os
cenarios da Rota 1 estdo expostos nas Figuras 4.1 e 4.2.

Primeiramente, as correntes de entrada “Oleo” e “MA” sdo misturadas no
misturador MIX-101, cada uma contendo o respectivo reagente puro, conforme
descrito na Secédo 3.4. Os misturadores de correntes em todos 0S processos Sao

apenas um elemento de simulacdo, sem correspondente fisico. A vazéo da corrente
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“‘MA” estad associada a fungdo Adjust do simulador ADJ-VazaoMA, para garantir
proporcdo molar de 42:1, como descrito a por Campanelli et al. (2010), autores do

trabalho utilizado para modelar a reagao.

Figura 4.1. Fluxograma de processo para a Rota 1: cenarios 1, 3,5 e 6.

to 2 ie
oL
5 | T]
T 2
g G, 8
.= |
% | —
o |
g
\
5
15
s 12
% -
a |§
i«}i ” g '
- WO S|
& @ ——‘—;—lg
o3 L ‘ [
13 .‘E I i
= (-3 B i =
|3 X § ?‘g If:; L
& 12 §
EI l ¢ !
£<] é
B 2
15 °
rﬂ& | .§
- :'_‘: 5 e
~ 8;': r¢3 §

48



2

|enpisai
03|10
— ogdeoynadsy
o =
= 801-O
9eAI00 51 g - T e
— 101-D Il : 8l m%_:_m
L} 2 | wé‘ [2salpoig
p— ). . -y SR H g
g & H_ ==
.. 004-0 1110
i _ puod
—_ eunaleu
[ £l aJ% o Z-LHSa¥dS

~dwin 145 Y
-2+ @ > "
wivioo L-1HSQ¥dS .

1o

mmFl.W

0H-D 7110
dojea’|-ray

1 oEmE__ucom ravy pe——= YINOBZEA-TQY

S

83; a‘ B_o
0310
_e-x_zuml
ﬂ - ¢-oL
moh 2 BB i ;s o ;
r ViNo9Y

L0L-¥dd

|'|_

S0L-D ¥0L-O 1-AD
" — ——

Noqm_w_ W SOl

iz
31
An

Figura 4.2. Fluxograma de processo para a Rota 1: cenéarios 2 e 4
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A corrente que sai do misturador é pressurizada pela bomba Pump-1 até 20
MPa, operacdo que também eleva a temperatura da corrente. Em seguida, 0s
reagentes passam por uma bateria de trés trocadores de calor para atingirem a
temperatura de reacao (345 °C). No primeiro trocador, TC-1, a corrente dos reagentes
“2” € aquecida, pela corrente “16” (nos cenarios com coluna) ou “17” (nos cenarios
com flash). A corrente quente é a corrente do produto final, que precisa ser resfriada
ao sair do equipamento de separacao. A troca € realizada de forma que a maior
temperatura na corrente “2-1” seja obtida, respeitando a temperatura de approach
minima de 10 °C no trocador. No segundo trocador, TC-2, a corrente de reagentes é
aquecida pela corrente “5”, que deixa o reator apds descompressao, de novo,
respeitando a temperatura minima de approach. Por fim, o trocador TC-3 aquece a
corrente até a temperatura final, por vapor superaguecido, dando origem a corrente
“3”, que entra no reator tubular PFR-101. As utilidades estéo especificadas no Capitulo
5.

Associadas ao reator PFR-101, estdo duas fungdes Adjust: ADJ-Rendimento,
gue determina o comprimento do reator para que o rendimento desejado (100% ou
95%) seja obtido; e a funcdo ADJ-Treator, que ajusta o calor retirado do reator para
garantir que o reator permaneca isotérmico (a reacao é endotérmica).

A corrente “4”, que deixa o reator, contendo FAME, triacetina, éleo residual e o
excesso de metil acetato, € descomprimida a 200 kPa na turbina K-101, para geracéo
de energia. A corrente segue entdo para remocao do excesso de metil acetato sendo
primeiro resfriada no trocador de calor TC-2, aquecendo a corrente que entra no
reator.

A remocédo do excesso de MA é realizada em duas etapas, primeiro por um
vaso flash, que tem como objetivo diminuir a coluna de destilacdo atmosférica que
vem logo em seguida. Antes de entrar no flash, portanto, a corrente “5-1” é resfriada
no trocador TC-4 até que a fase vapor remanescente puro em metil acetato (>99,9%
molar). O calor trocado em TC-4 foi ajustado pela funcdo ADJ-RemocaoMA, para
garantir tal especificacdo. Entdo, os produtos seguem para o flash V-101, do qual
saem a fase vapor, corrente “7”, pura em metil acetato, e a fase liquida, corrente “8”,
ainda contendo MA. A fase liquida segue para a coluna de destilacdo atmosférica
ColAtm-1. Nos cenérios 3, 5 e 6, o trocador TC-4 néo foi necessario, e o calor trocado

em TC-2 foi determinado pela temperatura de ajuste. Nestes cenarios, os trocadores
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subsequentes (TC-5, TC-6, TC-7), indicados no Anexo 2, S&0 0S mesmos que 0S
descritos posteriormente nesta secéo, ou seja, TC-4 foi ignorado.

Os parametros da ColAtm-1 foram determinados a partir dos resultados obtidos
com uma coluna do tipo shortcut, que calcula o nimero de estagios, o estagio de
carga, a estimativa de temperatura de topo e de fundo, a razao de refluxo minima e a
vazao de condensado e produto de fundo através do método FUG. Os valores foram
utilizados como estimativas iniciais para a coluna, e depois ajustados para atingir as
composicdes de topo e de fundo desejadas. Todas as colunas dos fluxogramas foram
determinadas desta forma, a ndo ser quando a coluna shortcut ndo convergiu. Nesses
casos, a determinacdo das colunas foi realizada através de um processo mais
exaustivo, no qual se inseriu como chute inicial de vazao de produto de topo um valor
calculado por balanco molar a partir da vazdo e composicdo de entrada e da
composicdo desejada de topo. O chute inicial para a razéo de refluxo foi 1, definido
de forma arbitraria, e para o nimero de estagios e estagio de carga foram utilizados
os valores sugeridos pelo simulador. Estes parametros, entdo, foram manipulados
para se atingir a separacao desejada.

A coluna ColAtm-1, que tem como objetivo remover todo o restante do excesso
de metil acetato da corrente de processo, gera uma corrente pura (>99,9%) que é
removida pelo topo, a corrente “9”, liquida ao sair do condensador. O produto de fundo,
corrente “10”, liquido ao sair do refervedor, é isento de metil acetato e é composto
apenas por FAME, triacetina e 6leo ndo reagido. A coluna possui 5 estagios teoricos
e razao de refluxo igual a 1. A presséo da corrente de entrada “8” é 200 kPa, a do topo
€ 160 kPa, e a do fundo, 190 kPa. A queda de presséo no condensador € de 30 kPa.
A gueda de presséao ao longo da coluna (30 kPa para o condensador, 30 kPa para a
torre principal, e 0 kPa para o refervedor) foi adotada para toda coluna atmosférica,
heuristica sugerida por Seider et al. (2003). As temperaturas de topo e de fundo da
torre principal variaram em cada cenario, e estdo explicitas no Anexo 2, junto com o
resultado do dimensionamento dos equipamentos. As temperaturas das correntes que
deixam o condensador e o refervedor podem ser encontradas no Anexo 1.

As correntes “9” e “7”, puras em metil acetato, sdo misturadas no misturador
MIX-102 e resfriadas no TC-5 até 25 °C para poderem servir de reciclo, retornando ao
misturador MIX-101.
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A corrente “10” segue, entdo, para a coluna a vacuo ColVac-1 para remocao
da triacetina. Mesmo nos cendrios em que o biodiesel foi considerado uma mistura de
FAME e triacetina, alguma parcela do subproduto obtido teve que ser removido do
combustivel, pois sua presenca integral elevava a densidade para um valor fora da
especificacdo da ANP. Este resultado é condizente com o trabalho de Casas et al.
(2010) sobre a influéncia da triacetina, ja citado anteriormente. Nos cenarios em que
a triacetina foi incorporada ao biodiesel, foi retirada apenas a quantidade necessaria
para enquadramento da especificacao.

Em cenarios em que se considerou biodiesel apenas a mistura de FAME, toda
a triacetina foi removida. A diferenca na operacgéo esta na vazao do produto de topo.
O vacuo foi utilizado para evitar temperaturas a partir de 300 °C, nas quais os FAME
sao degradados (Niza et al., 2013a). A presséo no condensador, topo e fundo da torre
principal séo, respectivamente, 10, 30 e 50 kPa, reduzidas apenas o suficiente para
controle da temperatura. Nesta coluna, contudo, os pacotes NTRL e UNIQUAC néao
desempenharam satisfatoriamente, sendo necessario remover 0os parametros de
interacdo binaria do NRTL relativos aos pseudo-componentes para realizar a
separacdo. A coluna conta com 7 estagios tedricos, razao de refluxo igual a 6 e carga
no quarto estagio.

Apbs a separacdo na coluna ColVac-1, o produto de topo, corrente “13”, foi
pressurizado pela bomba Pump-2 até presséo atmosférica e resfriado até temperatura
ambiente pelo trocador TC-6, dando origem a corrente final do subproduto triacetina,
com pureza maior que 99% em massa.

O produto de fundo, corrente “15”, contém biodiesel contendo ainda o6leo
residual, acima do limite maximo de triglicerideos. Nos cenarios 1, 3, 5 e 6, 0 6leo é
removido pela coluna a vacuo ColVac-2. Nos cendrios 2 e 4, é removido por um flash.
O vacuo foi utilizado pelo mesmo motivo que na coluna anterior.

Nos cenarios com a coluna, o 6leo foi devidamente separado com uma coluna
de apenas 2 estagios, razao de refluxo 0,5 (0,8 apenas para o cenario 6) e carga no
primeiro estagio, com pressdes de 10, 20 e 30 kPa no condensador, topo e fundo,
respectivamente. O produto de fundo da coluna é o 6leo residual, jA considerado
efluente. O condensado é resfriado no TC-1, aquecendo a corrente “2” dos reagentes,
depois pressurizado de volta a 1 atm pela bomba Pump-3 e, em seguida, resfriado no

trocador de calor TC-7 (TC-8, nos cenarios 2 e 4). A bomba foi posicionada entre os
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trocadores pois havia a possibilidade de o aguecimento levar a ocorréncia de vapor.
A corrente que sai do trocador TC-7 € o produto principal, o biodiesel, dentro da
especificacao.

Nos cenarios com flash, a corrente “15” passa pelo trocador TC-7, onde é
aquecida até gerar vapor pobre em 6leo a 30 kPa de vacuo gerado no vaso. O produto
de fundo, liquido, é o efluente 6leo residual. O produto no topo, vapor, é o produto
biodiesel, que é resfriado e re-pressurizado a condi¢cdes ambientes da mesma forma

gue a descrita para os cenarios 1, 3,5 e 6.

4.2 — Rota 2: Hidrdlise com acido acético e esterificagcdo com metanol

A Rota 2 consiste de duas etapas, cada uma muito similar a primeira Rota, com
um sistema de lavagem aquosa entre elas. Nesta rota, foi utilizado o pacote
termodinamico UNIQUAC, por desempenhar melhor na separagdo de fases na

lavagem.

4.2.1 — Primeira etapa

O fluxograma desta etapa esta exposto na Figura 4.3 As duas correntes de
entrada do processo, “Oleo” e “Acido Acético”, sdo misturadas no misturador MIX-100.
A vazao da corrente de alimentacdo do acido € ajustada pela funcdo ADJ-1, para que
a razao molar entre os reagentes seja de 52:1. Em seguida, 0s reagentes sao
pressurizados pela bomba Pump-1 até 20 MPa. A corrente pressurizada é aquecida
até a temperatura de reacéo, 300 °C, por trés trocadores de calor em série, como na
rota 1, para que seja realizada a integracao energeética.

No primeiro trocador, TC-1, a corrente dos reagentes € aquecida pela corrente
de produtos que deixa o reator de hidrdlise, “6”. No segundo trocador, TC-2, a corrente
continua sendo aquecida, agora pela corrente “15”, que deixa o fundo da coluna
ColAtm-1, de remocédo de &cido acético. Por fim, o aguecimento remanescente até
300 °C ocorre no TC-3, sendo realizado por vapor superaquecido. A corrente “3”, que
deixa o TC-3, esta nas condi¢cbes da reacdo — 20MPa e 300 °C. Esta, entdo segue
para o reator de hidrolise, CRV-100, simulado como um reator de conversao, como ja

discutido. A converséao inserida foi de 91,5%, o que levou a um rendimento massico
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apos as lavagens de 91%, o que, por sua vez, indica que pouco acido graxo se perde
na fase aquosa.

Figura 4.3. Fluxograma de processo para primeira etapa da Rota 2. A integracdo dos
trocadores de calor esta detalhada em destaque
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Diferente das outras duas rotas, a corrente que deixa o reator nesta etapa é
liquida. Isto pode estar relacionado ao fato do acido acético estar em condi¢des
subcriticas e ndo ser capaz de levar o sistema a um estado de vapor. A corrente que
deixa o reator, “5”, é entdo despressurizada através de uma valvula de alivio, até 200
kPa, e resfriada no trocador TC-1, aquecendo a corrente que entra no reator. O calor
associado a TC-1 é apenas o suficiente para que o vapor residual seja puro em acido
aceético, que é separado da fase liquida no flash V-100. Este flash tem como principal
funcao retirar parte do excesso de acido para reduzir o tamanho da coluna.

A fase liquida que deixa o flash, corrente “9”, entra na coluna de destilagcao
atmosférica ColAtm-1 para se retirar o restante do 4cido. A coluna, com 6 estagios
tedricos e razdo de refluxo igual a 1, recebe a carga no segundo estagio. A presséo
do condensador, fundo e topo séo, respectivamente, 130, 160 e 190 kPa. Do topo da
coluna sai uma corrente de acido acético puro (>99,9%, molar), enquanto do fundo sai
uma corrente com acido graxo, triacetina e 6leo nao reagido. As correntes de topo do
flash e da coluna s&o misturadas no misturador MIX-101, despressurizadas a 1 atm e
resfriadas até 25 °C no trocador TC-4. A corrente resultante, “14”, é a corrente de
reciclo de &cido acético, que retorna ao misturador MIX-100.

A corrente de fundo da coluna ColAtm-1, “11”, é despressurizada a 1 atm e
resfriada, primeiro no trocador TC-2, aquecendo a corrente “2-1” de entrada no reator,
e, posteriormente, no trocador TC-5, por amonia até 25 °C. Como esta corrente segue
para lavagem, a despressurizacdo e resfriamento foram realizados para diminuir a

solubilidade entre as fases envolvidas.

4.2.2 — Lavagem aguosa

Entre as duas reacdes da Rota 2, ha um mdodulo no fluxograma do processo
para separacdo da triacetina, apresentado na Figura 4.4, que envolve lavagens
aquosas e colunas de destilacdo para remoc¢ao de 4gua. Sendo esta etapa realizada
com o Unico intuito de remover a triacetina, no caso da conversdo completa do 6leo,
se trata apenas de um rigor para diminuir o tamanho e a vazao de utilidades nos
equipamentos subsequentes, visto que, a principio, esta triacetina pode ser
incorporada ao produto da segunda reacdo, os FAME. No entanto, no caso da

conversdo incompleta do 6leo (como é o caso), a reagdo com metanol vai gerar,
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também, glicerol. Sendo assim, a separacdo posterior ficaria mais complicada, pois
triacetina € menos volatil que a agua, o segundo subproduto, mas mais volatil que o
glicerol, que, por sua vez, € mais leve que o biodiesel. A obtenc&o dos produtos de
interesse purificados através de colunas de destilacdo poderia se mostrar
impraticavel. Assim, a lavagem intermediaria se mostra importante.

Neste modulo, a corrente “16”, que deixa a primeira etapa apds a remogao do
acido acético, € submetida a trés baterias de misturadores, nos quais também séo
adicionados a agua de lavagem, associados a decantadores, representados no
simulador pelos separadores trifasicos V-101, V-102 e V-103. Segundo a literatura, a
triacetina é recuperada na fase aquosa, enquanto a fase oleosa consiste nos acidos
graxos. Tal resultado foi reproduzido com sucesso no simulador (Saka et al., 2010).

A fase aquosa € composta quase que exclusivamente por agua e triacetina —
99,5% dos acidos graxos séo recuperados na fase oleosa, apés as trés lavagens.
Sobre a recuperacgao da triacetina, apenas 75,4% foi recuperado na fase aquosa. Este
resultado concorda com o exposto por Saka et al. (2010), que reportaram rendimento
menor para triacetina do que para o 6leo apos hidrdlise e lavagem, significando que
parte da triacetina permanece na fase oleosa.

O numero de lavagens foi determinado por tentativa e erro: com apenas um
decantador, foram necessarios 160 kmols/h de &gua adicionada para recuperar 74,5%
da triacetina; com dois, um total de 105 kmol/h de agua adicionados (55 kmol/h no
primeiro, 50 kmol/h no segundo) para recuperar 74,94%. Por fim, com trés estagios
de lavagem, foram necessérios apenas 91 kmol/h para recuperar 75,4% da triacetina
— 1 kgmol/h no primeiro, 50 kmol/h no segundo e 40 kmol/h no terceiro. A adicdo de
um quarto estagio ndo trouxe mais vantagens ao processo.

As correntes das fases aquosas sao misturadas no MIX-104, do qual a corrente
resultante é pressurizada a 170 kPa pela bomba Pump-3 e aquecida no trocador TC-
8, ao trocar calor com o produto de fundo da coluna ColAtm-3, para integracéo
energética. A temperatura da corrente “30”, que deixa TC-8, foi definida de modo que
a fase vapor fosse rica em agua, para adequar a temperatura para a carga da coluna

ColAtm-3, que visa purificar a triacetina.
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Figura 4.4. Fluxograma de processo para lavagem intermediaria da Rota 2. A integracéo dos

trocadores de calor esta detalhada em destaque.
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A coluna ColAtm-3 foi especificada com 4 estagios (carga no segundo), razao
de refluxo igual a 2 e presséo no condensador, topo e fundo iguais a 101,3, 130 e 160
kPa. Foi possivel obter agua pura no produto de topo, restando apenas triacetina e
acidos graxos no produto de fundo. A pureza da triacetina no produto de fundo €é de
97,5%, ndo sendo possivel remover os acidos graxos por destilacdo. Nesta coluna, o
simulador estava impedindo a coluna de convergir devido a presenc¢a de um orvalho
de fase imiscivel com a agua no condensador, rigor matematico que independe da
tolerancia do método numérico empregado, mas que nao se justifica na acuracia dos
calculos de equilibro realizados. Este problema foi contornado ao se substituir a
coluna completa por uma coluna de absorcdo (apenas com refervedor) mais um
resfriador como condensador, e um TEE para ajustar a razao de refluxo.

O produto de topo da ColAtm-1 foi considerado efluente. O produto de fundo foi
despressurizado e resfriado no TC-8, aguecendo a corrente de carga, e depois no TC-
9 até temperatura ambiente, gerando a corrente final do subproduto “triacetina”, em
condicBes ambientes.

A corrente “21”, oriunda das fases oleosas, passou por um tratamento similar
para remocao de agua. Novamente, esta separacao € apenas para reduzir os gastos
com tamanho dos equipamentos e utilidades na sequéncia do processo, visto que
dgua serd produzida como subproduto da segunda etapa. Sua composicdo é
majoritariamente acido graxo (80,81% em massa), além de 6leo ndo reagido, agua e
triacetina em menores fracbes massicas. Em fracdes molares, no entanto, a agua €
majoritaria — 50,88%. A corrente foi pressurizada até 170 kPa pela bomba Pump-2, e
aquecida para ajuste da temperatura da carga. O aquecimento é realizado no trocador
TC-6 pela corrente de fundo da coluna subsequente.

A coluna ColAtm-2 remove a agua pura pelo topo, e esta € considerada
efluente. Possui quatro estagios e razdo de refluxo igual a 1. O perfil de presséo no
equipamento € idéntico ao da coluna ColAtm-3 e esta foi simulada como uma coluna
de absorcao mais resfriador pelo mesmo motivo. O produto de fundo, com teor muito
baixo de agua, é resfriado nos trocadores TC-6 e TC-7, neste ultimo por agua de
resfriamento. A temperatura da corrente “27”, que deixa TC-7 e segue para
esterificacdo supercritica, foi definida de forma a néo haver vapor na bomba Pump-4,

gue pressuriza o sistema apds a mistura com metanol.

58



4.2.3 — Esterificagdo supercritica

O fluxograma para a segunda etapa da Rota 2 esta apresentado na Figura 4.5.
A corrente de entrada “Metanol”, contendo apenas metanol puro, € misturada a
corrente “27”, contendo, principalmente, acidos graxos, e, em menor quantidade,
triacetina, 6leo ndo reagido e agua. A mistura ocorre no misturador MIX-102. A vaz&o
da corrente de metanol € controlada pela funcdo ADJ-6, para manter a proporcao
molar 7:1 entre 0 metanol e os acidos graxos na corrente “34”. Embora Alenzi et al.
(2010) tenham observado que a razdo molar ideal € 1,6:1, o estudo cinético foi
realizado para a proporcdo 7:1. Considerando que este fendbmeno € causado pelo
efeito catalitico dos acidos graxos, que nao foi considerado no modelo cinético (a
ordem de reacdo de ambos reagentes é a mesma), foi decidido manter fidelidade as
condicdes originais.

A corrente “34”, entdo, é pressurizada até 10 MPa pela bomba Pump-4, e
aquecida até 300 °C, novamente em uma bateria de trocadores de calor. Alenzi et al.
(2010) sugeriram 320 °C como temperatura de reacdo, contudo, como a justificativa
desta rota € a producdo de biodiesel em temperaturas que ndo degradem os FAME,
a temperatura adotada foi reduzida para 300 °C.

No primeiro dos trés trocadores, TC-10, a corrente dos reagentes é aquecida
pela corrente que deixa o reator apO0s despressurizacdo. No segundo, TC-11, é
aguecida pela corrente de fundo da ultima coluna, composta pelo produto final. Por
fim, é aquecida no TC-12 por vapor superaquecido.

A corrente em condicdes de reacdo entra no reator tubular PFR-100, no qual a
conversdo de 96% foi atingida. Conversfes maiores exigiam reatores de dimensfes
muito elevadas, indicando que, para a temperatura utilizada, a converséao de equilibrio
esta proxima de 96%. Ap6s o PFR-100, foi inserido um reator de conversdo CRV-101,
apenas como recurso de simulacdo, para converter todo o 0leo remanescente da
primeira etapa em FAME e glicerol. A conversao foi ajustada pelo comprimento do
reator, através da funcdo ADJ-7, e ambos os reatores foram mantidos isotérmicos
pelas fungbes ADJ-8 e ADJ-12. O calor considerado no dimensionamento do reator
foi a soma do calor das duas reacgdes. A corrente “37*”, que deixa o reator, € composta,
portanto, de FAME, metanol em excesso, agua, glicerol e restos de triacetina e acidos

graxos.
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Figura 4.5. Fluxograma de processo para etapa de esterificacdo supercritica da Rota 2. A
integracédo dos trocadores de calor esta detalhada em destaque.

501D
r
P -1 6 Gdung 3 ar opdrapradsy Jesaipoig S
3 o - P (L
90L L-2EAIOD awanyg IQ-I.I
= L r
1 . -5 g
b —— & I
4 oL ; - _w_
sueng3 ar mo:ﬁ)mw -
- 17 >
LY

T eTav
FWIYI00

’A Z3
7 001D ot i “
r sy 0 ookt . - oL joueyey
] . y = 9¢ & & :
= . 0OL o zoian e OHW [LITAYSY o #
st 001-d=d €13
208502019 | HSOHSS =
5 =
(L3

S0L-AT 1oy 1ADY |
T 7 7 ENOIPIOE,
0 1 4 & £ ‘ HO=N il

5
?;

60



A corrente que deixa o reator é despressurizada até 200 kPa por uma valvula
de alivio, por conter fase liquida, e, depois, resfriada no trocador de calor TC-10 até
100 °C, para entrar na coluna ColAtm-4 para remocao de metanol. Nao foi possivel a
utilizacao de flash para remover apenas metanol — o vapor no topo ainda continha
quantidades consideraveis de contaminantes —, de forma que toda a remocdo do
excesso para o reciclo é realizado na coluna.

A coluna ColAtm-4 opera com 9 estagios teoricos, razao de refluxo igual a 8,2
e carga no sexto estagio, com 130, 160 e 190 kPa de presséao no condensador, topo
e fundo, respectivamente. A separacdo do metanol foi mais penosa que para 0s outros
reagentes, talvez devido a grande variedade de componentes na corrente, o que
demostra a complexidade maior desta rota. O pacote termodinamico NRTL se mostrou
mais convinvente nesta separacédo, por isso foi adotado em todos os estagios. Foi
possivel remover metanol puro no topo (99,95% em massa) para reciclo, mas algum
resquicio do reagente ficou presente no fundo, compondo 3,2% de sua massa.

A corrente de metanol é despressurizada de volta a pressdo ambiente e
posteriormente resfriada até 25 °C no trocador TC-13, por amdnia. A corrente &
reciclada de volta ao misturador MIX-102.

O produto de fundo, composto majoritariamente por FAME (83,50% em massa),
possui duas fases liquidas, segundo o simulador. A fase aquosa contém,
principalmente, agua (73,7% em massa) e glicerol (12,6% em massa), e ndo contém
FAME, ou seja, ndo ha perda de produto. A corrente proveniente desta fase foi
considerada efluente. As duas fases séo separadas no decantador V-103.

A corrente rica em FAME, “44”, é entdo aquecida por vapor saturado no
trocador TC-14, para que a temperatura figue mais préoxima do estagio de carga da
coluna de tratamento final, ColVac-1. Novamente, o vacuo é utilizado para evitar altas
temperaturas no fundo da coluna, de onde o produto € retirado — as pressdes
aplicadas na coluna foram de 10 kPa no condensador, 20 kPa no topo e 30 kPa no
fundo. A coluna tem 5 estagios tedéricos, com carga no segundo, e razdo de refluxo de
operacdo igual a 7. Nesta coluna, também foi utilizado o pacote termodindmico NRTL.

A corrente de topo, mistura de agua, glicerol, triacetina, FAME, acidos graxos
e metanol, foi considerada efluente. O produto de fundo é o produto final, biodiesel.
Contudo, o produto ainda contém acidos graxos em quantidade elevadas. Assim

sendo, duas especificacdes ndo puderam ser atendidas: o teor massico de éster,
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embora por pouco, que se encontrou em 96,4%, e a acidez, que se encontra muito
acima do limite — 3,6% em massa de acido graxo. A remocao dos &cidos graxos nao
foi viavel, visto que ambos os componentes solubilizam na mesma fase em lavagens
e possuem pontos de ebulicdes muito proximos (diferem em apenas um pouco menos
de 13 °C, a pressdo atmosférica, como consta na Tabela 3.3).

Assim, a corrente final do produto é pressurizada pela bomba Pump-5 e
resfriada até condicbes ambientes, primeiro no trocador TC-11, aquecendo a corrente

de entrada do reator supercritico, e, por fim, no trocador TC-15, por agua.

4.3 — Rota 3: Reacdo com dimetil carbonato

O fluxograma para o processo da Rota 3, apresentado na Figura 4.6 para 0s
cenarios 1 e 3 e na Figura 4.7 para os cenarios 2 e 4, é tdo simples quanto o da Rota
1. Primeiramente, as correntes de entrada do dimetil carbonato e do dleo, “DMC” e
“Oleo”, respectivamente, sdo misturadas no misturador MIX-100. A raz&o molar da
corrente resultante, 40:1, foi atingida pelo ajuste da vazao molar de dimetil carbonato
através da funcdo ADJ-RazaoMolar.

A corrente que deixa o misturador, “1”, é pressurizada até 15 MPa na bomba
Pump-1. Em seguida, é aquecida até 325 °C, temperatura escolhida para reacao, por
uma bateria de trés trocadores de calor. No primeiro, TC-1, a corrente troca calor com
a corrente de reciclo de DMC, sendo aquecida; no segundo TC-2, € aquecida pela
corrente que deixa o reator, ap0s a despressurizacao. Por fim, € aquecida por vapor
superaquecido no trocador TC-3 até a temperatura de reacdo. Nos fluxogramas, os
trocadores TC-1 e TC-2 estao representados de forma simplificada, através de heaters
e coolers com a mesma corrente de calor.

A reacdo supercritica ocorre no reator tubular PFR-100. A converséo € ajustada
através da funcdo ADJ-Rendimento, variando o comprimento do reator. Como ja
indicado, a conversao indicada por Rathore et al. (2014) foi de 99% para 0s cenarios
1e 2, e 95% para os cenarios 2 e 3. O reator foi mantido isotérmico ajustando o calor
retrado do equipamento, que assumiu valor negativo por ser uma reacao
endotérmica, através da funcdo ADJ-RIsot.

A corrente que deixa o reator, no estado vapor, € despressurizada até 200 kPa

pela turbina K-100 para geragédo de energia. Em seguida, é resfriada no trocador de
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calor TC-2, ao aquecer a corrente que entra no reator, até que a fase vapor resultante
seja pura em dimetil carbonato (>99% em massa). As fases liquida e vapor da corrente
“6”, que deixa TC-2, sdo separadas no flash V-100, utilizado para reduzir o tamanho
da coluna subsequente.

A corrente liquida que deixa o flash V-100, “8”, é introduzida no 2° estagio da
coluna atmosférica ColAtm-1, que tem por objetivo remover todo o excesso de dimetil
carbonato. A coluna possui 5 estagios tedricos e razéo de refluxo igual a 1,5, em todos
0s cenarios. A queda de pressao na coluna é tal que o condensador opera a 130 kPa,
e, 0 topo e o fundo, 160 e 190 kPa, respectivamente. A coluna remove dimetil
carbonato puro (>99,7%) no topo e gera um produto de fundo isento (<0,01% em
massa) do reagente, contendo apenas FAME, dicarbonato de glicerol e 6leo néo
reagido.

A corrente contendo os produtos, “10”, segue para a purificagdo, que é a Unica
diferenca entre os cenarios: nos cenarios 1 e 3, os produtos sao purificados em duas
colunas, para remocao do subproduto e do 6leo; ja nos cenarios 2 e 4, apenas uma
coluna é utilizada, para remocéo do 6leo. Como o dicarbonato de glicerol reduz a
densidade do biodiesel, seu uso péde ser integral quando incorporado ao combustivel.

A corrente de topo, “9”, € misturada ao vapor que deixa o flash V-100 no
misturador MIX-101. A corrente resultante é despressurizada de volta a presséao
atmosférica e resfriada em dois trocadores de calor: primeiro no TC-1, para aquecer
a corrente dos reagentes, até a temperatura permitida pela temperatura minima de
approach; em seguida, no trocador TC-4 por a ambnia, no qual atinge 25 °C e é
reciclada ao entrar no misturador MIX-100.

Nos cenarios 1 e 3, o dicarbonato de glicerol é removido na coluna a vacuo
ColVéac-1, na qual a corrente “10” entra no segundo estagio. Nos dois cenarios, a
corrente possui 3 estagios tedricos, mas com razao de refluxo igual a 1 no cenério 1
e igual a 3 no cenario 3. O vacuo aplicado € de 10 kPa no condensador, 15 no topo e
20 kPa no fundo da coluna. O dicarbonato obtido no topo possui 98% de pureza em
massa, e o produto de fundo é isento do subproduto.

O produto de topo € pressurizado de volta a pressdo atmosférica pela bomba
Pump-2, e resfriado até a temperatura ambiente pelo trocador de calor TC-5, utilizando
agua como utilidades e gerando a corrente de saida “Dicarbonato de glicerol”,

subproduto do processo.
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Figura 4.6. Fluxograma de processo para rota 3
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Figura 4.7. Fluxograma de processo para rota 3
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O produto de fundo segue para a segunda coluna de vacuo, ColVac-2, que
remove o 6leo até que o nivel fique dentro das especificacdes da ANP. A coluna
também possui 3 estagios, com carga no segundo, mas cada cenario com razao de
refluxo diferente: 3 para o cenario 1 e 2 para o cenario 3. O vacuo aplicado € de 10
kPa no condensador, 14,5 no topo e 19 kPa no fundo da coluna. O fundo da coluna
ColVvac-2 apresentou altas temperaturas, ao redor de 350 °C, arriscando degradar
termicamente o produto.

O produto de fundo foi considerado efluente de processo. O produto de topo foi
pressurizado de volta a pressdo atmosférica pela bomba Pump-3, e resfriado a
temperatura ambiente no trocador por agua TC-6, resultando em biodiesel dentro da
especificacao.

No caso dos cenarios 2 e 4, a corrente “10” segue direto para coluna a vacuo
que remove o 6leo residual no fundo, aqui denominada ColVéac-1. A coluna possui 3
estagios tedricos no cenario 2, com carga no primeiro, e 5 no cenario 4, com carga no
segundo; ambas operam com razao de refluxo igual a 2. O maior nimero de pratos
no cenario 4 pode ser explicado pela quantidade maior de Oleo residual, devido a
menor conversdo. O vacuo utilizado foi de 10 kPa no condensador, e 15 e 20 kPa no
topo e fundo da coluna, respectivamente. No cenario 4, a corrente de fundo da coluna
atingiu temperaturas muito altas - 411 °C, podendo afetar a qualidade do combustivel
por degradacao térmica.

De forma similar que para os outros cenarios, a corrente de fundo foi
considerada efluente de processo, enquanto o condensado foi pressurizado a pressao
atmosférica, aqui, pela bomba Pump-2, e resfriado até a temperatura ambiente, aqui,
pelo trocador TC-5. O produto final s6 ndo se enquadra na especificacado no teor de

éster, devido a mistura com o subproduto.
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CAPITULO 5 — DIMENSIONAMENTO DOS PRINCIPAIS EQUIPAMENTOS

Os principais equipamentos dos processos descritos no capitulo anterior —
reatores, colunas de destilacao, trocadores de calor e vasos — foram dimensionados
utilizando pardmetros retirados diretamente do simulador. O presente capitulo
apresenta a metodologia de dimensionamento de cada um deles. As dimensdes e
principais propriedades e informacdes estédo disponiveis no Anexo 2. Com relagcéo ao
material utilizado para os equipamentos, aco inox foi utilizado apenas na Rota 2, até
a coluna ColAtm-1, devido a presenca do acido acético concentrado. Como a remoc¢ao
deste € realizada na coluna, os equipamentos subsequentes, assim como 0S

equipamentos das outras duas rotas, foram considerados de a¢o carbono.

5.1 — Reatores

Os reatores no presente trabalho sédo todos tubulares, do tipo PFR. Para
dimensionamento dos reatores de interesterificacdo (Rota 1), esterificacdo (Rota 2) e
reacdo com dimetil carbonato (Rota 3), o volume utilizado foi o calculado pelo
simulador, visto que os modelos cinéticos foram alimentados no programa para tal
propdsito, discutido no capitulo 3. As dimensfes do reator foram obtidas a partir das
recomendacdes de Seider, Seader e Lewin (2003), de que a razdo entre o
comprimento e o diametro deve ser proxima a 3.

Para o Unico reator subcritico, no qual o éleo reage com acido acético na
segunda rota, este método ndo pode ser utilizado, visto que ndo ha modelos cinéticos
confiaveis disponiveis na revisdo bibliografica. Desta forma, o volume do reator PFR
foi obtido a partir do tempo de residéncia utilizado por Saka et al. (2010), como
discutido na Sec¢éo 3.5.2. Como os autores aplicaram um tempo de residéncia de 30
minutos para obter 91% de rendimento de acido graxo apés a lavagem, o volume foi

obtido atraves da Equacgédo 5.1:

| <

(5.1)

em que V € o volume do reator, em m?, v € a vazao volumétrica, em m3h, e t € o tempo
de residéncia, em horas. Considerando que, nesta rea¢do, o0 meio reacional é liquido,
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a vazao volumétrica pouco deve variar ao longo do reator. Desta forma, foi introduzido
na formula o valor médio entre as vazdes volumétricas de entrada e saida do
equipamento.

Para manter o reator isotérmico, foram utilizadas camisa e utilidades (quente
ou fria). O calculo da vazéo de utilidade necessaria foi realizado da mesma forma que
para os trocadores de calor, exposto na Sec¢ao 5.5.

5.2 — Colunas de destilacéo

As colunas de destilacdo atmosféricas e a vacuo foram consideradas como de
recheio. O método para dimensionamento utilizado foi o método de Leva, da mesma
forma que no trabalho de Young et al. (2015b). O diametro da coluna foi calculado
pela Equacdo 5.2, a partir da velocidade de flooding (SEIDER, SEADER e LEWIN,
2003):

4G
foTrpG

em que: D é o diametro (ft);
G é a vazdao da fase vapor (kg/s);
f € um fator empirico, aqui assumido como 0,7;
Us é a velocidade de flooding (ft/s);

pc € a densidade da fase vapor (kg/fts).

Embora, de forma rigorosa, o diametro de cada estagio deva ser calculado
individualmente, o didmetro da coluna foi obtido pela média entre o diametro do topo,
meio e fundo da coluna. Em colunas com nimero par de estagios, o diametro do meio
foi calculado utilizando a média das propriedades dos pratos centrais. A velocidade

de flooding, Us, foi obtida através das Equacfes 5.3 a 5.7, explicitas a seguir:

112

L /p

Fle = el <p—G> (5.3)
L
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Y = exp[ -3.7121 - 1.0371In(F ) - 0.1501In(F_g)? - 0.007544In(F 5)%]  (5.4)

UZF
y= Yo ( Pe )f{pL}f{pL} (5.5)
9 \Przo()
o Pr2o )
f{p )} =0.8787 +2.6776 (LO(')> -0.6313 <L°(')> (5.6)
p|_ pL
f{p, }=0.96 p 019 (5.7)

em que: FLc é o0 parametro de razdo de vazéo (adimensional);

L é vazdo massica da fase liquida (kg/s);

pc € a densidade da fase liquida (kg/ft3);

Fp é o fator de empacotamento, que depende do didmetro e tipo do recheio
utilizado (ftz/ft3);

g € aceleracdo da gravidade (32.2 ft/s?);

pH20() € a densidade da agua liquida (1000 kg/m3);

UL é a viscosidade da fase liquida (cP).

Em todas as colunas, foram utilizados anéis de Pall de metal como recheio. Ja
0 seu diametro foi determinado a partir do didametro da coluna calculado, pois Seader
et al. (2003) sugerem que o diametro da coluna seja pelo menos de 10 vezes o valor
do didametro do recheio, mas préximo de 30 vezes o seu valor. Assim, foram utilizados
anéis de diametro de 1 in, cujo Fp € de 56 ft3/ft3, 1,5 in, com Fp de 29 ft#/ft3, ou de 2 in,
com Fp de 27 ft?/ft3, a depender do didmetro da coluna (SEADER, SEIDER e LEWIN,
2003).

J& o célculo da altura da coluna foi realizado a partir da altura equivalente de
prato tedrico (HETP — Height Equivalent to a Theoretical Plate, em inglés). O HETP
das colunas foi obtido através das formulas empiricas sugeridas por Seader et al.
(2003), para colunas atmosféricas (Equacao 5.8) e para colunas a vacuo (Equacao
5.9):

HETP=1,5 Dp (5.8)
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HETP=1,5Dp+0,5 (5.9)

em que Dp é o didmetro nominal do recheio utilizado. A altura do volume de recheio
foi obtida ao multiplicar a HETP pelo nimero de estagios da coluna, determinado pelo
namero de estagios fornecidos pelo simulador, considerando eficiéncia de 70%. A
altura total da torre da coluna é a soma da altura do volume de recheio, mais trés
quartos do didmetro para o condensador e um diametro para o referverdor. J& o
condensador e o refervedor foram dimensionados como trocadores de calor, em

metodologia descrita mais adiante na Secéo 5.5.

5.3 — Vasos de flash

Os vasos de flash foram dimensionados segundo método descrito por Towler e
Sinnott (2012). O diametro do equipamento deve ser tal que a velocidade da fase
vapor reduza a um valor inferior & velocidade de assentamento das particulas da fase
liquida, que pode ser determinada pela Equagéo 5.10. Assim, o didametro deve ser o

obtido através da Equacéo 5.11.

2
ug =0.07 [F)Lpﬁl (5.10)
G
4v
D= |— (5.11)
T Ug

em que: us € a velocidade de assentamento do liquido (m/s);
pL é a densidade da fase liquida (kg/m3);
pc é a densidade da fase vapor (kg/ms3);

V é vazao volumétrica da fase vapor (m?3/s).

Os valores para vazao e densidade das fases foram retirados do simulador.
Para o calculo da altura, primeiro € determinado que, acima da entrada da
alimentacao, é necessaria uma altura igual ao diametro, com um minimo de 1 metro.
Além disso, o nivel do liquido residente no vaso € tal que o tempo de residéncia da
fase liquida seja igual a 10 minutos, logo a altura do liquido residente no vaso € obtido
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a partir da vazao de saida da fase liquida e do diametro calculado. Por fim, um espaco
de metade do diametro, com um minimo de 0,6 metros, é requisitado entre o liquido
residente e a entrada da alimentacéo. Assim, o valor final da altura é a soma do nivel
do liquido residente e 1,5 vezes o valor do diametro calculado, com um minimo de 1,6

metros.

5.4 — Sistemas de Lavagem

Cada unidade de lavagem, representada nos fluxogramas por um separador
trifasico, foi dimensionada como um misturador seguido de um decantador. Na Rota
2, 0 decantador presente apds a remocdo do metanol foi dimensionado da mesma
forma que os decantadores do sistema de lavagem.

Os misturadores foram dimensionados com um volume tal que o tempo de
residéncia fosse de 5 minutos, obtido através da soma das vazfes volumétricas de
entrada, com 30% de head space. A relacdo entre o diametro e a altura utilizada foi
1:1. Estes parametros sao recomendacédo de Seader, Seider e Lewin (2003).

Os decantadores foram projetados em configuragéo horizontal, de forma que a
razdo entre o comprimento e o didmetro fosse 4. A area de desacoplamento foi
calculada para prover 1 ft2 para cada 5 gal/min de alimentacdo, segundo
recomendacdo de Seader, Seider e Lewin (2003), considerando que o liquido

ocupasse metade do vaso.

5.5 — Trocadores de calor

Os trocadores de calor com area de troca térmica superior a 200 ftz2 foram
dimensionados como de casco e tubo de cabeca flutuante, ja os de area menor que
este valor foram dimensionados como de duplo-tubo, como sugerido por Seader,
Seider e Lewin (2003).

Para o calculo preliminar do custo dos trocadores, apenas a area de troca

térmica é necessaria, que pode ser obtida através da Equagéo 5.12.

Q=UXATXAT|_M (512)
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em que: Q é o calor de troca térmica, retirado do simulador;
U € o coeficiente global de transferéncia de calor;
At € a area de troca térmica;

ATLm € a média logaritmica da diferenga das temperaturas.

Os valores dos coeficientes globais de transferéncia de calor, que dependem
do material envolvido e do equipamento utilizado, foram escolhidos com base na
coletanea exposta por Seader, Seider e Lewin (2003), que reuniram valores para
diversos dados experimentais de diversos autores. Os valores utilizados em cada
equipamento (trocadores de calor, condensadores, refervedores e camisa de
reatores) estao explicitos no Anexo 2.

As utilidades utilizadas foram as mesmas que Young et al. (2015a). Para
aquecimento, vapor saturado a 400 psi e 229,2 °C foi utilizado, cujo calor latente é
1.815.694,4 J/kg. Para temperaturas mais altas, foi utilizado vapor superaquecido a
27000 kPa e 500 °C, cuja capacidade térmica é de 2,2445 kJ/(kge°C),
aproximadamente. A temperatura de saida do vapor superaquecido depende da
temperatura de entrada da corrente fria, respeitando a temperatura minima de
approach de 30 °C para esta faixa de temperatura, como recomendado por Seider,
Seader e Lewin (2003). Para resfriamento, foi utilizada 4gua comum, entrando a 25
°C e saindo a 35 °C, que possui capacidade térmica de aproximadamente 4,1805
kJ/(kg°C). Quando houve a necessidade de resfriamento abaixo de 35 °C (a
temperatura minima de approach para esta faixa de temperatura € de 10 °C, segundo
Seider, Seader e Lewin (2003)), foi utilizada amonia, entrando a 1,111 °C e saindo a
11,111 °C, com uma capacidade térmica de 2,0775 kJ/(kg°C). O célculo da vazéo de
utilidades utilizada foi realizado a partir da carga térmica do trocador, da capacidade
térmica de cada utilidade e da variacao de temperatura da utilidade, segundo Equacéao
5.13. Para a vazao do vapor saturado, foi utilizada a Equacéo 5.14.

Q
F= C, AT (5.13)
F= Q/h (5.14)

em que: F é a vazao de utilidades (kg/h);

Q é a carga térmica do trocador (kJ/h);
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Cp é a capacidade térmica da utilidade (kJ/(kg°C));

AT é a diferenca de temperatura da utilidade (°C);

h é o calor latente de vaporizacao da utilidade (kJ/kg).
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CAPITULO 6 - ANALISE DE INVESTIMENTO, CUSTOS E LUCRO DOS
PROCESSOS

A andlise realizada neste trabalho é similar a realizada por Young et al. (2015b),
que, embora ndo seja um método preciso de avaliar economicamente 0S processos
descritos, se propde a avaliar a oportunidade de producao de biodiesel a partir das
rotas alternativas. O método se baseia na criacdo de fluxogramas de processo, no
dimensionamento dos equipamentos e na deducdo de investimentos, custos e
receitas relacionados a producdo. Com estes dados, é possivel analisar a
lucratividade preliminar de cada cenario.

Os custos e receitas dos processos foram analisados para um fator de
producdo de 330 dias no ano, totalizando 7920 h/ano, assim como no trabalho de
Young et al. (2015b). Foi considerado o cenario econémico do segundo semestre de
2019. Os precos utilizados para reagentes, produtos, utilidades e outros componentes

envolvidos estao dispostos na Tabela 6.1.

Tabela 6.1. Pregco dos reagentes, produtos e outros componentes dos processos (US$/kg).

Matérias-primas e produtos Preco Utilidades e outros componentes Preco

Oleo 0,655 Vapor superaquecido 0,0100

Metil Acetato 0,553 Vapor saturado 0,0015

Acido acético glacial 0,657 Agua de resfriamento 0,0001

Metanol 0,313 Amonia 0,0005

Dimetil carbonato 0,720 Eletricidade (US$/kWh) 0,1157
Biodiesel (US$/m?3) 721,7 Disposigédo de Efluentes 0,15

Triacetina 2142 Agua de processo 0,00005

Dicarbonato de glicerol 6,000

O preco para o 6leo foi retirado do COMEX STAT, obtido pela razdo entre o
valor f.0.b de importacdo de Oleo de soja, em ddlares americanos, e o valor de
quilograma liquido de importagéo, para 2019. O COMEX STAT ¢€ o portal de acesso a
estatistica de comércio exterior do Brasil, disponibilizado pelo Ministério da Industria,
Comércio Exterior e Servigos. O preco foi analisado para o 6leo de soja bruto, mesmo

degomado, visto que o 0leo de canola ou colza ndo consta na base de dados. Esta
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fonte para o preco do Oleo, vista as outras possibilidades, como pesquisa de
fornecedores pela internet, se mostrou a mais confiavel (COMEX STAT, 2020). De
forma similar, foram obtidos os precos para o metanol e para a triacetina, sendo que
para esta ultima foram utilizados os dados de exportacdo, visto que se trata de um
subproduto.

As outras moléculas mencionadas ndo puderam ter seus precos retirados do
COMEX STAT, ou por néo estarem incluidas na base de dados, ou, no caso do acido
acético, por ndo haver na base de dados especificacdo da concentracdo do acido, que
deve ser glacial, como utilizado na simulacdo e por Saka et al. (2010). Assim, os
precos f.0.b. foram buscados diretamente de fornecedores, pela internet. A busca
utilizou como critério a comercializacdo dos componentes em grau industrial, apenas
por fornecedores que negociavam por tonelada. O preco indicado na Tabela 6.1 € a
média dos precos encontrados.

Para o metil acetato, foram encontrados como fornecedores o Haihang
Industry, a SimagChem Corp e Jiangsu XiangCang Hongrun Trade co; para o acido
acético glacial, foram encontrados Jinzhou city jinchangsheng chemical co., Shandong
Enno New Material co. e Shandong Enno New Material co; e para o dimetil carbonato,
Jiangsu XiangCang Hongrun Trade co., Dongying Paite Chemical Co. e Taian Health
Chemical. Os acessos as paginas destes fornecedores ocorreram em 3 de janeiro de
2020.

Fornecedores para o dicarbonato de glicerol ndo foram encontrados. A solucéo
encontrada foi a procura pelo carbonato de glicerol, que deriva do dicarbonato de
glicerol, como discutido no Capitulo 2. Foram procuradas condicdes em que esta
conversao ocorresse para que esta fosse simulada, mas nédo foram encontradas.
Mesmo para o carbonato de glicerol, apenas um fornecedor foi encontrado - Anhui
Mensenbao Chemical Co.

O preco para o biodiesel foi obtido a partir da média dos precos negociados nos
leildes de biodiesel entre setembro e dezembro de 2019 — 68° leildo, 68° leilao
complementar e 69° leildo. Este periodo foi escolhido pois o 68° leildo foi o primeiro
depois que a mistura obrigatéria de 11% do biodiesel no diesel entrou em vigor, o que
gerou uma alta notavel nos precos negociados, quando comparados com 0s outros
leildes do ano de 2019 (ANP, 2020). A conversdo monetéaria do real para o ddlar

americano foi realizada utilizando a cotac&o do dolar para 06 de janeiro: R$ 4,06.
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O preco da eletricidade foi obtido pela tarifa divulgada pela ANEEL — Agéncia
Nacional de Energia Elétrica — para o setor industrial, em junho de 2019 (tarifa mais
recente divulgada) (ANEEL, 2020). A conversdo monetaria foi realizada utilizando a
mesma cotacao para o délar. O custo para utilidades, agua de processo e tratamento

de efluentes foram retirados de Young et al. (2015a).
6.1 — Investimento

O calculo para investimento foi realizado segundo o Método de Lang, descrito
por Seader, Seider e Lewin (2003). Os autores indicam uma precisdo aproximada de
35% para estimativa do custo de investimento de uma planta de processamento
quimico. A estimativa € realizada, primeiro, pela listagem de todos os equipamentos
principais do processo, assim como suas dimensdes, material de construgao e
temperatura e pressdao de design. Tais informacdes, quando relevantes, estédo
disponiveis no Anexo 2. Em seguida, o custo f.0.b de cada um destes equipamentos
€ estimado segundo correlagcdes empiricas, fornecidas por Seader, Seider e Lewin
(2003) e corrigidos segundo os PCIl — Plant Cost Index, do ano base e do ano de
projeto, obtendo assim, o custo total dos principais equipamentos. O investimento fixo
€, entdo, calculado multiplicando o custo obtido por dois fatores: o primeiro, de valor
1,05, esta relacionado ao custo de transporte dos equipamentos; o segundo, chamado
fator de Lang, esta relacionado a outros custos fixos iniciais, como aquisicdo de
terreno, custo de instalacdo, custo com automacao e controle, rede elétrica e taxas
(Seader, Seider e Lewin, 2003). O método de Lang pode ser resumido pela Equacao
6.1.

PCI
IF=1,05foxz<ﬁ>Ci 6.1)
b

em que: I é o investimento fixo;
f_ € o fator de Lang;
PCI é o Plant Cost Index do ano de projeto;
PCly, é o Plant Cost Index do ano base;
Ci € o custo do equipamento i.
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Os custos dos equipamentos foram obtidos por equacbes empiricas
disponibilizadas por Seader, Seider e Lewin (2003), descritas ao decorrer do capitulo.
O PCI do ano base (2000) utilizado pelos autores para estimativa dos custos é 394.
Foi utilizado como PCI corrigido o indice relativo ao més de setembro de 2019, 603,6
(CE, 2020). O fator de Lang utilizado foi o proposto por Peter e Timmerhaus (1963) de
valor igual a 4,6 para plantas que operam apenas com fluidos, ainda sem considerar
o capital de giro (Seader, Seider e Lewin, 2003).

6.1.1 — Custo das bombas

Trés tipos de bombas foram utilizados nos processos, a depender da carga e
poténcia associada: bomba centrifuga, bomba de engrenagem externa e bomba de
pistao.

As bombas centrifugas, utilizadas principalmente nas correntes finais de
obtencdo do produto principal, tiveram seu custo (Csc) calculado pela Equacéo 6.2 a
seguir. Este tipo de bomba foi utilizado para faixa de vazdo de 10 gpm até 5000 gpm,

e carga entre 50 e 3200 ft.
Cgc =FrFmCs (6.2)

O fator Fr depende do tipo da bomba centrifuga. As bombas centrifugas
utilizadas sao de um estagio, orientacdo vertical e rotacdo de 3600 rpm, indicadas
para operacdes com vazao entre 50 e 900 gpm, carga entre 50 e 400 ft, e poténcia de
motor de até 75 Hp. Para este tipo de bomba, o fator Fr é igual a 1. O fator material,
Fw, esté ligado ao material utilizado na construcdo do equipamento. Para ago carbono,
Fwmé igual a 1,35; para aco inox, utilizado nos equipamentos da rota 2 até a ColAtm-1,
e igual a 2. Cs é 0 custo base para a bomba, obtido através da Equacéo 6.3, e depende
do fator de tamanho S, obtido pela Equacéo 6.4 e determinado pela vazéo (Q) e pela
carga (H) da bomba. A eficiéncia da bomba centrifuga, ne, pode ser obtida pela
Equacéo 6.5.

Cg=exp [9,2951-0,6019 In(S)+0,0519 (|n(3))2] (6.3)
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S=Q(H)"° (6.4)
np=-0,316 +0,24015In(Q) -0,01199 (In(Q))? (6.5)

Nos casos em que a carga da bomba foi menor que 50 ft, foi utilizada a bomba
de engrenagem externa, aplicavel a vazdes entre 10 e 900 gpm. O fator de tamanho
para este tipo de bomba € a prépria vazao Q, utilizada na Equacédo 6.6 para calculo
do custo base, Cs. A partir de Cs € possivel obter o custo da bomba, pela Equacéo
6.7. A eficiéncia para bombas de engrenagem externa, ne, € de 80% para fluidos

poucos viscosos. O fator material Fm € 0 mesmo que para a bomba centrifuga.
Cg=exp [7,2744 +0,1986 In(Q) + 0,0291 (In(Q))z] (6.6)

CBG = FMCB (67)

Para pressurizacdo das correntes até pressao supercritica, a opgcdo mais
economicamente viavel encontrada foi a utilizacdo de bombas de pistdo em série, pois
estas admitem cargas de até 20000 ft, embora limitadas por uma poténcia de 200 Hp.
A funcao de custo Cs depende da poténcia da bomba, Py, explicitada pela Equacgéao
6.8. A estimativa de Py pode ser feita pela Equacédo 6.9, e depende da eficiéncia da
bomba, np, que, para este tipo de bomba, pode ser assumida como 90%, além da
carga H, vazdo Q e densidade do liquido de entrada, p. O custo final & obtido pelo
produto entre Cs e o fator material, que, para este tipo de bomba, € 1,5 para aco
carbono e 2,20 para aco inox, como mostra a Equacéo 6.10.

Cg=exp [7,3883 +0,26986 In(P,,) + 0,06718 (|n(Pb))2] (6.8)
_ QHp

Po = 33000n, (6.9)

CBp = FMCB (610)
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6.1.2 — Custo dos motores elétricos

Cada bomba esta associada a um motor elétrico, que tem um custo préprio.
Aléem dos motores associados as bombas, ainda hd os motores associados aos
agitadores dos misturadores do sistema de lavagem.

O fator de tamanho associado a fungcéo de custo base de um motor elétrico € a
sua poténcia requerida, Pc, que pode ser obtida pela razéo entre a poténcia da bomba,
Pb (calculada pela Equacao 6.9), e a eficiéncia do motor, nm, como mostra a Equacgéao
6.11. A eficiéncia do motor € funcao de P, como mostra a Equacgéo 6.12, que € valida
na faixa de 1 a 1500 Hp para Ps. A fun¢do para o custo base do motor elétrico esta

exposta na Equacéo 6.13, aplicada a uma faixa de 1 a 700 Hp.

P
Pe=""%n (6.11)

ny= 0,8 + 0,0319In(P,) -0,00182 (In(Py))?2 (6.12)

Cg=exp [5,4866 + 0,13141 In(P¢) + 0,053255 (In(Pg))” +

+0,028628 (In(Pc))’-0,0035549(In(Pc))"] (6.13)

O valor final para o motor elétrico é obtido pelo produto do custo base com o
fator Fr, relativo ao tipo de motor. Para este trabalho, foi escolhido motor a prova de
explosbes, que opera entre 1 e 250 Hp, devido a natureza inflamavel de produtos e

reagentes. Para tal equipamento, o fator Fr tem valor igual a 1,8.
6.1.3 — Custo dos expansores

O custo dos expansores para despressurizacao da corrente gasosa que deixa
o reator, nas Rotas 1 e 3, é diretamente calculado pela poténcia, P. Como os autores,
nao forneceram fungéo para calculo desta poténcia, foi utilizado valor fornecido pelo

simulador. A Equacéo 6.14 indica o custo do equipamento.

Cr =420 x P*?’ (6.14)
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6.1.4 — Custo dos trocadores de calor

O custo dos trocadores de calor tipo casco e tubo pode ser descrito a partir das
Equacbes 6.15, que fornece o custo base, e 6.16, que fornece o custo final do
equipamento, Ctc. Na Equacéo 6.15, o fator de tamanho At é a &rea de troca térmica,

em ft2,
Cg=exp 11,667 - 0,8709 In(Ar) + 0,09005 (|n(AT))2] (6.15)

CTC = FPFMFLCB (616)

Na Equacéo 6.16, o fator Fp € relativo ao ajuste devido a pressfes maiores que
100 psig, e assume valor igual a 1 para pressdoes menores. Ele pode ser calculado
segundo a Equacédo 6.17, na qual a pressao P esta em psig.

2

P P
Fp—0,9803+0,018<m>+0,0017(m) (6.17)

O fator Fwm € relativo ao material utilizado no casco e no tubo, e pode ser obtido
pela Equacéo 6.18. O fator depende da area Ar, em ft?, e dos parametros a e b, que
variam de acordo com o material escolhido. O trocador de calor TC-1 da Rota 2 possui
casco e tubo feitos de aco inox, pois as duas correntes sao concentradas em acido
acético, possuindo a de valor igual a 2,7 e b igual a 0,07; os trocadores TC-2, TC-3 e
TC-4, da Rota 2, possuem uma das correntes concentrada em &cido acético,
posicionada nos tubso, por questdes de seguranca, logo os tubos sao feitos de aco
iNnoX e 0 casco, de aco carbono. Para estes trocadores, a possui valor igual a 1,75 e
b, 0,13. Todos os outros trocadores, ambos casco e tubos séo feitos de ago carbono,

e tanto a quanto b assumem valor zero.

A b
Fy=a+ (ﬁ) (6.18)
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J& FL é um fator associado ao comprimento dos tubos. Neste trabalho, foram
adotados comprimentos de 8 ft, cujo fator assume valor de 1,25.

Trocadores com area de troca térmica menores que 200 ftz2 foram projetados
como trocadores de duplo-tubo. O custo base para este tipo de trocado € calculado
pela Equacao 6.19. A Unica correc@o necessaria em alguns trocadores foi relacionada
a pressao, a qual se deu pelo produto do custo base peloo fator Fp, calculado a partir
da Equacéo 6.20 (em que P é a pressao, em psig), obtendo-se, assim, o custo final
para este tipo de trocadores. A correcdo sé se mostrou necessaria em trocadores com
presséo interna maior que 600 psig. Todos estes trocadores sao feitos inteiramente
de aco carbono.

Cq = exp[7,1248 + 0,16 In(Aq) | (6.19)
F -08510+01292<P>+00198(P>2 6.20
P ’ 600 ’ 600 (6.20)

6.1.5 — Custo dos vasos de flash

Os vasos de flash dos processos tiveram seus custos estimados a partir das
Equacbes 6.21 e 6.22. A Equacao 6.21 € aplicavel a vasos verticais e funcdo do peso
do vaso, W, em Ib. Na equagéo 6.22, Fu é o fator material, que possui valor 1 para
todos os vasos feitos de aco carbono, e valor 2,1 para o unico flash de aco inox, o V-
100, darota 2. CpL € 0 custo de escadas e plataformas, necessario para vasos verticais
de didametro interno maior que 3 ft e alturas maiores que 12 ft, que pode ser calculado

pela Equacéo 6.23.

C, = exp [6,775 + 0,18225 In(W) + 0,02297 (|n(W))2] (6.21)
Cequip = I:MCV"-CF’L (622)
CpL = 281,5 (D;)0:73960(| )0.70864 (6.23)

O peso do vaso, W, pode ser obtido pela Equacgéo 6.24.
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W= 1T(Di+t3)(L+0,8Di)tSp (624)

em que Di é o didmetro interno e L é a altura do vaso, p é a densidade do ago carbono,

aqui 0,284 Ib/in?, e ts é a espessura do vaso, que pode ser obtida pela equagéo 6.25.

= P4D;
S” 2SE-1,2P,

(6.25)
em que P4 é a pressao de design, igual a 1,1 vez a pressao de operacao. S € o0 maximo
estresse permitido para o material, aqui admitido igual a 137500 psi. E é a eficiéncia
de solda, aqui admitida 0,85 por conservadorismo. A espessura, contudo, possui um
valor minimo requerido ligado ao diametro do vaso, como indicado na Tabela 6.2.
Além disso, € necesséria a adicdo de um fator de 1/8 in para a espessura para cobrir

efeitos de corrosao.

Tabela 6.213. Espessura minima de vasos a depender do diametro

Diametro interno do vaso (ft) Espessura minima de parede (in)

Até 4 1/4
4-6 5/16
6-8 3/8

8-10 7/16

10-12 1/2

Para vasos que operam sob vacuo, como os vasos de flash de remocao do 6leo
da Rota 1, o calculo da espessura ocorre por um processo diferente. Neste caso, a

espessura pode ser obtida utilizando a Equagao 6.26.

0,4

P.L .
) +L(0,18D;-2,2)x10°-0,19 (6.26)

EMDO

tS=1,3DO<

em que Do é o didmetro interno do vaso e Em € o0 modulo de elasticidade. Seader,
Seider e Lewin (2003) forneceram uma tabela para determinacéo de Ewm a partir da

temperatura, da qual Young et al. (2015b) derivaram uma funcdo para Ewm, por
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interpolacao linear, a depender da maior temperatura de operacédo em °F. A funcgéo
esta descrita na Equacéo 6.27.

Ey = (30,4342-0,00629T) x10° (6.27)

Por fim, o aparato para geracdo de vacuo pode ter seu custo estimado a partir
da Equacao 6.28, na qual G é a vazdo massica de vapor no ponto de maior vacuo,
em Ib/h, e P € a menor pressédo do equipamento, em torr.

G 0,41
Cusc=1,8x 1,33 x (E) (6.28)

6.1.6 — Custo de colunas de destilacéo

O calculo do custo das colunas recheadas é semelhante ao calculo para os
vasos de flash. O custo do vaso, Cv, € obtido em fungédo do peso, W, através da
Equacédo 6.29 para torres verticais, e o custo de escadas e plataformas, CpL, € obtido
pela Equagéo 6.30. Contudo, a funcéo para Cv para torres possui limite minimo de W
de 9000 Ib, o que nao foi alcangcado em algumas colunas. Nesse caso, elas foram
calculadas como vasos verticais, assim como os vasos de flash. O célculo para W,
assim como espessura e aparato de vacuo, foi realizado de forma idéntica aos vasos

verticais.
Cur=exp[7,0374 + 0,18225 In(W) + 0,02297 (In(W))’] (6.29)

CpL = 237,1 (D;)083313(L) 801" (6.30)

O custo para a coluna pode ser obtido pela Equacao 6.31, utilizando os mesmos
valores para Fm que para os vasos verticais. A Unica coluna construida em aco inox é
a coluna ColAtm-1, da Rota 2, para remocéo do acido acético. A diferenca entre a
Equacdo 6.31 e a Equacdo 6.22 é a adicdo de duas parcelas: uma relativa ao custo

do recheio, produto do volume recheado, V em ft3, e do custo do material utilizado,
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Crk em USS/ft3; e outra relativa a distribuidores e redistribuidores de liquidos

necessarios para eficiente transferéncia de massa na coluna, Cpr.
Cequip = FMCy*+Cp + VCpy + Cpr (6.31)

Para anéis de Pall de aco carbono, o valor do recheio € de 39, 29 e 25 US$/ft3
para anéis de 1, 1,5 e 2 in de didmetro. Na ColAtm-1, foi utilizado anéis de aco inox
de 2 in, cujo valor é de 87 US$/ft3. Ja distribuidores e redistribuidores devem ser
utilizados em cada carga e a cada 20 ft da torre, e cada um custa 100 US$/ft2 de area

transversal da coluna.
6.1.7 — Custo dos reatores PFR

Os reatores PFR foram equacionados como vasos horizontais, seguindo
metodologia semelhante aos vasos de flash. O custo do vaso pode ser calculado pela

Equacéo 6.32, e o das escadas e plataformas pela Equacéo 6.33.
Cyn= exp [8,717 +0,2330 In(W) + 0,04333 (|n(W))2] (6.32)

Cp, = 1,580(D;)%-202%4 (6.33)

O calculo para W, assim como o resto da metodologia, foi idéntico ao realizado
para os flashes. Contudo, a Equac¢éo 6.32 possui um limite maximo para W de 920000
Ib, e, devido ao tamanho dos reatores, a maioria deles tiveram o custo estimado como
a soma de reatores paralelos idénticos — da Rota 1, nos cenérios 1, 2 e 4 foram
necessarios 6 reatores, no cenario 3, 5 reatores, e, nos cenarios 5 e 6, foram
necessarios 4 reatores; na Rota 2, o reator de hidrolise foi dimensionado como um
anico, enquanto o de esterificacéo foi dimensionado como 2 em paralelo; finalmente,
da Rota 3, nos cenarios 1 e 2 foram necessarios 3 reatores e, nos outros dois cenarios,
dois reatores foram necessarios. O célculo para o custo total dos reatores foi realizado

pela Equacéo 6.22.
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6.1.8 — Custo do sistema de lavagem e decantador

Nos sistemas de lavagem, composto por misturadores e decantadores, 0s
equipamentos foram equacionados de forma semelhante. Os misturadores foram
considerados vasos verticais, e seus custos foram calculados com as Equagdes 6.21
a 6.25. Associados aos misturadores estao as turbinas dos agitadores e seus motores.
A poténcia consumida pelas turbinas foi estimada em 5 Hp por 1000 gal6es de volume
do meio, como sugerido para Seader, Seider e Lewin (2003) para meios liquidos
bifasicos. Os precos das turbinas foram obtidos segundo a Equacéo 6.34. Os pregos
dos motores foram obtidos pelas Equagfes 6.11 a 6.13, usando a poténcia da turbina

como Phy.
Ciurp = 2850 (P,)"*7 (6.34)

Os decantadores foram considerados vasos horizontais e equacionados
segundo as Equacdes 6.22, 6.24 e 6.32. Para os dois tipos de equipamento nao foi
considerado o custo de escadas e plataformas, devido ao seu tamanho, e o material
utilizado foi o aco carbono.

6.2 — Custos de producéo

A metodologia para avaliar os custos associados a producao neste trabalho é
a mesma que a utilizada por Young et al. (2015a), e Zhang et al. (2003b) antes deles.
O custo total de producéo ode ser classificado em trés tipos — custos diretos, custos
indiretos e despesas gerais (TURTON et al., 2009).

Os custos diretos envolvem 0s custos com a aquisicdo de matéria-prima,
utilidades e insumos, custo de mao-de-obra, supervisdo técnica, disposicdo de
efluentes, manutencdo, suprimentos operacionais, encargos de laboratorios e
royalties. O custo com aquisicdo de matéria-prima, utilidades e insumos, e com
disposicéo de efluentes séo indicados na Tabela 6.1 e foram obtidos a partir das
vazOes massicas retiradas do simulador, ou, no caso das utilidades, calculadas na

etapa de dimensionamento, descrita no Capitulo 5. O custo com méo-de-obra é
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estimado a partir do numero de funcionarios requeridos por turno, Nor, que, por sua
vez, é estimado pela Equacéo 6.35 (TURTON et al., 2009).

5 0,5
Nop = (6,29 + 31,7P? + 0,23Nyp) (6.35)

em que P € o numero de processos envolvendo transporte, remocao e controle de
formacao de solidos, que, para os processos analisados, é igual a zero. Ja Nnp € O
namero de equipamentos que ndo envolvem solidos, ou seja, colunas, reatores,
trocadores de calor e expansores. Bombas e vasos em geral, como vasos de flash,
misturadores e decantadores ndo entram neste calculo (TURTON et al., 2009). O
custo final para mao-de-obra é obtido multiplicando Nor pelo salario-hora dos
operarios, aqui considerado igual a R$ 20,00. Os demais custos diretos foram
estimados por correlacbes mostradas nas tabelas do Anexo 3.

Os custos indiretos envolvem gastos com empacotamento e estocagem,
pagamento de impostos e juros. JA as despesas gerais englobam a distribuicdo e
venda dos produtos, custos administrativos e custos associados com P&D. As
correlagdes para os custos indiretos e despesas gerais também estédo disponiveis nas

tabelas do Anexo 3.
6.3 — Critérios para avaliacdo econémica

Por se tratar de uma analise econémica preliminar, com intuito apenas de
avaliar a lucratividade de uma oportunidade, foram avaliados indicadores simples
como investimento total, lucro liquido anual, preco de equilibrio para o biodiesel (para
0s cenarios nao lucrativos) e fracdo minima comercializada dos subprodutos (para 0s
cenarios com lucro).

O investimento total € soma do investimento fixo, obtido pela Equacéo 6.1, e
do capital de giro, que assume 15% do valor do primeiro. Ja o lucro liquido, principal
indicador desta analise, é obtido ao subtrair os custos anuais, descritos na Secéo 6.2,
da receita anual. A receita anual é obtida multiplicando a vazdo de producédo de
biodiesel e do subproduto (triacetina ou dicarbonato de glicerol) pelos seus

respectivos precos, disponiveis na Tabela 6.1, e o fator de producdo, em h/ano.
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Atraveés do lucro liguido anual, é possivel comparar os cenarios quanto a atratividade
econdmica.

O preco de equilibrio de biodiesel € obtido na manipulacdo do seu preco de
venda até que o lucro liquido deixe de se tornar negativo. E um fator interessante pois
pode indicar a discrepancia entre a realidade do mercado e a que pode viabilizar o
processo. Ja a fragdo minima de subproduto comercializada € obtida ao manipular a
guantidade comercializada do subproduto, em relacdo ao total produzido, até que o
lucro atinja valor nulo. A importancia deste indicador esta na propria justificativa do
estudo das rotas alternativas — como os subprodutos de maior valor agregado que o
proprio biodiesel ttm grande papel na margem de lucro positiva, entender o quanto é

necessario que sua producao seja absorvida pelo mercado é vital.

87



CAPITULO 7 — RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo, sdo apresentadas as analises do dimensionamento e dos

equipamentos e de indicadores econémicos, em busca de maior clareza sobre as

vantagens e desvantagens de cada rota descrita.

7.1 — Dimensionamento e custo dos equipamentos

Nas Tabelas 7.1 a 7.3, estdo disponiveis os custos dos equipamentos e a

principais informagdes daqueles mais relevantes das Rotas 1, 2 e 3, respectivamente.

Informacdes mais detalhadas sobre cada equipamento estédo disponiveis no Anexo 2.

As Figuras 7.1 a 7.3 mostram o custo relativo por tipo de equipamento para as Rotas

1, 2 e 3, respectivamente.

Tabela 7.1. Custo e principais informagdes dos equipamentos dos processos da Rota 1

Cendriol Cenério2 Cendrio3 Cenario4 Cenario5 Cenario6
Reator
Volume (m3) 392,01 392,01 331,30 364,02 236,72 217,82
Custo (US$ x 10"6) 7,82 7,82 6,60 7,29 4,75 4,39
Trocadores
de Calor
TC-1
Area de troca térmica (m?) 378,00 589,29 335,61 511,55 335,31 327,63
Custo (US$ x 10"3) 235,35 316,32 218,75 286,78 218,63 215,60
TC-2
Area de troca térmica (m?2) 3.402,09 2.490,85 1.99328 2.413,18 2.059,98 1.894,21
Custo (US$ x 10"3) 1.438,23  1.055,11 854,67 1.023,42 881,19 815,48
TC-3
Area de troca térmica (m?) 96,85 107,72 95,12 98,93 109,75 100,72
Custo (US$ x 10"3) 118,60 181,04 172,49 175,10 182,40 176,31
TC-4
Area de troca térmica (m?2) 1,45 44,00 - 39,86 - -
Custo (US$ x 10"3) 5,14 31,86 - 30,61 - -
TC-5
Area de troca térmica (m?2) 242,01 28,81 226,12 26,01 254,25 233,12
Custo (US$ x 10"3) 61,10 63,75 59,93 59,29 63,87 60,91
TC-6
Area de troca térmica (m?2) 11,72 1,23 5,27 0,56 10,54 5,27
Custo (US$ x 10"3) 7,02 4,13 3,63 6,18 4,06 7,26
TC-7
Area de troca térmica (m?2) 106,85 1,23 110,50 4,31 105,49 109,19
Custo (US$ x 10"3) 41,43 10,71 42,83 138,28 42,05 42,63
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Tabela 7.1. Custo e principais informacdes dos equipamentos dos processos da Rota 1

(continuacdo)

Cenariol Cenério2 Cenario3 Cendrio4 Cendrio5 Cenério6
TC-8
Area de troca térmica (m?2) - 108,47 - 110,99 - -
Custo (US$ x 10"3) - 42,52 - 42,07 - -
Custo total (US$ x 10"6) 1,91 1,71 1,35 1,76 1,39 1,32
Colunas
ColAtm-1
Dimensdes (D x H) m 9,08x1,46 9,31x1,59 891x1,36 9,19x1,52 8,91x1,36 8,96 x 1,39
Custo CO”?%QZ?dor (US$x 65,04 79,81 67,05 82,18 70,76 66,93
Custo Refervedor (US$ x 1073) 134,44 140,95 132,78 138,76 135,32 133,94
Custo Torre (US$ x 103) 100,09 110,12 79,06 104,85 76,64 81,19
Custo Final (US$ x 10"3) 300,47 330,87 278,89 325,79 282,71 282,05
Colvac-1
DimensGes (D x H) m 138x1,79 135x1,66 10,3x1,13 12,6 x1,12 13,4x 1,57 10,2x 1,05
Custo Con‘i%ﬂzf;‘dor (US$x 49,42 49,41 29,08 36,15 47,16 36,15
Custo Refervedor (US$ x 1013) 125,10 120,99 10,22 10,17 119,03 10,20
Custo Torre (US$ x 1073) 213,25 190,83 95,75 111,32 173,27 73,51
Custo Final (US$ x 10"3) 387,76 361,23 135,04 157,65 339,46 119,86
Colvac-2
DimensGes (D x H) m 5,6 x1,46 - 6,26 x 1,84 - 6,54 x 1,99 9,68 x 3,79
Custo Condensador (US$x 10°3) 35,79 - 46,32 - 45,63 35,16
Custo Refervedor (US$ x 1073) 144,54 - 120,23 - 121,54 260,24
Custo Torre (US$ x 1073) 61,32 - 102,90 - 117,35 362,72
Custo Final (US$ x 10"3) 241,65 - 269,45 - 284,52 658,13
Custo total (US$ x 10”3) 929,88 692,11 683,39 483,43 906,69 1.060,05
Flashes
V-101
Dimensdes (D x H) m 5,19x8,05 532x8,27 5x7,77 5,05x7,88 538x8,32 5,12x7,95
Custo (US$ x 10"3) 187,45 194,43 178,24 181,26 196,86 184,38
V-102
Dimensdes (D x H) m - 3,7x5,6 - 3,78 x5,71 - -
Custo (US$ x 1073) - 106,89 - 111,23 - -
Custo total (US$ x 10°3) 187,45 301,32 178,24 292,49 196,86 184,38
Bombas e
Expansores
Pump-1
Custo (US$ x 1073) 121,43 131,71 114,55 122,06 128,32 119,04
Pump-2
Custo (US$ x 10"3) 7,57 7,53 5,76 5,75 7,29 5,76
Pump-3
Custo (US$ x 10"3) 4,83 4,83 4,83 4,84 4,82 4,82
K-101
Custo (US$ x 10"3) 447,08 482,30 423,98 449,29 472,43 441,11
Custo Total (US$ x 10"3) 580,91 626,36 549,12 581,95 612,87 570,73
Custo Total de Equipamentos (US$ x 1076) 11,42 11,14 9,36 10,41 7,86 7,53
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Tabela 7.2. Custo e principais informag¢6es dos equipamentos do processo da Rota 2

Reatores
CRV-100 PRF-100
Volume (m3) 65,62 Volume (m3) 221,16
Custo (US$ x 10"6) 2,74 Custo (US$ x 10"6) 1,95
Trocadores
de Calor
TC-1 TC-9
Area de troca térmica (m?2) 100,49 Area de troca térmica (m?2) 7,04
Custo (US$ x 10"3) 961,73 Custo (US$ x 10"3) 3,80
TC-2 TC-10
Area de troca térmica (m?2) 1.435,09 Area de troca térmica (m?2) 221,73
Custo (US$ x 10"3) 2340,45 Custo (US$ x 10"3) 94,24
TC-3 TC-11
Area de troca térmica (m?2) 85,55 Area de troca térmica (m?2) 344,76
Custo (US$ x 10"3) 511,72 Custo (US$ x 1073) 121,18
TC-4 TC-12
Area de troca térmica (m?) 123,09 Area de troca térmica (m?2) 39,51
Custo (US$ x 10"3) 141,06 Custo (US$ x 1073) 132,72
TC-5 TC-13
Area de troca térmica (m?2) 64,49 Area de troca térmica (m?) 15,27
Custo (US$ x 10"3) 35,36 Custo (US$ x 10"3) 8,61
TC-6 TC-14
Area de troca térmica (m?2) 52,26 Area de troca térmica (m?) 10,69
Custo (US$ x 10"3) 33,28 Custo (US$ x 10"3) 13,36
TC-7 TC-15
Area de troca térmica (m?2) 112,59 Area de troca térmica (m?) 296,77
Custo (US$ x 10"3) 43,16 Custo (US$ x 10"3) 68,37
TC-8
Area de troca térmica (m?2) 4,71
Custo (US$ x 10"3) 3,57
Custo total (US$ x 106) 4,51
Colunas
ColAtm-1 ColAtm-4
Dimensdes (D x H) m 11,8 x 2,26 Dimensdes (D x H) m 16,7 x 2,82
Custo Con<jl%r/1\sé§1dor (US$x 419,35  Custo Condensador (US$ x 103) 180,54
Custo Refervedor (US$ x 1073) 535,24 Custo Refervedor (US$ x 10"3) 56,49
Custo Torre (US$ x 1013) 414,69 Custo Torre (US$ x 10"3) 723,74
Custo Final (US$ x 10"3) 1369,27 Custo Final (US$ x 10"3) 960,77
ColAtm-2 ColVéac-1
Dimensdes (D x H) m 4,07 x 0,84 Dimensdes (D x H) m 12,3x 2,73
Custo Condensador (US$ x A
1073) 53,77 Custo Condensador (US$ x 10"3) 42,08
Custo Refervedor (US$ x 10"3) 33,86 Custo Refervedor (US$ x 1073) 140,46
Custo Torre (US$ x 10"3) 54,66 Custo Torre (US$ x 10"3) 264,58
Custo Final (US$ x 10"3) 142,29 Custo Final (US$ x 1073) 447,12
ColAtm-3
Dimensdes (D x H) m 3,95 x 0,77
Custo Condensador (US$ x 37.90

1073)
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Tabela 7.2. Custo e principais informacdes dos equipamentos do processo da Rota 2
(continuacdo)

Custo Refervedor (US$ x 1073) 13,16
Custo Torre (US$ x 1073) 50,55
Custo Final (US$ x 10"3) 101,61
Custo total (US$ x 103) 3.021,06qs
Bombas
Pump-1 Pump-4
Custo (US$ x 1073) 124,78 Custo (US$ x 1073) 27,00
Pump-2 Pump-5
Custo (US$ x 10"3) 14,41 Custo (US$ x 10"3) 4,83
Pump-3
Custo (US$ x 10"3) 6,73
Custo Total (US$ x 10"3) 177,75
Flash Sistema de lavagem e decantador
Dimensdes (D x H) m 3,99 x 6,85 Custo total (US$ x 10"3) 109,37
Custo (US$ x 10"3) 260,58

Custo Total de Equipamentos (US$ x 1076) 12,77

Tabela 7.3. Custo e principais informacdes dos equipamentos dos processos da Rota 3

Cenario 1 Cenéario 2 Cenéario 3 Cenario 4

Reator
Volume (m3) 239,42 199,96 157,87 131,10
Custo (US$ x 10"6) 3,36 2,85 2,22 1,87
Trocadores de Calor
TC-1
Area de troca térmica (m?) 145,70 61,34 76,63 64,06
Custo (US$ x 1073) 140,64 147,31 109,02 102,90
TC-2
Area de troca térmica (m?) 4.495,05 3.517,85 4.340,95 3.643,90
Custo (US$ x 1073) 1.925,18 1.488,39 1.854,73 1.543,40
) TC-3
Area de troca térmica (m2) 82,03 70,20 125,24 104,07
Custo (US$ x 1073) 163,44 155,09 192,67 178,58
TC-4
Area de troca térmica (m?) 131,00 104,45 144,18 111,40
Custo (US$ x 1073) 46,01 41,17 48,01 42,98
TC-5
Area de troca térmica (m?2) 9,65 208,74 8,54 208,56
Custo (US$ x 10"3) 4,00 56,33 6,68 57,43
TC-6
Area de troca térmica (m2) 300,03 - 319,12 -
Custo (US$ x 10"3) 70,19 - 72,79 -
Custo total (US$ x 10"6) 2,35 1,89 2,28 1,93
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Tabela 7.3. Custo e principais informacdes dos equipamentos dos processos da Rota 3
(continuacdo)

Cenariol Cenario2 Cenario3 Cenario 4

Colunas
ColAtm-1
Dimensges (D x H) m 10,3x 2,16 9,96x 1,96 10,3x2,19 9,99 x 1,97
Custo Condensador (US$ x 10"3) 134,35 117,56 134,58 117,03
Custo Refervedor (US$ x 1073) 143,96 137,29 144,55 137,45
Custo Torre (US$ x 1073) 166,60 147,71 168,95 149,07
Custo Final (US$ x 10"3) 444,91 402,55 448,08 403,56
ColVéc-1
Dimenses (D x H) m 559x 1,7 10,2x3,26 533x1,55 12,5x2,81
Custo Condensador (US$ x 1013) 44,95 92,96 38,25 92,78
Custo Refervedor (US$ x 1073) 10,32 156,55 10,68 205,26
Custo Torre (US$ x 10"3) 69,94 292,60 61,07 300,02
Custo Final (US$ x 10"3) 125,21 542,11 110,00 598,06
ColVvac-2
Dimensdes (D x H) m 10,7 x 3,56 - 8,56 x 2,28 -
Custo Condensador (US$ x 1013) 70,13 - 44,17 -
Custo Refervedor (US$ x 10"3) 148,93 - 136,70 -
Custo Torre (US$ x 10"3) 334,83 - 156,01 -
Custo Final (US$ x 10"3) 553,89 - 336,87 -
Custo total (US$ x 10"3) 1.124,01 944,66 894,95 1.001,62
Flashes
V-101
Dimensdes (D x H) m 479x7,82 4,41 x7,23 4,98x8,06 4,55x 7,42
Custo (US$ x 10"3) 172,37 154,24 181,06 160,64
Bombas e
Expansor
Pump-1
Custo (US$ x 10"3) 127,15 109,28 132,80 113,05
Pump-2
Custo (US$ x 10"3) 7,77 4,84 7,84 4,84
Pump-3
Custo (US$ x 10"3) 4,85 - 4,88 -
K-101
Custo (US$ x 1073) 438,07 381,18 455,56 393,04
Custo Total (US$ x 10"3) 577,85 495,31 601,08 510,93
Custo Total de Equipamentos (US$ x 10°6) 7,59 6,33 6,18 5,47

92



Figura 7.1. Custo relativo de cada tipo de equipamento para os cenarios da Rota 1. O anel mais
interno é relativo ao cenario 1, enquanto o mais externo, ao cenario 6.

m Reatores

= Trocadores de calor

m Colunas

m Flashes

®mBombas e Expansores

Figura 7.2. Custo relativo de cada tipo de equipamento para os cenarios da Rota 2.

m Reatores m Trocadores de calor
m Colunas mFlashes
mBombas m L avagem e decantador
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Figura 7.3. Custo relativo de cada tipo de equipamento para os cenarios da Rota 3. O anel mais
interno é relativo ao cenario 1, enquanto o mais externo, ao cenario 4.

= Reatores
Trocadores de calor
mColunas
mFlashes
mBombas e Expansores

Ao analisar os resultados para os equipamentos da Rota 1, fica claro que o
reator supercritico € o responsavel por grande parte do custo, variando de 58%, para
0 cenario 6, até 70%, para os cenarios 2 a 4. Em relagéo ao custo absoluto, seu valor
para o reator € maior para cenarios com conversao de 100%, o que é coerente. Além
disso, também é maior, de forma geral, para os cenarios sem a adicdo de triacetina
no produto e usando o flash para remocao do 6leo, 0 que é coerente, pois estes casos
necessitam de mais matéria-prima para mesma producgéo de biodiesel, ou seja, vazédo
volumétrica de entrada maior. O custo total dos equipamentos, por consequéncia,
segue a mesma tendéncia do custo dos reatores, o que reafirma o quanto este ultimo
€ determinante para o investimento fixo.

O segundo tipo de equipamento mais relevante no custo da Rota 1 sédo os
trocadores de calor, em especial aqueles que aguecem a corrente de entrada do
reator. Desta andlise, pode-se concluir que o maior investimento € inerente ao
processo supercritico, seja pelo volume do reator, que é resultado tanto da cinética
quanto do excesso de reagente empregado, quanto dos trocadores necessarios para
adequar as correntes a condi¢do supercritica. Em porcentagem do custo total, o custo
com trocadores de calor pouco variou entre 0s cenarios — 0 minimo foi de 14%, no
cenario 3, e 0 maximo foi de 18%, nos cenarios 5 e 6. O custo maior nos cenarios 5 e

6 podem ser explicados mais uma vez pela maior quantidade de matéria-prima
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necesséria, devido a menor conversdo, o impacta diretamente nos trocadores da
corrente de entrada do reator.

O custo com colunas vem logo em seguida em relevancia, muito ligado a
purificacdo dos produtos. Obviamente, os menores custos com colunas de destilagéao
sdo dos cenarios 2 e 4, que possuem uma coluna a menos que 0S outros cenarios.
No entanto, € interessante notar que as dimensdes e o custo, sejam da torre principal,
sejam do condensador e do refervedor, da coluna ColVac-1, que remove a triacetina,
Sa0 menores para os cenarios 3, 4 e 6, nos quais apenas parte do subproduto é
removido. A Unica coluna cujas caracteristicas destoam dos outros cendrios € a
ColVac-2 do cenario 6, significativamente maior que as colunas de mesma funcéo nos
outros trés cenarios, impactando no custo total para o equipamento. Isto pode ser
explicado pela maior fracdo de Oleo residual que € removido por esta coluna. Em
relagdo ao custo relativo, os cenarios com conversdo menor (5 e 6) possuem uma
menor porcentagem relativa ao reator, contudo, um custo relativo maior com colunas.

O resultado entre os cenarios da Rota 3 foi semelhante, inclusive devido a
similaridade entre os fluxogramas das duas rotas. Os volumes dos reatores para esta
rota foram muito menores que para a Rota 1, representando apenas entre 34% (para
0 cenario 4) e 45% (para o cenario 2) do custo total. A fracdo do custo relativa aos
reatores € menor para esta rota devido ndo apenas a diminuicdo do seu custo
absoluto, mas também devido ao aumento do custo com trocadores, embora a reacao
ocorra a temperatura levemente mais baixa. Da mesma forma que para a Rota 1, o
custo absoluto dos reatores da Rota 3 foi maior para os cenarios de maior conversao,
obviamente, e também para os cenarios que ndo aproveitaram o subproduto no
biocombustivel, impactando diretamente no custo total dos equipamentos.

O segundo maior custo ainda foi relativo aos trocadores de calor, apresentando
valores significativos sobretudo nos cenarios 3 e 4. O valor absoluto total entre os
cenarios pouco variou, a ndo ser pelo fato dos cenarios 2 e 4 terem um trocador a
menos. Novamente, os trocadores de aquecimento das correntes de entrada no reator
sdo 0s mais significativos para o custo. O custo com colunas também vem em terceiro
lugar nesta rota, com o custo de cada coluna individual pouco variando entre cada
cenario. E interessante observar, no entanto, que a coluna de remocdo de Oleo,
ColVvac-2, tanto em tamanho quanto em custo, € maior que a coluna de remocéo de

dicarbonato de glicerol, ColVac-1, embora a quantidade de 6leo residual seja baixa.
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Jé a Rota 2 é mais dificil de comparar com as outras duas rotas, por apresentar
qguantidade muito maior de equipamentos, o que eleva bastante o seu custo,
equivalente a 111,8% do custo do cenéario mais caro da Rota 1, e 168,3% do cenario
mais caro da Rota 3. Contudo, segue a mesma tendéncia — 0 maior gasto € com
reatores, depois com trocadores de calor e, em seguida, colunas. No entanto seu
custo com reatores € menor que para a Rota 1, mesmo envolvendo duas etapas. A
maior diferenca de custo desta rota para as outras duas esta no custo com trocadores
e com colunas, 0 que ja era previsto, pois necessita de aquecimentos e resfriamentos
sucessivos e processos de separacdo intermediarios.

A partir dos volumes dos reatores obtidos, é possivel comparar a cinética das
reacdes assim como realizado nas referéncias bibliograficas mencionadas no Capitulo
2. De acordo com Goembira et al. (2012), o metil acetato € menos reativo que o dimetil
carbonato e que o metanol; Farobie et al. (2017a) concordaram na menor reatividade
em relacdo ao metanol (nesses trabalhos, o metanol foi considerado reagente de
transesterificacdo supercritica, nao de esterificacdo); por fim, Saka et al. (2010)
reportaram que o0 acido acético € o mais reativo quando comparado com o metil
acetato e o metanol. A comparacéo direta da reatividade pelo volume dos reatores s6
€ possivel entre os cenarios 5 da Rota 1 e 3 da Rota 3, pois visam a mesma conversao
de 95%, consideram apenas FAME como biodiesel e o excesso de reagente é similar.
Nesse caso, de fato o volume do reator com dimetil carbonato é consideravelmente
menor que o reator de interesterificacdo, como previram Goembira et al. (2012). O
reator de hidrélise da Rota 2 € ainda menor, mas, também, a conversdo considerada
foi um pouco maior que 91%. O reator de esterificacdo, que possui excesso muito
menor de reagente, € maior do que o reator de dimetil carbonato, contudo, a

conversdo adotada esta proxima da de equilibrio.

7.2 — Analise de investimento, custos e lucro

Os principais parametros do desempenho econdmico dos processos podem ser
visualizados na Tabela 7.4. O detalhamento de investimento, custos e receitas para
cada cenario estao disponiveis no Anexo 3. A partir das informacdes da Tabela 7.4, é
possivel analisar a atratividade de cada oportunidade, bem como as peculiaridades

de cada cenario.
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Tabela 7.414. Investimento total, principais custos e receita dos processos analisados (US$ x

109)
Rota1l,Cl Rotal,C2 Rotal, C3 Rotal,C4 Rotal, C5 Rota 1, C6
Investimento Total 63,44 61,88 52,01 57,82 43,64 41,82
Custos com Matéria-Prima 112,35 123,21 105,13 113,01 118,64 108,92
Custos com Utilidades 15,67 15,93 14,25 21,75 16,71 14,89
Despesas Gerais 25,04 27,40 23,18 26,45 26,18 23,88
Custos Indiretos 3,17 3,09 2,61 2,90 2,21 2,12
Outros Custos Diretos 7,25 9,64 6,49 9,08 8,39 7,07
Custo Total de Producéo 163,48 179,27 151,66 173,19 172,13 156,88
Receita Biodiesel 120,78 122,25 121,98 122,36 118,55 120,58
Receita Subproduto 74,04 74,05 33,33 33,33 66,64 33,32
Lucro Liquido Anual 31,35 17,04 3,65 -17,50 13,05 -2,97
Rota 2 Rota 3, C1 Rota 3, C2 Rota 3,C3 Rota 3, C4
Investimento Total 70,93 42,14 35,17 34,33 30,38
Custos com Matéria-Prima 115,18 112,24 94,55 116,96 97,46
Custos com Utilidades 30,18 16,27 14,21 16,07 21,09
Despesas Gerais 29,93 24,56 20,77 25,29 22,54
Custos Indiretos 3,54 2,13 1,79 1,75 1,56
Outros Custos Diretos 16,87 6,18 5,21 6,62 5,93
Custo Total de Producéo 195,70 161,38 136,53 166,70 148,58
Receita Biodiesel 121,07 118,63 121,92 119,48 121,68
Receita Subproduto 54,80 166,81 0,00 170,08 0,00
Lucro Liquido Anual -19,83 124,07 -14,61 122,86 -26,90

De imediato, pode-se observar que alguns dos cendrios apresentaram lucro
liquido anual positivo, indicando que sao economicamente viaveis, pelo menos de
acordo com esta analise preliminar. O maior lucro foi obtido no cenario 1 da Rota 3,
mas o cenario 4 da mesma rota e 0s cenarios 1, 2, 3 e 5 da Rota 1 também se
apresentaram lucrativos. O que € interessante notar aqui € que, em todos 0s cenarios
com lucratividade, a receita com subproduto foi imprescindivel, de forma que, apesar
da incorporacédo da triacetina ou do dicarbonato de glicerol ao combustivel ser atrativo
em termos técnicos e de simplicidade de processo, sua comercializacdo € mais
relevante em fatores econdémicos. Isto fica claro ao notar que, excluindo o cenario da
Rota 2, todos 0s cenarios com prejuizo e o cenario com menor lucro foram aqueles
gue visaram a mistura dos produtos.

Como o lucro depende diretamente dos subprodutos, € importante entender o
quanto da sua producédo precisa ser comercializada para manter a lucratividade,
inclusive porque, segundo os dados recolhidos do COMEX STAT, o valor total de
exportacao de triacetina em 2019 foi de 77,5 toneladas (COMEX STAT, 2020),
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enquanto os cenarios da Rota 1 analisados sdo capazes de produzir até 4,37
toneladas por hora, indicando que o mercado pode ndo ser capaz de absorver toda
producdo. A Tabela 7.5 redne a porcentagem de venda minima do subproduto para
que o lucro permaneca positivo (obviamente, esta analise apenas foi realizada para
aqueles cenarios lucrativos). Para os cendrios da Rota 1, é necessario comercializar
mais da metade da producao, podendo chegar a até 89%, no caso do cenério 3. Para
a Rota 3, a porcentagem de equilibrio € menor, de até 28%. Em qualquer um dos
casos, milhares de toneladas precisam ser comercializadas, ou seja, a viabilidade

econdmica destes processos necessita de demanda de mercado para os subprodutos.

Tabela 7.5. Informacdes de venda de equilibrio do subproduto dos diferentes cenarios.

Rota 1, Rota 1, Rota 1, Rota 1, Rota 3, Rota 3,

Cl C2 C3 C5 C1 C3

Venda anual de equilibrio (kton/ano) 19,93 26,62 13,85 25,02 7,12 7,87
Capacidade de Producéo (kton/ano) 34,57 34,57 15,56 31,11 27,80 28,35
Porcentagem de venda para 5806 77% 89% 80% 26% 2806

equilibrio

Os cenérios 1 e 3 da Rota 3 foram os mais lucrativos, devido sobretudo a receita
do dicarbonato de glicerol, que superou inclusive a receita de biodiesel. Como o preco
adotado carece de mais fontes, tamanha lucratividade pode ser facilmente
guestionada. Fora os cenérios da Rota 3, o cenario mais lucrativo € o cenario 1 da
Rota 1, devido ao custo total ser menor. O custo total de todos os cenarios €
diretamente impactado pelo custo de aquisicao de matéria-prima, em especial do 6leo
vegetal, como mostram as Figuras 7.4 a 7.6, que mostram a distribuicdo dos custos
em cada cenario. Assim sendo, é coerente gue seja o cenario 1 dentre os da Rota 1
o0 com maior lucro, pois, em relacdo ao gasto com matéria-prima, cenarios com
conversdo maior s8o mais vantajosos que os de conversdes menores, e a remocao
do éleo por coluna é mais vantajosa de que por flash, pois menos produto é perdido
por destilagdo. Gastos menores sdo observados também nos cenarios em que o
subproduto permanece no biodiesel, devido ao menor gasto com matéria-prima
decorrente do maior volume final obtido de biodiesel, mas essa economia né&o

consegue compensar a diminuicdo na receita.
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Figura 7.4. Distribuic@o de custos da Rota 1. A rosca mais interna € relativa ao cenario 1,
enguanto a mais externa, ao cenario 6.

m Aquisicdo de 6leo vegetal m Aquisicdo de Reagente(s)
m Custos com Utilidades m Despesas Gerais
m Custos Indiretos m Outros Custos Diretos

Figura 7.5. Distribuicdo de custos da Rota 2.

m Aquisicdo de 6leo vegetal m Aquisicdo de Reagente(s)
m Custos com Utilidades  mDespesas Gerais
m Custos Indiretos m Outros Custos Diretos
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Figura 7.6. Distribuic@o de custos da Rota 3. A rosca mais interna € relativa ao cenario 1,
enguanto a mais externa, ao cenario 4.

m Aquisicdo de 6leo vegetal m Aquisicdo de Reagente(s)
m Custos com Utilidades m Despesas Gerais
m Custos Indiretos m Outros Custos Diretos

De forma geral, a estrutura de custo pouco mudou entre 0s cenarios de todas
as trés rotas. O maior gasto é com aquisicdo de matérias-primas, como ja dito, em
especial de dleo vegetal. Em seguida, vém o0s gastos com despesas gerais, e, em
terceiro, o gasto com utilidades, que foi consideravel mesmo com as integracdes
energéticas realizadas, devido também aos condensadores e refervedores das
colunas de destilacdo. Apenas na Rota 2 o gasto com utilidades foi ligeiramente maior
gue com despesas gerais.

O pior cenério da Rota 1 foi o cenario 4, com o prejuizo maior. Como a receita
€ muito similar aos outros cenarios, € seguro dizer que o fator determinante foram os
custos, em especial o custo com utilidades, que destoa dos custos analogos dos
outros cendrios. Analisando as tabelas do Anexo 2, é possivel concluir que este gasto
deriva do consumo elevado de vapor superaquecido no trocador TC-7, que antecede
o flash de remocéo de 6leo. O mesmo trocador no cendrio 2 ndo possui tal consumo,
logo pode-se inferir que 0 aumento se deve a maior vazao da corrente neste cenario,
pois a quantidade de triacetina removida anteriormente foi menor que no cenario 2.
As outras variacdes entre os cenarios ocorreram, sobretudo, pela venda de mais ou
menos triacetina, impactando na receita, ou ho maior ou menor consumo de matéria-
prima para produzir quantidade aproximada de biodiesel, impactando diretamente no

custo total, como ja discutido.
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A Rota 2 apresentou prejuizo consideravel, o segundo maior entre todos os
cenarios. Este prejuizo se deve a alguns fatores. Primeiro, a venda de triacetina ndo
atingiu o0 mesmo valor que os cenarios da Rota 1, devido a perda do produto que
segue na fase oleosa na separacao por lavagem intermediaria. Mas este fator néo foi
0 Unico, pois o custo total foi 0 maior dentre todos os cenarios. O maior impacto foi o
aumento do custo com utilidades, o que esta ligado ao maior nimero de trocadores
de calor e colunas de separacdo. Um menor impacto também pode ser percebido pelo
aumento dos outros custos diretos, dos quais o custo com disposicdo de efluentes é
protagonista. Disto, podemos depreender que as operacdes necessarias a realizacdo
do processo em duas etapas parecem dificultar sua viabilidade econémica, embora
possa proteger o produto de degradacao térmica.

Sobre os custos da Rota 3, pouca analise pode ser adicionada em relacao ao
que j& foi discutido sobre a Rota 1. Os custos com matéria-prima dos cenarios 2 e 4
foram os menores dentre todos os cenarios estudados, pois todo o subproduto foi
incorporado ao combustivel. O cenéario 4 apresentou maior gasto com utilidades,
representado pelo maior gasto com vapor superaquecido no refervedor da coluna
ColVac-1, que remove o Oleo. Isto pode ser explicado pela maior quantidade de 6leo
residual neste cenario, que, como possui alto ponto de ebulicdo e capacidade
calorifica, elevou a vazéo de utilidades necesséaria.

Para os cenarios com prejuizo, é importante calcular o preco de equilibrio de
biodiesel, para comparacdo com preco utilizado (721,68 US$/m3). Os cenarios nao
lucrativos da Rota 1, 4 e 6 tém como preco de equilibrio do biodiesel 824,91 US$/m3
e 739,48 US$/ms3, respectivamente; para a Rota 2, o preco de equilibrio assume um
valor de 839,87 US$/m3. Para os cenarios 2 e 4 da Rota 3, assume valores de 808,17
US$/m3 e 881,24 US$/m3, respectivamente. Em novembro de 2019, o biodiesel foi
comercializado por uma média nacional de 757,63 US$/m3, no 69° Leildo de Biodiesel,
valor um pouco maior que o preco de equilibrio para o cenario 6. No 68° Leilao de
Biodiesel, o metro cubico chegou a ser comercializado por US$ 833,00 na regido
Centro-Oeste, superando o preco de equilibrio do cenéario 4 da Rota 1 e do
cenario 2 da Rota 3. Os outros precos de equilibrio ndo foram superados em
toda a série historica (ANP, 2019b; ANP, 2020).

O prejuizo foi maior para os cenarios da Rota 3, pois ndo ha venda do

subproduto, ja considerada imprescindivel para lucratividade. Na Rota 1,
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independente do cenério, h4 a venda da triacetina, em quantidade reduzida, o que
compensou parte do prejuizo. J4 para a Rota 2, o resultado negativo se da
principalmente pelos custos adicionais da rota, como ja discutido.

Considerando os resultados apresentados, o presente trabalho considera o
cenario 1 da Rota 1 como aquele mais atrativo dentre todos os estudados, devido a
confiabilidade dos dados utilizados para andlise de custos e receitas e também ao
lucro liquido apresentado. Além desse cenario, 0os cenarios 2 e 5 dessa rota e 0s
cenarios 1 e 3 da Rota 3 apresentam potencial para representa uma oportunidade

atrativa.
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CAPITULO 8 — CONCLUSOES E SUGESTOES

No presente trabalho foi realizada a simulagéo no Aspen Hysys® de processos
de producdo de biodiesel por trés rotas supercriticas que utilizam reagentes que nao
o0s alcoois convencionais. Para as Rotas 1 e 3, foram analisados diferentes cenarios,
quanto a conversdo do Oleo, incorporacdo ou ndao do subproduto no combustivel
produzido e processo de remoc¢do de Oleo. Para a Rota 2, apenas um cenario foi
analisado, utilizando as conversfes reportadas em literatura e obtendo os produtos
separadamente. A producao foi estimada de acordo com a producdo nacional média
de 21,09 m3/h. Os balancos de massa e energia dos fluxogramas dos processos foram
resolvidos pelo simulador comercial, que forneceu dados de correntes de material e
energia para dimensionamento de equipamentos e posterior avaliacdo de custos e
receitas de producéo.

Ao fim dos processos, foi possivel obter biodiesel dentro das especificacfes da
ANP para todos os cenarios das Rotas 1 e 3, se ndo considerar o teor de éster para
cenarios em que o biodiesel € composto por mistura de FAME com o subproduto. Ja
no cenario da Rota 2, o biodiesel obtido tem um valor elevador de acidez, devido a
acidos graxos nao reagidos na segunda etapa do processo, que nao foi possivel
separar por destilacdo, pois o FAME e os &cidos graxos possuem pontos de ebulicao
muito proximos. Outros processos de separacdo, como neutralizagdo com bases,
podem fugir do objetivo do processo supercritico, visto que levaria o produto a passar
por processos de tratamento que convencionalmente sdo aplicados ao 6leo e as
condi¢cdes supercriticas visam evitar. Outra alternativa para diminuir a acidez do
produto final € aumentar a conversao de esterifica¢do no reator, mas isto s6 é possivel
ao aumentar a temperatura de reacédo, devido a conversao de equilibrio. Visto que o
objetivo do processo em duas etapas € evitar que as temperaturas utilizadas
ultrapassem 300 °C para prevenir degradacdes térmicas, esta opcao também possui
conflito de objetivos.

Alguns dos cenarios se mostraram lucrativos de acordo com a analise
econdbmica realizada, na qual fica clara a importancia da comercializacdo dos
subprodutos obtidos, favorecendo cenarios em que sua totalidade é separada do
biodiesel final e comercializada junto com o biocombustivel. Contudo, pesquisas mais

precisas acerca do preco de mercado do dicarbonato de glicerol sdo necessarias para
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confirmar estes resultados. Cenarios da Rota 1 e da Rota 3 em que nédo foram obtidos
subprodutos n&do apresentaram lucro, sobretudo por se deixar de comercializar o
subproduto, total ou parcialmente — com excecdo do cenario 3 da Rota 1, que
apresentou o menor lucro dentre os resultados positivos. O Unico cenario da Rota 2
também apresentou prejuizo, devido aos custos ligados ao fato do processo se dar
em duas etapas, como maior numero de opera¢fes de separacdo e adequacao dos
reagentes a dois processos de altas temperaturas e presséao. Foi ponderado, também,
gue alguns resultados negativos obtidos neste trabalho podem se tornar positivos, se
forem consideradas as flutuagdes do preco do biodiesel em diferentes leildes, como
nos cenarios 4 e 6 da Rota 1 e cenario 4 da Rota 3. Assim sendo, 0S cenarios com
lucro séo considerados oportunidade de projeto, passiveis de analise econémica mais
profunda e rigorosa.

Em relacdo ao dimensionamento e ao custo dos equipamentos, 0S
equipamentos com maior relevancia sdo os reatores e os trocadores de calor,
fundamentalmente ligados as condi¢cBes supercriticas do processo. O investimento
inicial para Rota 1 variou entre 41,82 e 63,44 milhdes de ddllares entre 0s cenarios;
para a Rota 2, o valor obtido foi de 70,93 milhdes de dolares, e, para Rota 3, os valores
variaram entre 30,38 e 42,14 milh8es de ddlares entre os cenarios. O alto investimento
da Rota 1 em comparacado a Rota 3, de fluxograma similar, se deve principalmente ao
custo elevado do reator, que condiz com os estudos analisados das cinéticas das
reacoes envolvidas. Ja o investimento da Rota 2, maior entre todos, se diferencia pelo
custo de trocadores de calor e colunas de destilacdo, equipamentos presentes em
maior numero nesse fluxograma por possuir duas etapas de purificacao.

Com os resultados apresentados, o presente trabalho conclui que tanto a Rota
1 quanto a Rota 3 sdo economicamente atrativas, deste que os subprodutos de alto
valor agregado, triacetina e dicarbonato de glicerol, respectivamente, sejam
comercializados em grande parte, e que as conversdes dos reatores sejam altas, para
compensar o custo das matérias-primas. A simplicidade de downstream do processo
supercritico compensa o gasto elevado com o reator necessario para tal exigéncia.

Como sugestao para trabalhos futuros, fica o estudo de cinéticas para reacoes
paralelas das Rotas 1 e 3, entre acidos graxos e 0s reagentes, para que a formacao

de um terceiro subproduto possa ser avaliada. O estudo da cinética da degradacgéo
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térmica dos produtos também é bem-vindo, para que esta possa ser inserida no
simulador para se avaliar as perdas devido a altas temperaturas.

Em termos econdmicos, deve-se avaliar, também, a capacidade de absorcéo
dos subprodutos pelo mercado, visto que € essencial para a lucratividade obtida e sua
producéo é elevada. Por fim, trabalhos similares para outras rotas de produ¢édo, como
reacdo com MTBE, bem como para outros processos para as trés rotas aqui
estudadas, como catélise alcalina ou heterogénea, podem trazer novas informacdes
e aproximar estas tecnologias da aplicacdo no mercado.

O autor do presente trabalho espera que, com os resultados obtidos, possa
contribuir para o desenvolvimento da tecnologia de producéo de biocombustiveis, tdo
necessaria atualmente, esclarecendo aspectos antes inexplorados sobre as rotas

estudadas.
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ANEXO 1 — CARACTERIZACAO DAS CORRENTES DE PROCESSO

Tabela Al.1. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 1

Corrente Egtgdo Temperatura Presséo Vazéo Molar ] V_azéo Vol\lflarlrfgt? ica
Fisico [°C] [kPa] [kgmole/h] Méssica [kg/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 20,19 17877,13 19,12
MA Liquido 25,00 101,325 60,44 4477,45 4,77
1 Liquido 25,00 101,325 868,43 80757,06 86,06
2 Liguido 41,61 20000 868,43 80757,06 86,06
2-1 Liquido 92,68 20000 868,43 80757,06 86,06
2-2 Liguido 192,33 20000 868,43 80757,06 86,06
3 Vapor 345,00 20000 868,43 80757,06 86,06
4 Vapor 344,92 20000 868,43 80757,33 86,80
5 Bifasico 210,08 200 868,43 80757,33 86,80
5-1 Bifasico 102,68 200 868,43 80757,33 86,80
6 Bifasico 101,81 200 868,43 80757,33 86,80
7 Vapor 101,81 200 699,53 51866,32 55,21
8 Liquido 101,81 200 168,90 28891,01 31,59
9 Liguido 64,31 130 88,40 6562,25 6,98
10 Liquido 291,37 190 80,50 22328,76 24,60
11 Bifasico 65,43 130 787,93 58428,57 62,19
12 Liquido 25,00 130 787,93 58428,57 62,19
Relcll'{:‘o' Liquido 25,00 130 787,80 58402,47 62,17
13 Liquido 184,07 10 20,00 4365,24 3,75
14 Liguido 184,13 101,325 20,00 17963,52 20,85
15 Liquido 306,63 50 60,50 17911,66 20,80
16 Liguido 244,35 10 60,40 17911,66 20,80
17 Liquido 51,60 10 60,40 17911,66 20,80
18 Liquido 51,67 101,325 60,40 4365,24 3,75
Triacetina  Liquido 35,00 101,325 20,00 4365,24 3,75
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 60,40 17911,66 20,80
regi'jsal Bifasico 304,38 30 0,10 51,86 0,06

Tabela A1.2. Composi¢cdes méassicas - Rota 1, cenario 1

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,00% 100,00% 0,00%
MA 0,00% 100,00% 0,00% 0,00%

1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

2 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
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Tabela Al1.2. Composi¢cdes massicas - Rota 1, cenario 1 (continuacgéo)

Corrente Triacetina MA Oleo FAME
2-1 0,05% 77,79% 22,14%  0,02%
2-2 0,05% 77,79% 22,14%  0,02%

3 0,05% 77,79% 22,14%  0,02%
4 5,50% 72,24%  0,06%  22,20%
5 5,50% 72,24%  0,06%  22,20%
5-1 5,50% 72,24%  0,06%  22,20%
6 5,50% 72,24%  0,06%  22,20%
7 0,09% 99,87%  0,00% 0,04%
8 15,20% 22,64% 0,16%  62,00%
9 0,24% 99,70%  0,00% 0,06%
10 19,60% 0,00% 0,20%  80,20%
11 0,11% 99,85%  0,00% 0,04%
12 0,11% 99,85%  0,00% 0,04%
Refluxo-MA 0,07% 99,89%  0,00% 0,03%
13 99,90% 0,00% 0,00% 0,10%
14 99,90% 0,00% 0,00% 0,10%
15 0,08% 0,00% 0,25%  99,67%
16 0,08% 0,00% 0,07%  99,84%
17 0,08% 0,00% 0,07%  99,84%
18 0,08% 0,00% 0,07%  99,84%
Triacetina 99,90% 0,00% 0,00% 0,10%
Biodiesel 0,08% 0,00% 0,07%  99,84%
Oleo residual  0,00% 0,00% 60,98% 39,02%

Tabela A1.3. Caracteristicas Fisicas - Rota 1, cenario 2

Corrente Es’tgdo Temperatura Pressao Vazéao Molar ) V_azéo VoI\L/J?TTZt? ica

Fisico [°C] [kPa] [kgmole/h] Massica [kg/h] [m3/h]

Oleo Liquido 25,00 101,325 22,15 19612,61 20,98
MA Liquido 25,00 101,325 66,16 4901,28 5,22
1 Liquido 25,00 101,325 952,74 88596,78 94,41
2 Liquido 41,61 20000 952,74 88596,78 94,41
2-1 Liquido 122,46 20000 952,74 88596,77 94,41
2-2 Liquido 190,46 20000 952,74 88596,77 94,41
3 Vapor 345,00 20000 952,74 88596,78 94,41
4 Vapor 345,06 20000 952,74 88597,84 95,22
5 Bifasico 210,21 200 952,74 88597,84 95,22
5-1 Bifasico 132,50 200 952,74 88567,79 95,19
6 Bifasico 97,49 200 952,74 88597,84 95,22
7 Vapor 97,49 200 742,84 55061,03 58,61
8 Liquido 97,49 200 209,90 33536,80 36,61
9 Liquido 64,31 130 121,60 9026,00 9,61
10 Liquido 291,38 190 88,30 24510,81 27,00
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Tabela A1.3. Caracteristicas Fisicas - Rota 1, cenario 2 (continuacao)

Corrente Es,tgdo Temperatura Presséo Vazao Molar ] V_azéo VoI\L/Jamth? ica
Fisico [°C] [kPa] [kgmole/h] Massica [kg/h] [m3/h]
11 Bifasico 64,48 130 864,44 64087,03 68,22
12 Liquido 25,00 130 864,44 64087,03 68,22
RecMA Liquido 25,00 130 864,42 64082,89 68,21
13 Liquido 184,09 10 20,00 4364,59 3,75
14 Liguido 184,15 101,325 20,00 4364,59 3,75
15 Liquido 279,84 50 68,30 20146,21 23,25
16 Bifasico 307,00 50 68,30 20146,21 23,25
17 Vapor 307,00 50 62,07 18268,00 21,08
18 Liquido 51,60 50 62,07 18268,00 21,08
19 Liquido 51,64 101,325 62,07 18268,00 21,08
Triacetina  Liquido 35,00 101,325 20,00 4364,59 3,75
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 62,07 18268,00 21,08
regi'ggal Liquido 307,00 50 6,22 1878,21 2,18

Tabela A1.4. Composi¢cdes méssicas - Rota 1, cenario 2

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,00% 100,00% 0,00%
MA 0,00% 100,00% 0,00%  0,00%
1 0,05%  77,79% 22,14%  0,02%

2 0,05%  77,79% 22,14%  0,02%
2-1 0,05%  77,79% 22,14%  0,02%
2-2 0,05%  77,79% 22,14%  0,02%
3 0,05%  77,79% 22,14%  0,02%
4 549%  72,25% 0,10% 22,16%
3) 549%  72,25% 0,10% 22,16%
5-1 549%  72,25% 0,10% 22,16%
6 549%  72,25% 0,10% 22,16%

7 0,06%  99,92% 0,00%  0,03%

8 14,40% 26,84% 0,26%  58,51%

9 0,23%  99,71% 0,00%  0,06%
10 19,62%  0,00%  0,35%  80,03%
11 0,08%  99,89% 0,00%  0,03%
12 0,08%  99,89% 0,00%  0,03%
RecMA 0,07%  99,89% 0,00%  0,03%
13 99,94% 0,00  0,00%  0,06%
14 99,94%  0,00%  0,00%  0,06%
15 2,22% 0,00%  0,43%  97,36%
16 2,22% 0,00  0,43% 97,36%
17 2,44% 0,000  0,19% 97,37%
18 2,44% 0,00  0,19% 97,37%
19 2,44% 0,000 0,19% 97,37%
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Tabela A1.4. Composi¢des massicas - Rota 1, cenario 2 (continuacgao)

Corrente Triacetina MA Oleo FAME
Triacetina 0,00% 0,00% 0,06%
Biodiesel 0,00% 0,19%  97,37%
Oleo residual 0,00%  2,72%  97,20%

Tabela A1.5. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 3

Vazéo Vazéo Vazéao

Corrente  Estado Fisico Temperatura [°C] Presséo [kPa] Molar Massica Volumétrica
[kgmole/h] [ka/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 18,90 16734,91 17,90
MA Liquido 25,00 101,325 56,44 4181,38 4,45
1 Liquido 25,00 101,325 812,94 75597,25 80,56
2 Liguido 41,61 20000 812,94 75597,25 80,56
2-1 Liquido 80,78 20000 812,94 75597,25 80,56
2-2 Liguido 185,62 20000 812,94 75597,25 80,56
3 Vapor 345,00 20000 812,94 75597,25 80,56
4 Vapor 344,97 20000 812,95 75598,11 81,25
5 Bifasico 210,13 200 812,95 75598,11 81,25
5-1 NA NA NA NA NA NA
6 Bifasico 100,78 200 812,95 75598,11 81,25
7 Vapor 100,78 200 650,74 48245,23 51,35
8 Liquido 100,78 200 162,20 27352,89 29,89
9 Liguido 64,29 130 86,90 6443,66 6,86
10 Liquido 291,39 190 75,30 20909,23 23,04
11 Bifasico 64,85 130 737,64 54688,89 58,21
12 Liquido 25,00 130 737,64 54688,89 58,21
Relcll'{:‘o' Liquido 25,00 130 737,60 54680,96 58,21
13 Liquido 183,95 10 9,00 1964,65 1,69
14 Liguido 184,01 101,325 9,00 1964,65 1,69
15 Bifasico 244,33 50 66,30 18944,57 21,35
16 Liquido 190,49 10 65,80 18746,40 21,12
17 Liquido 51,61 10 65,80 18746,40 21,12
18 Liquido 51,68 101,325 65,80 18746,40 21,12
Triacetina Liquido 35,00 101,325 9,00 1964,65 1,69
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 65,80 18746,40 21,12
regi'gsal Bifasico 294,17 30 0,50 198,18 0,22
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Tabela A1.6. Composi¢cGes Massicas - Rota 1, cenério 3

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,00%  100,00%  0,00%
MA 0,00%  100,00%  0,00% 0,00%
1 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
2 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
2-1 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
2-2 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
3 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
4 5,48% 72,26% 0,11% 22,15%
5 5,48% 72,26% 0,11% 22,15%
5-1 NA NA NA NA
6 5,48% 72,26% 0,11% 22,15%
7 0,08% 99,89% 0,00% 0,03%
8 15,01%  23,52% 0,29% 61,17%
9 0,10% 99,86% 0,00% 0,03%
10 19,61% 0,00% 0,38% 80,01%
11 0,08% 99,88% 0,00% 0,03%
12 0,08% 99,88% 0,00% 0,03%
Refluxo-MA  0,07% 99,89% 0,00% 0,03%
13 99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
14 99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
15 11,28% 0,00% 0,42% 88,29%
16 11,40% 0,00% 0,03% 88,56%
17 11,40% 0,00% 0,03% 88,56%
18 11,40% 0,00% 0,03% 88,56%

Triacetina  99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
Biodiesel  11,40% 0,00% 0,03%  88,56%

O_Ieo 0,00% 0,00% 37,40% 62,60%
residual

Tabela A1.7. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 4

Estado Temperatura Presséao Vazao ngé_lo Vaz?o_
Corrente Fisico C] [kPal Molar Massica Volumétrica

[kgmole/h]  [ka/h] [m3/h]

Oleo Liquido 25,00 101,325 20,31  17983,39 19,24
MA Liquido 25,00 101,325 60,78 4502,75 4,79
1 Liquido 25,00 101,325 873,59 81237,04 86,57
2 Liquido 41,61 20000 873,59 81237,04 86,57
2-1 Liquido 117,94 20000 873,59 81237,04 86,57
2-2 Liquido 190,24 20000 873,59 81237,04 86,57
3 Vapor 345,00 20000 873,59 81237,04 86,57

4 Vapor 344,92 20000 873,60 81237,88 87,31

5 Bifasico 210,08 200 873,60 81237,88 87,31
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Tabela AL1.7. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 4 (continuacéo)

Estado Temperatura Pressédo Vazao V,azé_lo Vaz(j?\o_
Corrente Fisico C] [kPal Molar Massica Volumétrica

[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]

5-1 Bifasico 127,90 200 873,60 81210,46 87,28

6 Bifasico 96,08 200 873,60 81237,88 87,31

7 Vapor 96,08 200 671,34 49757,35 52,97

8 Liquido 96,08 200 202,25 31480,52 34,34

9 Liquido 64,29 130 121,20 8986,33 9,57

10 Liquido 291,33 190 81,05 22494,20 24,78

11 Bifasico 64,38 130 792,54 58743,68 62,53

12 Liquido 25,00 130 792,54 58743,68 62,53
RecMA Liquido 25,00 130 792,50 58750,90 62,54
13 Liquido 183,98 10 9,00 1964,54 1,69

14 Liquido 184,04 101,325 9,00 1964,54 1,69

15 Liquido 283,20 50 72,05 20529,66 23,09

16 Bifasico 300,50 50 72,05  20529,66 23,09

17 Vapor 300,50 50 66,62  18893,89 21,20

18 Liquido 51,60 50 66,62  18893,89 21,20

19 Liquido 51,64 101,325 66,62  18893,89 21,20
Triacetina  Liquido 35,00 101,325 9,00 1964,54 1,69
Biodiesel  Liquido 35,00 101,325 66,62  18893,89 21,20
recs)iljgal Liquido 300,50 50 543 163577 1,89

Tabela A1.8. Composi¢cdes massicas - Rota 1, Cenério 4

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,00% 100,00% 0,00%
MA 0,00% 100,00% 0,00% 0,00%
1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
2-1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2-2 0,05% 77,79%  22,14% 0,02%
3 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
4 5,49% 72,25% 0,09% 22,17%
5 5,49% 72,25% 0,09% 22,17%
5-1 5,50% 72,28% 0,06% 22,17%
6 5,49% 72,25% 0,09% 22,17%
7 0,05% 99,93% 0,00% 0,02%
8 14,08%  28,51% 0,24% 57,16%
9 0,10% 99,87% 0,00% 0,03%
10 19,67% 0,00% 0,34% 79,99%
11 0,05% 99,92% 0,00% 0,03%
12 0,05% 99,92% 0,00% 0,03%
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Tabela A1.8. Composi¢cGes massicas - Rota 1, Cenario 4 (continuacao)

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
RecMA 0,07% 99,89%  0,00% 0,03%
13 99,86% 0,00% 0,00% 0,14%
14 99,86% 0,00% 0,00% 0,14%
15 12,00% 0,00% 0,37%  87,63%
16 12,00% 0,00% 0,37%  87,63%
17 13,00% 0,00% 0,17%  86,83%
18 13,00% 0,00% 0,17%  86,83%
19 13,00% 0,00% 0,17%  86,83%

Triacetina  99,86%  0,00% 0,00% 0,14%
Biodiesel ~ 13,00%  0,00% 0,17%  86,83%

Oleo 048%  000% 271%  96.81%
residual

Tabela A1.9. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenéario 5

Estado Temperatura Pressao Vazao ngé}o Vaziio_
Corrente Fisico C] [kPa] Molar Massica Volumétrica
[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 21,50 19037,07 20,36
MA Liquido 25,00 101,325 61,28 4539,52 4,83
1 Liquido 25,00 101,325 924,78 85997,11 91,64
2 Liquido 41,61 20000 924,78 85997,11 91,64
2-1 Liquido 80,81 20000 924,78  85996,96 91,64
2-2 Liquido 183,53 20000 924,78  85996,96 91,64
3 Vapor 345,00 20000 924,78  85997,11 91,64
4 Vapor 344,92 20000 924,78  85997,38 92,39
5 Bifasico 210,16 200 924,78  85997,38 92,39
5-1 NA NA NA NA NA NA
6 Bifasico 101,99 200 924,78  85997,38 92,39
7 Vapor 101,99 200 752,30 55779,04 59,37
8 Liquido 101,99 200 172,48 30218,34 33,02
9 Liquido 64,28 130 89,75 6650,86 7,08
10 Liquido 292,52 190 82,73  23567,48 25,94
11 Bifasico 65,86 130 842,05 62429,91 66,45
12 Liquido 25,00 130 842,05 62429,91 66,45
Refluxo-MA  Liquido 25,00 130 842,00 62420,52 66,44
13 Liquido 183,78 10 18,00 3928,13 3,38
14 Liquido 183,84 101,325 18,00 3928,13 3,38
15 Liquido 276,50 50 64,73  19639,35 22,56
16 Liquido 213,53 10 60,40 17743,56 20,44
17 Liquido 51,60 10 60,40 17743,56 20,44
18 Liquido 51,67 101,325 60,40 17743,56 20,44
Triacetina  Liquido 35,00 101,325 18,00 3928,13 3,38
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Tabela A1.9. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 5 (continuacéo)

Estado Temperatura Presséo Vazao V,aza_lo .
Corrente Fisico C] [kPal Molar Massica Volumétrica
[kgmole/h]  [kg/h]
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 60,40 17743,56
O'Ieo Liquido 298,05 30 4,33 1895,79
residual

Tabela A1.10. Composi¢cdes massicas - Rota 1, cenario 5

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,009  100,00%  0,00%
MA 0,00% 100,00% 0,00% 0,00%

1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

2 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2-1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2-2 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

3 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

4 5,24% 72,51% 1,11% 21,14%

5 5,24% 72,51% 1,11% 21,14%

5-1 NA NA NA NA

6 5,24% 72,51% 1,11% 21,14%

7 0,09% 99,87% 0,00% 0,04%

8 14,73%  22,00% 3,16% 60,10%

9 0,03% 99,95% 0,00% 0,02%

10 18,88% 0,00% 4,05% 77,06%

11 0,08% 99,88% 0,00% 0,04%

12 0,08% 99,88% 0,00% 0,04%
Refluxo-MA  0,07% 99,89% 0,00% 0,03%
13 99,93% 0,00% 0,00% 0,06%

14 99,93% 0,00% 0,00% 0,06%

15 2,67% 0,00% 4,86% 92,46%

16 2,96% 0,00% 0,20% 96,84%
17 2,96% 0,00% 0,20% 96,84%
18 2,96% 0,00% 0,20% 96,84%
Triacetina  99,93% 0,00% 0,00% 0,06%
Biodiesel 2,96% 0,00% 0,20% 96,84%
re(s)i'g;’al 0,00%  0,00%  48,50% 51,50%
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Tabela A1.11. Caracteristicas fisicas - Rota 1, cenario 6

Corrente Es,tgdo Temp:)eratura Pressao Vazao Molar I\X;szsailga Vol\flz?rfgtcr) ical
Fisico [°C] [kPa] [kgmole/h] kg/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 19,74 17478,68 18,70
MA Liquido 25,00 101,325 56,24 4165,95 4,44
1 Liquido 25,00 101,325 849,08 78957,34 84,14
2 Liguido 41,61 20000 849,08 78957,34 84,14
2-1 Liquido 78,74 20000 849,08 78957,21 84,14
2-2 Liquido 183,60 20000 849,08 78957,21 84,14
3 Vapor 345,00 20000 849,08 78957,34 84,14
4 Vapor 345,07 20000 849,08 78958,28 84,83
5 Bifasico 210,30 200 849,08 78958,28 84,83
5-1 NA NA NA NA NA NA
6 Bifasico 100,66 200 849,08 78958,28 84,83
7 Vapor 100,66 200 685,02 50785,14 54,06
8 Liquido 100,66 200 164,06 28173,14 30,77
9 Liquido 64,29 130 88,05 6530,82 6,95
10 Liquido 292,52 190 76,01 21642,32 23,82
11 Bifasico 64,98 130 773,07 57315,96 61,01
12 Liquido 25,00 130 773,07 57315,96 61,01
Refluxo-MA  Liquido 25,00 130 773,10 57312,71 61,01
13 Liquido 183,97 10 9,00 1964,19 1,69
14 Liguido 184,03 101,325 9,00 1964,19 1,69
15 Liquido 284,92 50 67,01 19678,13 22,13
16 Liquido 190,43 10 65,00 18539,62 20,88
17 Liquido 51,60 10 65,00 18539,62 20,88
18 Liguido 51,67 101,325 65,00 18539,62 20,88
Triacetina  Liquido 35,00 101,325 9,00 1964,19 1,69
Biodiesel  Liquido 35,00 101,325 65,00 18539,62 20,88
regi'gsal Bifasico 312,65 30 2,01 1138,50 1,25

Tabela A1.12. Composi¢cBes massicas - Rota 1, cenario 6

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
Oleo 0,00% 0,00% 100,00% 0,00%
MA 0,00% 100,00%  0,00% 0,00%

1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

2 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2-1 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%
2-2 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

3 0,05% 77,79% 22,14% 0,02%

4 5,24% 72,50% 1,09% 21,17%

5 5,24% 72,50% 1,09% 21,17%
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Tabela A1.12. Composi¢8es massicas - Rota 1, cenario 6 (continuacéo)

Corrente  Triacetina MA Oleo FAME
5-1 NA NA NA NA
6 5,24% 72,50% 1,09% 21,17%
7 0,08% 99,89% 0,00% 0,03%
8 14,55%  23,14% 3,06% 59,26%
9 0,14% 99,82% 0,00% 0,04%
10 18,90% 0,00% 3,98% 77,13%
11 0,09% 99,88% 0,00% 0,03%
12 0,09% 99,88% 0,00% 0,03%
Refluxo-MA  0,07% 99,89% 0,00% 0,03%
13 99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
14 99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
15 10,81% 0,00% 4,38% 84,81%
16 11,48% 0,00% 0,25% 88,27%
17 11,48% 0,00% 0,25% 88,27%
18 11,48% 0,00% 0,25% 88,27%

Triacetina  99,87% 0,00% 0,00% 0,13%
Biodiesel 11,48% 0,00% 0,25% 88,27%

Oleo 0,00%  0,00%  71,52%  28,48%
residual

Tabela A1.13. Caracteristicas fisicas - Rota 2

- Temperatura Pressao Vazao V,azé_lo Vaz?o_
Corrente Estado Fisico C] [kPa] Molar Massica Volumeétrica
[kgmole/h] [kg/h] [m3/h]
Oleo Liguido 25,00 101,325 21,00 18594,35 19,89
Acido Acético Liquido 25,00 101,325 57,65 3461,83 3,29
1 Liguido 25,00 101,325 1113,42 84268,24 82,35
2 Liquido 40,70 20000 1113,42 84268,24 82,35
2-1 Liguido 172,25 20000 1113,42 84268,24 82,35
2-2 Liquido 210,92 20000 1113,42 84268,24 82,35
3 Liguido 300,00 20000 1113,42 84268,24 82,35
4 Vapor 299,92 20000 0,00 0,00 0,00
5 Liguido 299,92 20000 1113,42 84268,30 83,25
6 Bifasico 189,20 200 1113,42 84268,30 83,25
7 Bifasico 145,59 200 1113,42 84268,30 83,25
8 Vapor 145,59 200 443,19  26653,89 25,35
9 Liguido 145,59 200 670,23 57614,40 57,90
10 Liguido 126,05 130 591,50 35539,50 33,80
11 Bifasico 297,27 190 78,73 22074,90 24,10
12 Bifasico 126,07 130 1034,69 62193,40 59,15
13 Bifasico 117,81 101,325 1034,69 62193,40 59,15
14 Liquido 25,00 101,325 1034,69 62193,40 59,15
RecAcAc Liguido 25,00 101,325 1034,77 62212,06 59,16
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Tabela A1.13. Caracteristicas fisicas - Rota 2 (continuacao)

- Temperatura Pressao Vazao V,azé_lo Vaz@o.
Corrente Estado Fisico C] [kPal] Molar Massica Volumétrica

[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]

15 Bifasico 285,13 101,325 78,73 22074,90 24,10

15-1 Liquido 182,20 101,325 78,73 22074,90 24,10

16 Liquido 25,00 101,325 78,73 22074,90 24,10
Agua Lavagem Liquido 25,00 101,325 1,00 18,02 0,02
vl Vapor 25,00 101,325 0,00 0,00 0,00

17 Liguido 25,00 101,325 70,51 20105,03 22,39
18 Liguido 25,00 101,325 9,22 1989,71 1,73
Agua de Lavagem 2 Liquido 25,00 101,325 50,00 900,76 0,90
v2 Vapor 25,00 101,325 0,00 0,00 0,00

19 Liguido 25,00 101,325 112,84  20269,64 22,64
20 Liguido 25,00 101,325 7,68 736,15 0,65
Agua de Lavagem 3 Liquido 25,00 101,325 40,00 720,60 0,72
v3 Vapor 25,00 101,325 0,00 0,00 0,00

21 Liguido 25,00 101,325 132,59  20058,59 22,52
22 Liguido 25,00 101,325 20,24 931,64 0,85

23 Liguido 25,05 170 132,59  20058,59 22,52

24 Bifasico 118,24 170 132,59  20058,59 22,52
25-Efluente 1 Liquido 99,59 100 68,50 1237,64 1,24
26 Liquido 313,54 160 64,09 18821,03 21,28

26-1 Liquido 232,05 160 64,09 18821,03 21,28

27 Liquido 102,30 160 64,09 18821,03 21,28
28 Liquido 25,00 101,325 37,14 3657,50 3,22
29 Liquido 25,04 170 37,14 3657,50 3,22
30 Liquido 123,25 170 37,14 3657,50 3,22
31-Efluente 2 Liquido 99,60 100 22,42 423,78 0,42
32 Liquido 278,19 160 14,72 3230,01 2,80
33 Bifasico 259,29 101,325 14,72 3230,01 2,80
33-1 Liguido 123,25 101,325 14,72 3230,01 2,80
Triacetina Liguido 25,00 101,325 14,72 3230,01 2,80
Metanol Liguido 25,00 101,325 81,93 2625,31 3,30
34 Liguido 60,00 101,325 466,03  31695,84 37,46

35 Liguido 65,83 10000 466,03  31695,84 37,46

35-1 Liguido 195,63 10000 466,03  31695,84 37,46
36'-1 Liguido 225,39 10000 466,03  31695,84 37,46

36 Bifasico 300,00 10000 466,03  31695,84 37,46

37* Bifasico 299,98 10000 466,03  31695,92 37,32

38 Bifasico 218,92 200 466,03  31695,92 37,32

39 Bifasico 100,00 200 466,03  31695,92 37,32

40 Bifasico 70,97 130 320,01 10249,54 12,88

41 Liquido 106,39 190 146,02  21446,39 24,44

42 Bifasico 64,50 101,325 320,01 10249,54 12,88

43 Liquido 25,00 101,325 320,01 10249,54 12,88
v4 Vapor 106,39 190 0,00 0,00 0,00
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Tabela A1.13. Caracteristicas fisicas - Rota 2 (continuacao)

- Temperatura Pressao Vazao V,azé_lo Vaz?o.

Corrente Estado Fisico C] [kPal] Molar Massica Volumétrica

[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]

44 Liquido 106,39 190 91,17 20240,68 23,24

43 - Efluente 3 Liquido 106,39 190 54,85 1205,71 1,20

45 Bifasico 184,19 190 91,17 20240,68 23,24

46 Bifasico 178,00 30 91,17 20240,68 23,24

47 - Efluente 4 Bifasico 23,25 10 30,00 2136,57 2,22

48 Liguido 287,14 30 61,17 18104,11 21,02

49 Liquido 287,20 101,325 61,17 18104,11 21,02

Biodiesel Liguido 25,00 101,325 61,17 18104,11 21,02

Tabela A1.14. Composi¢cdes massicas - Rota 2

Corrente Oleo é?;?(?)i Agua  Metanol Triacetina A'A(‘gtcijgo FAME  Glicerol
Oleo 100,00%  0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00%
A'A(\;((:élggo 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 100,00%  0,00% 0,00%

1 22,07% 0,03% 0,00% 0,00% 0,08% 77,82% 0,00% 0,00%

2 22,07%  0,03% 0,00% 0,00% 0,08% 77,82% 0,00%  0,00%
2-1 22,07% 0,03% 0,00% 0,00% 0,08% 77,82% 0,00% 0,00%
2-2 22,07%  0,03% 0,00% 0,00% 0,08% 77,82% 0,00%  0,00%

3 22,07% 0,03% 0,00% 0,00% 0,08% 77,82% 0,00% 0,00%

4 0,00% 2,28% 0,00% 0,00% 11,40%  86,32% 0,00%  0,00%

5 1,88% 19,35% 0,00% 0,00% 5,06% 73,71% 0,00% 0,00%

6 1,88% 19,35% 0,00% 0,00% 5,06% 73,71% 0,00%  0,00%

7 1,88% 19,35% 0,00% 0,00% 5,06% 73,71% 0,00% 0,00%

8 0,00% 0,07% 0,00% 0,00% 0,13% 99,80% 0,00%  0,00%

9 2,74% 28,27% 0,00% 0,00% 7,34% 61,64% 0,00% 0,00%
10 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 0,07% 99,93% 0,00%  0,00%
11 7,16% 73,79% 0,00% 0,00% 19,05% 0,00% 0,00% 0,00%
12 0,00% 0,03% 0,00% 0,00% 0,09% 99,87% 0,00%  0,00%
13 0,00% 0,03% 0,00% 0,00% 0,09% 99,87% 0,00% 0,00%
14 0,00% 0,03% 0,00% 0,00% 0,09% 99,87% 0,00%  0,00%

RecAcAc 0,00% 0,04% 0,00% 0,00% 0,12% 99,84% 0,00% 0,00%

15 7,16% 73,79% 0,00% 0,00%  19,05% 0,00% 0,00%  0,00%
15-1 7,16% 73,79% 0,00% 0,00% 19,05% 0,00% 0,00% 0,00%
16 7,16% 73,79% 0,00% 0,00%  19,05% 0,00% 0,00%  0,00%

Laﬁg‘éim 0,00%  0,00% 100,00% 0,00%  0,00%  000%  0,00% 0,00%

vl 0,15% 2,04% 91,31% 0,00% 6,06% 0,44% 0,00% 0,00%
17 7,87%  80,72% 0,07% 0,00%  11,34% 0,00% 0,00%  0,00%
18 0,00% 3,11% 0,16% 0,00% 96,72% 0,00% 0,00% 0,00%

125



Tabela A ico 3
1.14. Composi¢cdes méssicas - Rota 2 (continuacéo)

Comente  Oleo  ACidos 4 :
_ Graxos gua  Metanol Triacetina Acido
Aguade oo Acético TAME  Glicerol
Lavagem 2 W70 0,00%  100,00% 0,00% 0,00%
v2 000%  004%  99,87% 00%  000%  000%  0,00%
19 780%  79.99% 4 -100/0 0,00%  008%  0,01%  0,00% 0,00%
2 S 2ar 10%  000%  811%  000%  000% 0,009
Agua de 17%  11,52%  0,00%  86,31%  0,00% 0.00% O, .
Levagem3 000%  000%  100,00% 000%  0,00% on oo
v3 0.00% 0,029 ,00%  0,00%  0,00%  0,00%
: 02%  99,92%  0,00% '
2 7e8%  ®8I%  6ATH  0.00% 0.05% - 0.00% - 0.00% - 0,00%
22 000%  050% 33 68‘; 000%  514%  000%  00% 000
23 788%  80,81% 6 ’170/0 2’88% P50 D00% - 0.00% - 0.00%
0s , 17%  0,00%  514% 0,009 '
i T88%  8081%  617%  000% 5 14% 00%  0,00%  0,00%
; 0,000 ' 14%  0,00%  0,00% 0,009
Efuente 1 0100% 0,20%  99,68% 0,00% 0,109 , 00%
26 8,40%  86,11% | 10%  002%  000%  0,00%
26-1 0 e 0,02% 0,00% 5,47% 0,000
8.40%  8611%  002%  000%  547% 00 2008 %%
27 0 ’ ' A47%  0,00%
8,40%  86,11%  0,02%  0,00%  547% 6 000% ©,00%
28 0,00%  226% 10,999 A7%  000%  0,00%  0,00%
29 0,00% 2’260/ ,99%  0,00%  86,75%  0,00%  0,00% 0.0 o0
. 000 26% 10,99% 0,00%  86,75%  0,00% 000% O, o
3 00%  226%  1099% 000%  86.75% O, 00% - 0.00%
0.019 75%  0,00%  0,00%  0,00%
Efluente 2 201%  028%  9487%  0,00% 4,839 | o
32 000%  2.51% ’ 83%  0,01%  0,00%  0,00%
33 0,00% 27510/0 0,00%  0,00%  97,49%  0,00%  0,00% 0,009
L ) ! 1 0
33.1 000% 2 510/" 8:882/0 0,00% 97,49%  0,00%  0,00% o'og(f
! ’ 0 ! '
Triacetina  0,00%  2,51% ' 0/0 0,00%  97,49%  0,00%  000% O ooo/0
veranol  0.00% 2o 000%  000% 9749%  000%  000% 00 "
iy o 2 130; 0,00% 100,00% 0,00%  0,00% 0.00% O, oo/0
e o 51,130/0 003% 4060% 325%  000%  0,00% 0’000/0
] ! ’ 0
351 409% 51’130/0 0,03%  40,60% 3,25%  0,00%  0,00% 0’800/0
36-1 4,99% 51,130/0 0.03%  40,60% 3,255  0,00% 0,00% 0,000/0
o o 51,130/0 0,03% 40,60% 3,25%  0,00% 0.00% O, oo/0
o Lo ® ,080/0 003% 40,60% 325%  000%  0,00% 0’000/°
7006 20 316%  3ade 3206 000 oo 0925
39 0.00% z’osof 316%  34,49%  3,25%  0,00% 56,500/0 8’522/0
0 oo 0,000/0 3,16% 34,49%  3,25%  0,00% 56’500/0 0’520/0
" 0000 % 0,05% 99,95% 0,00%  0,00% O 60ty0 o
’ O7%  464%  321% 4,809 00% - 0,00%
42 0,00%  0,00% 80%  0,00%  8350% 0,77%
43 0,00% o,o o0 005% 99,95%  000%  0,00% O ,000/ o
v4 0,00% 0,000/0 005%  99,95%  0,00%  0,00% o'oocy0 S
- 0901 00%  59.99% 3943% 028%  000% 0.3 o o.o0%
- 00%  326%  053% 283%  485% O S 00
0,000 ’ 85%  0,00%  88,48% 0,069
Efvone 3 000%  0,00%  7372%  9,67% 4,039 ' o
45 0,00%  3,26% 0,53% | ,03%  000%  000% 1257%
! 53%  2,83%
46 000%  326%  053% 2 oo AsTh - 200% 554 0.00%
' ,83%  4,85% 0,00%  88,48%
’ 48%  0,06%
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Tabela A1.14. Composi¢6es massicas - Rota 2 (continuacgédo)

Corrente Oleo é‘%i%z Agua  Metanol Triacetina A'A(‘;gggo FAME Glicerol
Eﬂ:re?n;e 4 0,00% 0,28% 5,00% 26,79%  45,90% 0,00% 21,41% 0,61%
48 0,00% 3,61% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 96,39% 0,00%
49 0,00% 3,61% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 96,39% 0,00%
Biodiesel 0,00% 3,61% 0,00% 0,00% 0,00% 0,00% 96,39% 0,00%
Tabela A1.15. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cenario 1
. x ~ L Vazao
Corrente I;Zzgtgdo Temr:)eratura Pressdo Vazdo Molar Vazao Méssica Volumétrica
isico [°C] [kPa] [kgmole/h] [ka/h] (m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 20,00 17708,90 18,94
DMC Liguido 25,00 101,325 39,69 3574,83 5,02
1 Liquido 25,00 101,325 821,79 90102,44 120,47
2 Liquido 39,19 15000 821,79 90102,44 120,47
2-1 Liquido 81,00 15000 821,79 90102,44 120,47
2-2 Liquido 236,62 15000 821,79 90102,44 120,47
3 Vapor 325,00 15000 821,79 90102,44 120,47
4 Vapor 324,97 15000 841,58 90102,45 121,54
5 Bifasico 243,08 200 841,58 90102,45 121,54
6 Bifasico 112,06 200 841,58 90102,45 121,54
7 Vapor 112,06 200 478,78 43268,60 60,67
8 Liguido 112,06 200 362,81 46833,85 60,87
9 Liquido 93,50 130 283,30 25537,42 35,83
10 Liguido 213,39 190 79,51 21296,43 25,04
11 Bifasico 93,71 130 762,08 68806,02 96,50
12 Bifasico 85,90 101,325 762,08 68806,02 96,50
13 Bifasico 85,75 101,325 762,08 68806,02 96,50
14 Liguido 25,00 101,325 762,08 68806,02 96,50
Rec-DMC Liquido 25,00 101,325 762,10 68818,71 96,51
15 Liguido 121,86 10 19,80 3510,30 4,40
16 Liquido 121,94 101,325 19,80 3510,30 4,40
%gaéﬁggfgf Liquido 35,00 101,325 19,80 3510,30 4,40
17 Liquido 232,11 20 59,71 17786,12 20,64
18 Liguido 202,60 10 59,40 17578,56 20,42
19 Liquido 202,66 101,325 59,40 17578,56 20,42
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 59,40 17578,56 20,42
Reosluej%m Liquido 310,60 19 0,31 207,56 0,22
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Tabela A1.16. Composi¢des massicas - Rota 3, cenario 1

Corrente FAME DCG OLEO DMC
Oleo 0,00% 0,00% 100,00% 0,00%
DMC 0,00% 0,00% 0,00%  100,00%

1 0,05% 0,31% 19,65%  79,98%

2 0,05% 0,31% 19,65%  79,98%

2-1 0,05% 0,31% 19,65%  79,98%
2-2 0,05% 0,31% 19,65%  79,98%

3 0,05% 0,31% 19,65%  79,98%

4 19,59% 4,18% 0,20% 76,02%

5 19,59% 4,18% 0,20% 76,02%

6 19,59% 4,18% 0,20% 76,02%

7 0,09% 0,55% 0,00% 99,37%

8 37,62% 7,54% 0,38% 54,46%

9 0,00% 0,14% 0,00% 99,86%

10 82,72% 16,42% 0,85% 0,01%

11 0,05% 0,40% 0,00% 99,55%

12 0,05% 0,40% 0,00%  99,55%

13 0,05% 0,40% 0,00% 99,55%

14 0,05% 0,40% 0,00%  99,55%
Rec-DMC 0,07% 0,41% 0,00% 99,52%
15 1,79% 98,12% 0,01% 0,08%

16 1,79% 98,12% 0,01% 0,08%
Dicarbonato de 1,79%  98,12%  0,01%  0,08%

glicerol

17 98,70% 0,29% 1,01% 0,00%

18 99,68% 0,30% 0,02% 0,00%

19 99,68% 0,30% 0,02% 0,00%
Biodiesel 99,68% 0,30% 0,02% 0,00%
Oleo Residual 15,28% 0,00% 84,72%  0,00%

Tabela A1.17. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cenario 2

. Temperatura Pressao Vazao V,azé_xo Vaz?o_
Corrente Estado Fisico C] [kPal Molar Massica Volumeétrica
[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 16,84  14910,89 15,95
DMC Liquido 25,00 101,325 33,50 3017,93 4,23
1 Liquido 25,00 101,325 691,94 75866,22 101,44
2 Liquido 39,19 15000 691,94 75866,22 101,44
2-1 Liquido 75,89 15000 691,94 75868,25 101,44
2-2 Liquido 231,57 15000 691,94 75868,25 101,44
3 Vapor 325,00 15000 691,94 75866,22 101,44
4 Vapor 325,05 15000 708,61 75866,23 102,33
5 Bifasico 243,12 200 708,61 75866,23 102,33
6 Bifasico 112,07 200 708,61 75866,23 102,33
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Tabela A1.17. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cendrio 2 (continuagao)

. Temperatura Pressao Vazao V,azé_lo Vaz(j?\o_
Corrente Estado Fisico C] [kPal] Molar Massica Volumétrica
[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]
7 Vapor 112,07 200 405,10 36610,93 51,33
8 Liquido 112,07 200 303,51 39255,29 51,00
9 Liquido 93,49 130 236,50 21311,71 29,90
10 Liquido 213,27 190 67,01  17943,58 21,10
11 Bifasico 93,70 130 641,60 57922,64 81,24
12 Bifasico 85,89 101,325 641,60 57922,64 81,24
13 Bifasico 85,76 101,325 641,60 57922,64 81,25
14 Liquido 25,00 101,325 641,60 57922,64 81,24
Rec-DMC Liquido 25,00 101,325 641,60 57937,39 81,25
15 Liquido 113,88 10 66,80 17783,14 20,93
16 Liquido 113,95 101,325 66,80 17783,14 20,93
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 66,80 17783,14 20,93
Oleo Residual Liquido 336,06 20 0,21 160,44 0,17

Tabela A1.18. Composi¢des massicas - Rota 3, cenério 2

Corrente FAME DCG OLEO DMC
Oleo 0.00%  000%  100,00%  0,00%
DMC 0,00%  000%  000% 100,00%

1 0,05%  031%  19,65%  79,98%

2 0,05%  031%  19,65%  79,98%
21 0.05%  031%  19.66%  79,98%
22 0,05%  031%  19.66%  79,98%

3 0.05%  031%  19.65%  79,98%

4 19,59%  4,18%  021%  76,02%

5 1959%  4,18%  021%  76,02%

6 19,59%  4,18%  021%  76,02%

7 0,09%  055%  000%  99,36%

8 37,78%  7.57%  040%  54.26%

9 0,00%  008%  000%  99,92%

10 82,64% 1647%  087%  0,02%
11 0.05%  038%  000%  9957%
12 0,05%  038%  000% 9957%
13 0.05%  038%  000%  9957%
14 0,05%  038%  000% 9957%
Rec-DMC  0,07%  041%  000%  99,52%
15 83,320 16,62%  004%  0,02%
16 83,3206 16,62%  004%  0,02%
Biodiesel  83,32%  16,62%  004%  0,02%
Reosli((aj(l)Jal 7.42%  000%  92,58%  0,00%
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Tabela A1.19. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cenério 3

Estado Temperatura Pressao Vazao V,azé_lo Vaz(j?\o_
Corrente Fisico C] [kPal Molar Massica Volumétrica

[kgmole/h]  [kg/h] [m3/h]

Oleo Liquido 25,00 101,325 21,00 18594,35 19,89
DMC Liquido 25,00 101,325 39,94 3597,72 5,05

1 Liquido 25,00 101,325 863,04 94636,64 126,53

2 Liquido 39,19 15000 863,04 94636,64 126,53

2-1 Liquido 75,95 15000 863,04 94628,15 126,52

2-2 Liquido 231,29 15000 863,04 94628,15 126,52

3 Vapor 325,00 15000 863,04 94636,64 126,53

4 Vapor 324,93 15000 882,99 94636,64 127,61

5 Bifasico 243,10 200 882,99 94636,64 127,61

6 Bifasico 112,13 200 882,99 94636,64 127,61

7 Vapor 112,13 200 517,86 46802,23 65,62

8 Liquido 112,13 200 365,13 47834,40 61,98

9 Liquido 93,52 130 284,20 25631,11 35,96

10 Liquido 213,65 190 80,93  22203,30 26,03

11 Bifasico 93,75 130 802,06 72433,34 101,58

12 Bifasico 85,95 101,325 802,06 72433,34 101,58

13 Bifasico 85,77 101,325 802,06 72433,34 101,58

14 Liquido 25,00 101,325 802,06 72433,34 101,58

Rec-DMC Liquido 25,00 101,325 802,10 72444,57 101,59
15 Liquido 122,09 10 20,20 3579,14 4,48

16 Liquido 122,17 101,325 20,20 3579,14 4,48
%‘gaé?lggf;f Liquido 3500 101,325 20,20 357914 4,48
17 Liquido 271,64 20 60,73 18624,15 21,54

18 Liquido 245,99 10 59,70 17714,70 20,57
19 Liquido 246,06 101,325 59,70 17714,70 20,57
Biodiesel Liquido 35,00 101,325 59,70 17714,70 20,57
Rei'izlojal Bifasico 402,29 19 1,03 909,45 0,97

Tabela A1.20. Composi¢des massicas - Rota 3, cenério 3

Corrente FAME DCG OLEO DMC
Oleo 0,00% 0,00%  100,00%  0,00%
DMC 0,00% 0,00% 0,00%  100,00%

1 0,05% 0,34% 19,65%  79,96%
2 0,05% 0,34% 19,65%  79,96%
2-1 0,05% 0,31% 19,66%  79,98%
2-2 0,05% 0,31% 19,66%  79,98%
3 0,05% 0,34% 19,65%  79,96%
4 18,80% 4,06% 0,98% 76,16%
5 18,80% 4,06% 0,98% 76,16%
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Tabela A1.20. Composi¢8es massicas - Rota 3, cenario 3 (continuacéo)

Corrente FAME DCG OLEO DMC
6 18,80% 4,06% 0,98% 76,16%
7 0,08% 0,55% 0,00% 99,36%
8 37,12% 7,48% 1,94% 53,46%
9 0,00% 0,24% 0,00% 99,76%
10 79,97%  15,85% 4,18% 0,01%
11 0,06% 0,44% 0,00% 99,50%
12 0,06% 0,44% 0,00% 99,50%
13 0,06% 0,44% 0,00% 99,50%
14 0,06% 0,44% 0,00% 99,50%

Rec-DMC 0,07% 0,45% 0,00% 99,48%
15 1,63% 98,30% 0,00% 0,07%
16 1,63% 98,30% 0,00% 0,07%

Dicarbonato de

1,63% 98,30% 0,00% 0,07%

Glicerol
17 95,02% 0,00% 4,98% 0,00%
18 99,88% 0,00% 0,12% 0,00%
19 99,88% 0,00% 0,12% 0,00%
Biodiesel 99,88% 0,00% 0,12% 0,00%
Oleo Residual 0,38% 0,00% 99,62% 0,00%

Tabela Al1.21. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cenario 4

Estado Temperatura Presséo Vazao V,az:?.\o Vaz?o.
Corrente Fisico C] [kPa] Molar Massica Volumétrica
[kgmole/h]  [ka/h] [m3/h]
Oleo Liquido 25,00 101,325 17,50  15495,29 16,57
DMC Liquido 25,00 101,325 33,27 2996,98 4,21
1 Liquido 25,00 101,325 718,97 78831,68 105,40
2 Liquido 39,19 15000 718,97 78831,68 105,40
2-1 Liquido 75,93 15000 718,97 78831,68 105,40
2-2 Liquido 231,53 15000 718,97 78831,68 105,40
3 Vapor 325,00 15000 718,97 78831,68 105,40
4 Vapor 325,05 15000 735,59 78831,68 106,30
5 Bifasico 243,18 200 735,59 78831,68 106,30
6 Bifasico 112,12 200 735,59 78831,68 106,30
7 Vapor 112,12 200 432,97 39129,94 54,87
8 Liquido 112,12 200 302,63 39701,74 51,43
9 Liquido 93,50 130 235,20 21201,30 29,74
10 Liquido 213,60 190 67,43  18500,44 21,69
11 Bifasico 93,73 130 668,17 60331,24 84,61
12 Bifasico 85,93 101,325 668,17 60331,24 84,61
13 Bifasico 85,77 101,325 668,17 60331,24 84,61
14 Liquido 25,00 101,325 668,17 60331,24 84,61
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Tabela Al1.21. Caracteristicas fisicas - Rota 3, cenario 4 (continuacao)

Estado Temperatura Presséo Vazao V,azé_lo Vaz?o.
Corrente Fisico C] kPal Molar Méassica Volumétrica
[kgmole/h]  [ka/h] [m3/h]
Rec-DMC Liquido 25,00 101,325 668,20 60339,41 84,62
15 Liquido 114,05 10 66,58 17751,76 20,89
16 Liquido 114,12 101,325 66,58 17751,76 20,89
Biodiesel  Liquido 35,00 101,325 66,58 17751,76 20,89
Rei'iz‘aal Liquido 415,83 20 0,85 748,68 0,80
Tabela A1.22. Composi¢des massicas - Rota 3, cenério 4
Corrente  FAME DCG OLEO DMC
Oleo 0,00% 0,00%  100,00%  0,00%
DMC 0,00% 0,00% 0,00%  100,00%
1 0,05% 0,31%  19,66%  79,98%
2 0,05% 0,31% 19,66%  79,98%
2-1 0,05% 0,31%  19,66%  79,98%
2-2 0,05% 0,31% 19,66%  79,98%
3 0,05% 0,31%  19,66%  79,98%
4 18,81% 4,03% 0,99% 76,18%
5 18,81%  4,03% 0,99%  76,18%
6 18,81% 4,03% 0,99% 76,18%
7 0,08% 0,55% 0,00%  99,36%
8 37,26% 7,45% 1,96% 53,33%
9 0,00% 0,14% 0,00%  99,86%
10 79,95%  15,83% 4,20% 0,01%
11 0,06% 0,41% 0,00%  99,54%
12 0,06% 0,41% 0,00% 99,54%
13 0,06% 0,41% 0,00%  99,54%
14 0,06% 0,41% 0,00% 99,54%
Rec-DMC 0,07% 0,41% 0,00% 99,52%
15 83,32%  16,50% 0,16% 0,02%
16 83,32% 16,50%  0,16% 0,02%
Biodiesel 83,32%  16,50% 0,16% 0,02%
e0 | 001%  000%  99.99%  0,00%
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ANEXO 2 — DIMENSOES E INFORMACOES DOS EQUIPAMENTOS

Tabela A2.1. Equipamentos Rota 1, Cenéario 1

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistdo
Vazéao Volumétrica (m3/h) 86,43 86,38 86,32
Acréscimo de Presséao (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 191,27 195,05 194,92
Eletricidade (KW) 142,63 145,45 145,35
Custo (US$) 29.974,50 30.503,67 30.484,81
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo Eng)r(?gs]%em Centrifuga
Vazao Volumétrica (m3/h) 86,25 451 21,35
Acréscimo de Presséo (Kpa) 5000,0 91,3 130,0
Poténcia (HP) 194,77 0,26 2,39
Eletricidade (KW) 145,24 0,19 1,78
Custo (US$) 30.463,95 7.571,27 4.828,20
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 8,06 18,85 30,16 0,21
Area de Troca Térmica (m?) 378,00 3.402,09 96,85 1,45
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-mz-h) 409,15 409,15 4.091,50 2.045,75
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 47.869,19 5.132,37
Corrente Quente/Corrente Fria 16/ 2 5/2-1 V. supezraq. f2- 51 /r'g‘gfua de
Custo (US$) 235.352,23 1.438.227,16 118.596,15 5.141,89
TC-5 TC-6 TC-7
Calor Trocado (MegaKJ/h) 27,29 1,23 0,57
Area de Troca Térmica (m?) 242,01 11,72 106,85
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-m2-h) 3.068,63 2.045,75 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.459.640,29 29.532,00 13.649,11
Corrente Quente/Corrente Fria 11 / Ambnia 14 / Agua de resf. 18 /rAe%?a de
Custo (US$) 61.100,08 7.024,76 41.428,24
Colunas de Destilacdo
ColAtm-1 ColVac-1 ColVéac-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 106,02 /284,32 216,29/303,11 271,1/288,39
Presséao - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 20 /30
Altura/Diametro (m) 9,08/ 1,46 13,8/ 1,79 56/ 1,46
NUmero de Estagios Tedricos 5,00 7,00 2,00
Diédmetro do recheio (in.) 2 2 2
Raz&o de Refluxo (molar) 1,00 6,00 0,50
Custo do condensador (US$) 65.935,98 49.415,83 35.789,65
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 5,90 10,68 6,69
Custo do Refervedor (US$) 134.442,02 125.095,53 144.538,15
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Tabela A2.1. Equipamentos Rota 1, Cenario 1 (continuacao)

Colunas de Destilacao

ColAtm-1 ColVéc-1 ColVvac-2
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 15,77 10,42 3,55
Vazéao vapor superaquecido (kg/h) 37460,217 27545,79305 8619,436334
Vazéo de agua de resfriamento (kg/h) 141181,129 255477,1794 160085,7968
Custo Total (US$) 300.472,08 387.756,56 241.646,63
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 392,01 Poténcia (hp) 3224,77
Diametro (m) 5,50 E'et&‘\’/'\‘,j)ade 2404,71
Comprimento (m) 16,50 Custo (US$) 447.080,58
Pressédo (kpa) 2000
Temperatura de operagéo (°C) 345
Espessura (cm) 11,5
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 57767,75
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 7.815.878,65
Flash V-101
Volume requerido (m3) 169,92
Diametro (m) 5,19
Altura (m) 8,05
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operacgéo (°C) 101,81
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 187.445,67

Tabela A2.2. Equipamentos Rota 1, Cenério 2

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistéo Pistao Pistdo
Vazéao Volumétrica (m3/h) 94,82 94,77 94,70
Acréscimo de Presséo (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 209,57 213,71 213,56
Eletricidade (KW) 156,27 159,36 159,25
Custo (US$) 32.515,62 33.085,05 33.064,76
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistao Engrenagem Centrifuga
externa
Vazéao Volumétrica (m3/h) 94,63 4,44 21,61
Acréscimo de Presséo (Kpa) 5000,0 91,3 130,0
Poténcia (HP) 213,40 0,25 2,41
Eletricidade (KW) 159,13 0,19 1,80
Custo (US$) 33.042,33 7.526,50 4.832,68
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Tabela A2.2. Equipamentos Rota 1, Cenério 2 (continugao)

Trocadores de Calor

TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 14,43 14,62 33,55 7,59
Area de Troca Térmica (m?) 589,29 2.490,85 107,72 44,00
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 4.091,50 2.045,75
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 52.950,20 181.672,86
Corrente Quente/Corrente Fria 17/2 5/2-1 V. supezraq. l2- 51 /r/ggfua de
Custo (US$) 316.324,95 1.055.111,87 181.040,85 31.858,03
TC-5 TC-6 TC-7 TC-8
Calor Trocado (MegaKJ/h) 28,81 1,23 1,23 0,58
Area de Troca Térmica (m?) 253,34 11,72 13,78 108,47
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-mz2-h) 3.068,63 2.045,75 1.022,88 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.541.014,23 29.529,92 2.864,29 13.856,38
Corrente Quente/Corrente Fria 11 / Amdnia 14 / Agua de resf. St?)e/:r\gld. 19/ rAe\%l;a de
Custo (US$) 63.745,22 4.127,17 10.708,67 42.516,17
Colunas de Destilacdo Expansor K-101
ColAtm-1 ColVéac-1 Poténcia (hp) 3541,20
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 86,81/258,22 216,22 /279,84 E'Et&‘il'\‘/’;‘de 2640,67
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 Custo (US$) 482.296,26
Altura/Diametro (m) 9,31/ 1,59 13,58/ 1,66
Numero de Estégios Tedricos 5,00 7
Diametro do recheio (in.) 2 2
Razao de Refluxo (molar) 1,00 6,00
Custo do condensador (US$) 79.809,59 49.410,49
U condensador (kJ/°C-mz2-h) 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 8,10 10,68
Custo do Refervedor (US$) 140.950,23 120.992,09
U refervedor (kJ/°C-mz2-h) 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 10,10 8,96
Vazéao vapor superaquecido (kg/h) 45378,36088 19287,44402
Vazao de agua de resfriamento (kg/h)  193837,5773 255356,5483
Reator PFR-101 Flash V-101
Volume requerido (m3) 392,01 Volume requerido (m3) 183,91
Diametro (m) 5,50 Diametro (m) 5,32
Comprimento (m) 16,50 Altura (m) 8,27
Presséo (kpa) 2000 Presséo (kpa) 200
Temperatura de operacgéo (°C) 345 Temperatura de operacéo (°C) 97,49
Espessura (cm) 115 Espessura (cm) 0,25
Vazédo de agua de resfriamento (kg/h) 57767,75 Custo Total (US$) 194.428,37
U Camisa (kJ/°C-m?-h) 3.068,63
Custo (US$) 7.815.878,65
Flash V-102
Volume requerido (m3) 60,26
Diametro (m) 3,70
Altura (m) 5,60
Pressédo (kpa) 50
Temperatura de operacgéo (°C) 307,00
Espessura (cm) 0,21
106.891,07

Custo Total (US$)
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Tabela A2.3. Equipamentos Rota 1, Cenario 3

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistédo Pistdo Pistdo
Vazao Volumétrica (m3/h) 80,91 80,86 80,81
Acréscimo de Presséo (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 179,22 182,76 182,64
Eletricidade (KW) 133,64 136,29 136,19
Custo (US$) 28.276,74 28.777,86 28.759,99
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo Engrenagem Centrifuga
externa
Vazao Volumétrica (m3/h) 80,74 2,03 21,65
Acréscimo de Presséo (Kpa) 5000,0 91,3 130,0
Poténcia (HP) 182,50 0,12 2,41
Eletricidade (KW) 136,09 0,09 1,80
Custo (US$) 28.740,24 5.756,29 4.829,99
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 5,72 18,08 29,62 NA
Area de Troca Térmica (m?2) 335,61 1.993,28 95,12 NA
Coef. Global de ngif) De Calor (KJ/°C- 40915 409,15 4.091,50 NA
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 45.958,82 NA
Corrente Quente/Corrente Fria 16/2 5/2-1 V. superaqg. / 2-2 NA
Custo (US$) 218.746,99 854.670,31 172.494,45 NA
TC-5 TC-6 TC-7
Calor Trocado (MegaKJ/h) 25,35 0,56 0,59
Area de Troca Térmica (m?) 226,12 5,27 110,50
Coef. Global de T:ﬁgif) De Calor (KJ/°C- 3.068,63 2.045.75 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.355.553,03 13.279,66 14.115,77
. o < 18 / Agua de
Corrente Quente/Corrente Fria 11 / Ambnia 14 / Agua de resf. rest.
Custo (US$) 59.925,63 3.632,18 42.834,95
Colunas de Destilacdo
ColAtm-1 ColVéc-1 Colvac-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 96,94 / 284,31 216,32/ 257,6 265,09 / 287,22
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 20 /30
Altura/Diametro (m) 8,91/ 1,36 10,37/ 1,13 6,26/ 1,84
NUmero de Estagios Teoricos 5,00 7,00 2,00
Didmetro do recheio (in.) 2 15 2
Razéo de Refluxo (molar) 1,00 6,00 0,50
Custo do condensador (US$) 67.051,49 29.081,14 46.318,08
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 5,64 4,81 10,67
Custo do Refervedor (US$) 132.780,52 10.216,73 120.231,43
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 14,92 3,96 8,12
Vaz&o vapor superaquecido (kg/h) 35444,39382 8218,281263 19595,76236
Vazéao de agua de resfriamento (kg/h) 134992,9839 115081,0462 255233,3956
Custo Total (US$) 278.889,72 135.044,86 269.453,84

136



Tabela A2.3. Equipamentos Rota 1, Cenario 3 (continuacao)

Reator PFR-101

Expansor K-101

Volume requerido (m3) 331,30 Poténcia (hp) 3020,29
Diametro (m) 5,20 Elet&(\:"\??de 2252,23
Comprimento (m) 15,60 Custo (US$) 423.976,21
Presséo (kpa) 2000
Temperatura de operacao (°C) 345
Espessura (cm) 10,9
Vazé&o de agua de resfriamento (kg/h) 53734,79
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 6.600.199,45
Flash V-101
Volume requerido (m3) 152,25
Diédmetro (m) 5,00
Altura (m) 7,77
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operagéo (°C) 100,78
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 178.237,42
Tabela A2.4. Equipamentos Rota 1, Cenario 4
Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistéo Pistdo Pistdo
Vazado Volumétrica (m3/h) 86,95 86,90 86,83
Acréscimo de Presséo (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 192,39 196,20 196,06
Eletricidade (KW) 143,47 146,31 146,20
Custo (US$) 30.131,68 30.663,40 30.644,45
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo Engrenagem Centrifuga
externa
Vazédo Volumétrica (m3/h) 86,77 2,03 21,61
Acréscimo de Presséo (Kpa) 5000,0 91,3 130,0
Poténcia (HP) 195,91 0,12 2,41
Eletricidade (KW) 146,09 0,09 1,80
Custo (US$) 30.623,49 5.752,29 4.844,47
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 12,43 14,16 30,81 6,65
Area de Troca Térmica (m?) 511,55 2.413,18 98,93 39,86
Coef. Global de T:ﬁgf\f) De Calor (KJ/°C- 409,15 409,15 4.091,50 2.045,75
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 48.591,80 158.967,14
Corrente Quente/Corrente Fria 17/2 5/2-1 V. supezraq. l2- 51 /r'g‘g:a de
Custo (US$) 286.778,62 1.023.421,68 175.098,61 30.610,66
TC-5 TC-6 TC-7 TC-8
Calor Trocado (MegaKJ/h) 26,01 0,56 4,31 0,59
Area de Troca Térmica (m?) 228,90 5,27 47,05 110,99
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Tabela A2.4. Equipamentos Rota 1, Cenario 4 (continuacao)

Trocadores de Calor

TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Coef. Global de T:ﬁ?ff) De Calor (KJ/°C- 3.068,63 2.045,75 1.022,88 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.390.951,27 13.281,74 102.984,29 14.164,60
Corrente Quente/Corrente Fria 11/ Aménia 14/ Agua de resf. 157V. 19/ Agua de
Superag. resf.
Custo (US$) 59.287,45 6.181,96 138.280,78 42.065,89
Colunas de Destilacao Expansor K-101
ColAtm-1 ColVéc-1 Poténcia (hp) 3244,48
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 22218,21/ 216,34/ 258,24 E'et&f/'\‘/")ade 2419,41
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 Custo (US$) 449.293,64
Altura/Diametro (m) 9,19/ 1,52 12,62/ 1,12
NUmero de Estagios Tedricos 5,00 7
Diédmetro do recheio (in.) 2 2
Razéo de Refluxo (molar) 1,00 6,00
Custo do condensador (US$) 82.176,95 36.151,69
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 7,85 481
Custo do Refervedor (US$) 138.757,87 10.173,22
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 17,98 3,87
Vazéao vapor superaquecido (kg/h) 427119711 8053,698212
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 187677,629 115062,7854
Custo Total (US$) 325.787,20 157.647,77
Reator PFR-101 Flash V-101
Volume requerido (m3) 364,02 Volume requerido (m3) 157,87
Diadmetro (m) 5,37 Didmetro (m) 5,05
Comprimento (m) 16,10 Altura (m) 7,88
Presséo (kpa) 2000 Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operagao (°C) 345 Temperatura de operagéo (°C) 96,08
Espessura (cm) 11,2 Espessura (cm) 0,25
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 58062,89 Custo Total (US$) 181.257,20
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 7.290.247,15
Flash V-102
Volume requerido (m3) 64,13
Diametro (m) 3,78
Altura (m) 571
Presséo (kpa) 50
Temperatura de operacao (°C) 300,50
Espessura (cm) 0,21
Custo Total (US$) 111.231,42
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Tabela A2.5. Equipamentos Rota 1, Cenario 5

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistédo Pistdo Pistdo
Vazao Volumétrica (m3/h) 92,04 91,99 91,92
Acréscimo de Presséao (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 203,50 207,53 207,38
Eletricidade (KW) 151,75 154,75 154,64
Custo (US$) 31.678,28 32.234,68 32.214,85
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo Engrenagem Centrifuga
externa
Vazao Volumétrica (m3/h) 91,85 4,06 21,04
Acréscimo de Presséo (Kpa) 5000,0 91,3 130,0
Poténcia (HP) 207,22 0,23 2,36
Eletricidade (KW) 154,53 0,17 1,76
Custo (US$) 32.192,93 7.291,53 4.820,73
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 6,51 20,08 34,18 NA
Area de Troca Térmica (m?) 335,31 2.059,98 109,75 NA
Coef. Global de T:ﬁgif) De Calor (KJ/°C- 40915 409,15 4.091,50 NA
Vazéo de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 52.640,67 NA
Corrente Quente/Corrente Fria 16/2 5/2-1 V. superaqg. / 2-2 NA
Custo (US$) 218.629,28 881.191,41 182.400,22 NA
TC-5 TC-6 TC-7
Calor Trocado (MegaKJ/h) 29,33 1,11 0,56
Area de Troca Térmica (m?) 254,25 10,54 105,49
Coef. Global de T:r?gif) De Calor (KJ/°C- 3.068,63 2.045.75 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.568.824,21 26.515,13 13.477,67
. o < 18 / Agua de
Corrente Quente/Corrente Fria 11 / Amdnia 14 / Agua de resf. rest.
Custo (US$) 63.872,77 4.057,63 42.046,73
Colunas de Destilagédo
ColAtm-1 ColVéc-1 Colvac-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 96,94 / 284,31 216,22/ 263,22 269,84/ 287,94
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 20 /30
Altura/Diametro (m) 8,91/ 1,36 13,42/ 1,57 6,54/ 1,99
Numero de Estagios Tedricos 5,00 7,00 2,00
Didmetro do recheio (in.) 2 2 2
Razéo de Refluxo (molar) 1,00 6,00 1,00
Custo do condensador (US$) 70.757,33 47.161,39 45.633,33
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 5,66 9,63 11,67
Custo do Refervedor (US$) 135.319,63 119.028,22 121.540,23
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 16,16 7,77 8,78
Vaz&o vapor superaquecido (kg/h) 38383,36187 16575,46197 21270,31138
Vazéao de agua de resfriamento (kg/h) 135396,8408 230255,3565 279200,7389
Custo Total (US$) 282.713,42 339.456,35 284.523,50

139



Tabela A2.5. Equipamentos Rota 1, Cenario 5 (continuacao)

Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 236,72 Poténcia (hp) 3452,01
Diametro (m) 465 E'Et&%""de 2574,16
Comprimento (m) 13,95 Custo (US$) 472.433,20
Presséo (kpa) 2000
Temperatura de operagéo (°C) 345
Espessura (cm) 9,7
Vazé&o de agua de resfriamento (kg/h) 57543,69
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 4.748.523,10
Flash V-101
Volume requerido (m3) 189,00
Diédmetro (m) 5,38
Altura (m) 8,32
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operagéo (°C) 101,99
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 196.859,73

Tabela A2.6. Equipamentos Rota 1, Cenario 6

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistdo
Vazédo Volumétrica (m3/h) 84,51 84,46 84,40
Acréscimo de Presséo (Kpa) 4898,7 5000,0 5000,0
Poténcia (HP) 187,07 190,77 190,64
Eletricidade (KW) 139,50 142,26 142,16
Custo (US$) 29.384,47 29.904,00 29.885,48
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistéo Engrenagem Centrifuga
externa
Vazao Volumétrica (m3/h) 84,33 2,03 21,39
Acréscimo de Presséo (Kpa) 19898,7 91,3 130,0
Poténcia (HP) 190,49 0,12 2,39
Eletricidade (KW) 142,05 0,09 1,78
Custo (US$) 29.865,00 5.755,99 4.824,31
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 5,65 18,78 31,37 NA
Area de Troca Térmica (m?) 327,63 1.894,21 100,72 NA
Coef. Global de T:ﬁgf\f) De Calor (KJ/°C- 409,15 409,15 4.091,50 NA
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 48.320,59 NA
Corrente Quente/Corrente Fria 16/2 5/2-1 V. superag. / 2-2 NA
Custo (US$) 215.598,73 815.479,50 176.309,78 NA
TC-5 TC-6 TC-7
Calor Trocado (MegaKJ/h) 26,65 0,56 0,58
Area de Troca Térmica (m?) 233,12 5,27 109,19
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Tabela A2.6. Equipamentos Rota 1, Cenario 6 (continuacao)

Trocadores de Calor

TC-5 TC-6 TC-7
Coef. Global de T:ﬁgﬁ) De Calor (KJ/°C- 3.068,63 2.045.75 40915
Vazéao de Utilidade (Kg/h) 1.425.510,03 13.278,87 13.949,50
Corrente Quente/Corrente Fria 11/ Amonia 14 | Agua de resf. 18/ g%?a de
Custo (US$) 60.914,17 7.264,17 42.628,94
Colunas de Destilagdo
ColAtm-1 ColVéc-1 Colvac-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 99,94 / 284,42 216,33 /268,7 265,22 / 289,37
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 30 /50 20 /30
Altura/Diametro (m) 8,96/ 1,39 10,23/ 1,05 9,68/ 3,79
NUmero de Estagios Tedricos 5,00 7,00 2,00
Diédmetro do recheio (in.) 2 15 2
Razéo de Refluxo (molar) 1,00 6,00 0,80
Custo do condensador (US$) 66.925,10 36.151,41 35.164,32
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 5,77 4,81 12,69
Custo do Refervedor (US$) 133.942,67 10.198,79 260.242,42
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 15,46 391 8,17
Vazédo vapor superaquecido (kg/h) 36748,83901 8561,2278 19960,76918
Vazéao de 4gua de resfriamento (kg/h) 138033,4372 115043,3866 303658,5836
Custo Total (US$) 282.054,01 119.863,96 658.131,07
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 217,82 Poténcia (hp) 3171,72
Diametro (m) 4,52 E'et(r}g\:/'\‘/")ade 2365,15
Comprimento (m) 13,57 Custo (US$) 441.114,28
Pressédo (kpa) 2000
Temperatura de operagao (°C) 345
Espessura (cm) 9,4
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 50678,30
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 4.394.880,16
Flash V-101
Volume requerido (m3) 163,94
Diametro (m) 5,12
Altura (m) 7,95
Presséo (kpa) 200
Temperatura de operacgéo (°C) 100,66
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 184.382,10
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Tabela A2.7. Equipamentos Rota 2
*No refervedor da ColAtm-4, a utilidade utilizada foi vapor saturado; no condensador da

ColVac-1, foi utilizada amonia.

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3 Pump-1-4
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistdo Pistéo
Vazéao Volumétrica (m3/h) 79,44 80,04 84,40 84,33
Acréscimo de Presséao (Kpa) 5998,7 6000,0 6000,0 1900,0
Poténcia (HP) 214,91 216,56 228,18 73,54
Eletricidade (KW) 160,26 161,49 170,16 54,84
Custo (US$) 35.968,70 36.203,42 37.846,23 14.765,26
Pump-2 Pump-3 Pump-4 Pump-5
Tipo da bomba Engrenagem Engrenagem Pistao Centrifuga
externa externa
Vazéao Volumétrica (m3/h) 22,51 3,28 38,00 27,74
Acréscimo de Presséo (Kpa) 68,7 68,7 9898,7 130,0
Poténcia (HP) 0,91 0,15 170,23 2,39
Eletricidade (KW) 0,68 0,11 126,94 1,78
Custo (US$) 14.406,66 6.731,42 26.999,30 4.828,20
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3 TC-4
Calor Trocado (MegaKJ/h) 19,84 18,78 31,37 21,02
Area de Troca Térmica (m?) 100,49 1.435,09 85,55 123,09
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-m-h) 4.091,50 409,15 4.091,50 3.068,63
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 53.415,28 1.124.247,83
Corrente Quente/Corrente Fria 6/2 15/2-1 V. superag./2-2 13/ Aménia
Custo (US$) 961.732,63 2.340.453,94 511.720,67 141.058,68
TC-5 TC-6 TC-7 TC-8
Calor Trocado (MegaKJ/h) 7,37 4,30 5,90 1,08
Area de Troca Térmica (m?) 64,49 52,26 112,59 4,71
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-m2-h) 3.068,63 409,15 409,15 2.045,75
Vazao de Utilidade (Kg/h) 394.362,87 0,00 141.018,15 0,00
Corrente Quente/Corrente Fria 15-1 / Amobnia 26123 26-1 éﬁgfua de 33/29
Custo (US$) 35.363,92 33.282,29 43.162,66 3.567,63
TC-9 TC-10 TC-11 TC-12
Calor Trocado (MegaKJ/h) 0,52 12,87 4,01 7,24
Area de Troca Térmica (m?) 7,04 221,73 344,76 39,51
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-mz-h) 2.045,75 2.045,75 409,15 2.045,75
Vazao de Utilidade (Kg/h) 12.387,01 0,00 0,00 13.063,06
Corrente Quente/Corrente Fria 33-1/ Agua de 38/35 49/ 35-1 V. superaq. /
Resf. 35-2
Custo (US$) 3.804,37 94.242,27 121.181,53 132.721,52
TC-13 TC-14 TC-15
Calor Trocado (MegaKJ/h) 1,74 4,24 6,87
Area de Troca Térmica (m?) 15,27 10,69 296,77
Coef. Global de Transf. De Calor
(KJ/°C-m2-h) 3.068,63 5.114,38 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 92.890,36 2.333,59 164.439,07
Corrente Quente/Corrente Fria 42 | Amobnia V. saturado / 44 49-1 éggfua de
Custo (US$) 8.611,23 13.361,63 68.367,63
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Tabela A2.7. Equipamentos Rota 2 (continuacao)

Colunas de Destilagao

ColAtm-1 ColAtm-2 ColAtm-3 ColAtm-4
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 134,79/286,88 107,13 /313,55 130,88/278,19 76,61/92,84
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 130/160 130/160 160 /190
Altura/Diametro (m) 11,8/ 2,26 4,07/ 0,84 3,95/ 0,77 16,7/ 2,82
NUmero de Estagios Tebricos 6,00 4.00 4,00 9,00
Diametro do recheio (in.) 2 1 1 2
Razédo de Refluxo (molar) 1,00 1,00 2,00 8,2
Custo do condensador (US$) 419.346,52 53.766,46 37.898,84 180.539,65
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15 2.045,75
Calor do Condensador (MkJ/h) 27,84 5,50 2,77 102,57
Custo do Refervedor (US$) 535.237,24 33.864,67 13.157,01 56.491,27
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 35,18 14,70 3,81 92,62
Vazao vapor superaquecido (kg/h) 84755,96028 23465,9549 8751,696402 2453541,966
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 665941,6935 131512,7042 66163,00324 627142,2891
Custo Total (US$) 1.369.271,39 142.289,77 101.609,37 960.769,25
Colvac-1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 179,41/ 287,08 Flash V-100
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 10/30 Volume requerido (m3) 85,64
Altura/Diametro (m) 12,39/ 2,73 Diametro (m) 3,99
Numero de Estagios Teoricos 5,00 Altura (m) 6,85
Diametro do recheio (in.) 2 Pressdo (kpa) 200
Razao de Refluxo (molar) 7,00 Temperatura de operagéo (°C) 145,59
Custo do condensador (US$) 42.078,59 Espessura (cm) 0,25
U condensador (kJ/°C-m2-h) 2.045,75 Custo Total (US$) 260.581,36
Calor do Condensador (MkJ/h) 15,64
Custo do Refervedor (US$) 140.457,67 Vaso Decantador
U refervedor (kJ/°C-mz2-h) 4.091,50 Volume do vaso (m3) 1,21
Calor do Refervedor (MkJ/h) 19,22 Custo do Vaso (US$) 16.496,88
Vazdéo vapor superaquecido (kg/h) 836518,4529
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 291854,7272
Custo Total (US$) 447.115,52
Reator CRV-100 Reator PFR-100
Volume requerido (m3) 65,62 Volume requerido (m3) 221,16
Diametro (m) 3,03 Diametro (m) 4,54
Comprimento (m) 9,09 Comprimento (m) 13,63
Presséo (kpa) 2000 Presséo (kpa) 10000
Temperatura de operagao (°C) 345 Temperatura de operagéo (°C) 300
Espessura (cm) 6,3 Espessura (cm) 4,4
Vazéo de vapor superaquecido (kg/h) 2391,59 Vazéap de agua de resfriamento (kg/h)  68239,07
U Camisa (kJ/°C-mz-h) 3.068,63 U Camisa (kJ/°C-m2-h) 4.091,50
Custo (US$) 2.735.027,07 Custo (US$) 1.954.119,01
Sistemas de Lavagem
Sistema 1 Sistema 2 Sistema 3
Volume do vaso misturador (m3) 2,62 2,53 2,55
Custo do misturador (US$) 11.066,99 9.151,63 9.186,30
Poténcia da turbina (hP) 3,21 3,10 3,13
Eletricidade (kW) 2,39 2,31 2,33
Volume decantador (ms3) 1,09 1,04 1,05
Custo decantador (US$) 10.485,08 10.347,73 10.382,06
Custo Total (US$) 33.017,35 29.872,61 29.978,32
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Tabela A2.8. Equipamentos Rota 3, Cenério 1

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistao Pistdo
Vazao Volumétrica (m3/h) 122,07 121,75 121,44
Acréscimo de Presséao (Kpa) 3898,7 3900,0 3900,0
Poténcia (HP) 214,64 214,16 213,61
Eletricidade (KW) 160,05 159,70 159,29
Custo (US$) 33.211,70 33.146,22 33.071,81
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo Engrenagem externa Centrifuga
Vazao Volumétrica (m3/h) 121,13 4,85 24,34
Acréscimo de Presséao (Kpa) 3200,0 91,3 110,0
Poténcia (HP) 175,33 0,28 2,24
Eletricidade (KW) 130,74 0,21 1,67
Custo (US$) 27.724,51 7.769,17 4.854,45
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3
Calor Trocado (MegaKJ/h) 7,09 37,36 27,59
Area de Troca Térmica (m?) 145,70 4.495,05 82,03
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 2.045,75 409,15 4.091,50
Vazao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 51.397,14
Corrente Quente/Corrente Fria 12/2 5/2-1 V. superag. / 2-2
Custo (US$) 140.642,28 1.925.176,39 163.440,00
TC-4 TC-5 TC-6
Calor Trocado (MegaKJ/h) 18,05 0,70 6,86
Area de Troca Térmica (m?) 131,00 9,65 300,03
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 3.068,63 2.045,75 409,15
Vazéo de Utilidade (Kg/h) 965.448,58 16.801,09 164.206,86
Corrente Quente/Corrente Fria 13 / Amobnia 16 / Agua de resf. 19/ Agua de resf.
Custo (US$) 46.006,37 4.000,90 70.186,57
Colunas de Destilacdo
ColAtm-1 Colvac-1 ColVéc-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 101,28 /221,48 134,3/ 141,68 258,99 /274,42
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 15/20 10 /20
Altura/Diametro (m) 10,31/ 2,16 559/ 1,7 10,79/ 3,56
NUmero de Estagios Tedricos 5,00 3,00 3,00
Diametro do recheio (in.) 2 1 2
Raz&o de Refluxo (molar) 1,50 1,00 3,00
Custo do condensador (US$) 134.350,66 44.952,13 70.129,55
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 20,48 4,98 23,09
Custo do Refervedor (US$) 143.955,23 10.320,38 148.929,43
U refervedor (kJ/°C-m2-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 24,48 4,86 21,81
Vaz&o vapor superaquecido (kg/h) 43460,43652 6536,970136 49207,52746
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 489830,5014 119147,786 552433,6221
Custo Total (US$) 444.908,34 125.214,26 553.886,64
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 239,42 Poténcia (hp) 3144,70
Diametro (m) 4,67 Eletricidade (KW) 2345,00
Comprimento (m) 14,00 Custo (US$) 438.067,81
Presséo (kpa) 15000
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Tabela A2.8. Equipamentos Rota 3, Cenario 1 (continuacao)

Reator PFR-101

Temperatura de operacéo (°C) 325
Espessura (cm) 7,0
Vazéao de vapor superaquecido (kg/h) 651,07
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 3.362.872,90
Flash V-101
Volume requerido (m3) 140,88
Diametro (m) 4,79
Altura (m) 7,82
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operagéo (°C) 112,06
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 172.372,49

Tabela A2.9. Equipamentos Rota 3, Cenario 2

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistdo
Vazao Volumétrica (ms3/h) 102,78 102,52 102,25
Acréscimo de Presséo (Kpa) 3898,7 3900,0 3900,0
Poténcia (HP) 181,16 180,76 180,30
Eletricidade (KW) 135,09 134,79 134,45
Custo (US$) 28.551,79 28.494,74 28.429,95
Pump-1-4 Pump-2
Tipo da bomba Pistéo Centrifuga
Vazédo Volumétrica (m3/h) 102,25 22,92
Acréscimo de Presséo (Kpa) 3900,0 120,0
Poténcia (HP) 180,30 2,33
Eletricidade (KW) 134,45 1,74
Custo (US$) 23.804,04 4.844,71
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3
Calor Trocado (MegaKJ/h) 5,97 31,08 23,62
Area de Troca Térmica (m?) 61,34 3.517,85 70,20
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h)  4.091,50 409,15 4.091,50
Vaz&o de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 43.700,19
Corrente Quente/Corrente Fria 12/2 5/2-1 V. superag. / 2-2
Custo (US$) 147.314,43 1.488.390,14 155.093,12
TC-4 TC-5
Calor Trocado (MegaKJ/h) 14,39 2,85
Area de Troca Térmica (m?) 104,45 208,74
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h)  3.068,63 409,15
Vazéo de Utilidade (Kg/h) 769.690,90 68.174,81
Corrente Quente/Corrente Fria 13/ Aménia 16 / Agua de resf.
Custo (US$) 41.166,59 56.325,13
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Tabela A2.9. Equipamentos Rota 3, Cenario 2 (continuac&o)

Colunas de Destilacao

ColAtm-1 ColVéac-1
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 100,84 /220,8 249,95/282,2
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 15/20
Altura/Diametro (m) 9,96/ 1,96 10,29/ 3,26
NuUmero de Estagios Tebricos 5,00 3,00
Diédmetro do recheio (in.) 2 2
Razédo de Refluxo (molar) 1,50 2,00
Custo do condensador (US$) 117.556,46 92.958,37
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 17,05 27,48
Custo do Refervedor (US$) 137.289,51 156.549,68
U refervedor (kJ/°C-mz-h) 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 20,42 23,31

Vazédo vapor superaquecido (kg/h) 36161,15382 54769,61318
Vazédo de agua de resfriamento (kg/h) 407827,8564 657229,1967

Custo Total (US$) 402.553,51 542.108,22
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 239,42 Poténcia (hp) 2648,52
Diametro (m) 4,67 Eletricidade (KW) 1975,00
Comprimento (m) 14,00 Custo (US$) 381.184,67
Pressédo (kpa) 15000
Temperatura de operacao (°C) 325
Espessura (cm) 7,0
Vazao de vapor superaquecido (kg/h) 651,07
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63
Custo (US$) 2.849.804,15
Flash V-101
Volume requerido (m3) 110,29
Diadmetro (m) 4,41
Altura (m) 7,23
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operagao (°C) 112,07
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 154.243,01

Tabela A2.10. Equipamentos Rota 3, Cenério 3

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistdo
Vazao Volumétrica (m3/h) 128,20 127,88 127,56
Acréscimo de Pressédo (Kpa) 3748,7 3750,0 3750,0
Poténcia (HP) 216,71 216,25 215,72
Eletricidade (KW) 161,60 161,26 160,86
Custo (US$) 33.495,20 33.432,51 33.360,38
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Tipo da bomba Pistdo = Engrenagem externa Centrifuga
Vazao Volumétrica (m3/h) 127,25 4,94 25,75
Acréscimo de Pressédo (Kpa) 3650,0 110,0 105,0
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Tabela A2.10. Equipamentos Rota 3, Cenario 3 (continuacéo)

Bombas
Pump-1-4 Pump-2 Pump-3
Poténcia (HP) 209,54 0,34 2,23
Eletricidade (KW) 156,26 0,25 1,66
Custo (US$) 32.512,42 7.840,92 4.875,17
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3
Calor Trocado (MegaKJ/h) 7,46 38,66 29,54
Area de Troca Térmica (m?) 76,63 4.340,95 125,24
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 4.091,50 409,15 4.091,50
Vazéao de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 50.377,50
Corrente Quente/Corrente Fria 12/2 5/2-1 V. superaq. / 2-2
Custo (US$) 109.018,24 1.854.730,07 192.674,98
TC-4 TC-5 TC-6
Calor Trocado (MegaKJ/h) 19,87 0,62 8,60
Area de Troca Térmica (m?) 144,18 8,54 319,12
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 3.068,63 2.045,75 409,15
Vazao de Utilidade (Kg/h) 1.062.672,91 14.885,76 205.808,10
Corrente Quente/Corrente Fria 13/ Aménia 16/ Agua de resf. 19/ Agua de resf.
Custo (US$) 48.005,92 6.677,01 72.788,56
Colunas de Destilagao
ColAtm-1 ColVac-1 ColVéc-2
Temperatura - Topo/Fundo (°C) 101,9/221,78 133,45/ 270,88 259,3/348,78
Presséo - Topo/Fundo (Kpa) 160 /190 15 /20 10/19
Altura/Diametro (m) 10,36/ 2,19 5,33/ 1,55 8,56/ 2,28
Numero de Estagios Teoricos 5,00 3,00 3,00
Diametro do recheio (in.) 2 1 2
Raz&o de Refluxo (molar) 1,50 3,00 2,00
Custo do condensador (US$) 134.580,28 38.249,95 44.170,26
U condensador (kJ/°C-m2-h) 409,15 409,15 409,15
Calor do Condensador (MkJ/h) 20,62 3,27 11,43
Custo do Refervedor (US$) 144.552,49 10.677,67 136.695,71
U refervedor (kJ/°C-mz-h) 4.091,50 4.091,50 4.091,50
Calor do Refervedor (MkJ/h) 24,85 5,41 10,53
Vazdéo vapor superaquecido (kg/h) 44162,91349 11991,98499 38333,64277
Vazao de agua de resfriamento (kg/h) 493279,1988 78334,55898 273506,81
Custo Total (US$) 448.083,10 110.000,12 336.871,11
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 157,87 Poténcia (hp) 3300,43
Diametro (m) 4,06 Eletricidade (KW) 2461,13
Comprimento (m) 12,18 Custo (US$) 455.558,53
Pressédo (kpa) 15000
Temperatura de operacao (°C) 325
Espessura (cm) 6,1
Vazéo de vapor superaquecido (kg/h) 625,08
U Camisa (kJ/°C-m?-h) 3.068,63
Custo (US$) 2.219.170,70
Flash V-101
Volume requerido (m3) 156,96
Diametro (m) 4,98
Altura (m) 8,06
Presséo (kpa) 200
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Tabela A2.10. Equipamentos Rota 3, Cenario 3 (continuacéo)

Flash V-101

Temperatura de operacgéo (°C)

Espessura (cm)
Custo Total (US$)

112,06
0,25

181.063,51

Tabela A2.11. Equipamentos Rota 3, Cenéario 4

Bombas
Pump-1-1 Pump-1-2 Pump-1-3
Tipo da bomba Pistdo Pistdo Pistéo
Vazao Volumétrica (m3/h) 106,80 106,52 106,25
Acréscimo de Presséo (Kpa) 3898,7 3900,0 3900,0
Poténcia (HP) 188,14 187,72 187,24
Eletricidade (KW) 140,29 139,98 139,63
Custo (US$) 29.534,65 29.475,76 29.408,86
Pump-1-4 Pump-2
Tipo da bomba Pistdo Centrifuga
Vazédo Volumétrica (m3/h) 105,98 22,86
Acréscimo de Presséo (Kpa) 3200,0 120,0
Poténcia (HP) 153,70 2,32
Eletricidade (KW) 114,61 1,73
Custo (US$) 24.626,56 4.843,56
Trocadores de Calor
TC-1 TC-2 TC-3
Calor Trocado (MegaKJ/h) 6,21 32,27 24,55
Area de Troca Térmica (m?) 64,06 3.643,90 104,07
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-mz2-h) 4.091,50 409,15 4.091,50
Vazéo de Utilidade (Kg/h) 0,00 0,00 41.903,13
Corrente Quente/Corrente Fria 12/2 5/2-1 V. superaq. / 2-2
Custo (US$) 102.900,53 1.543.396,33 178.582,74
TC-4 TC-5
Calor Trocado (MegaKJ/h) 15,35 2,85
Area de Troca Térmica (m?) 111,40 208,56
Coef. Global de Transf. De Calor (KJ/°C-m2-h) 3.068,63 409,15
Vazéo de Utilidade (Kg/h) 820.954,19 68.211,34
Corrente Quente/Corrente Fria 13/ Aménia 16 / Agua de resf.
Custo (US$) 42.975,26 57.431,02
Colunas de Destilagédo
ColAtm-1 ColVéc-1

Temperatura - Topo/Fundo (°C)
Presséao - Topo/Fundo (Kpa)
Altura/Diametro (m)
NUmero de Estagios Teoricos
Diédmetro do recheio (in.)
Razé&o de Refluxo (molar)
Custo do condensador (US$)
U condensador (kJ/°C-m2-h)
Calor do Condensador (MkJ/h)
Custo do Refervedor (US$)
U refervedor (kJ/°C-mz2-h)

101,26 /221,38 250,23/410,95

160 /190 15 /20
9,99/ 1,97 12,54/ 2,81
5,00 5,00
2 2
1,50 2,00
117.033,18 92.784,95
409,15 409,15
17,00 27,44
137.452,70 205.262,11
4.091,50 4.091,50
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Tabela A2.11. Equipamentos Rota 3, Cenario 4 (continuacéo)

Calor do Refervedor (MkJ/h) 20,52 23,65
Vazdo vapor superaquecido (kg/h)  36421,41475  140650,2052
Vazdo de agua de resfriamento (kg/h) 406626,1355  656408,9761

Custo Total (US$) 403.557,30 598.063,63
Reator PFR-101 Expansor K-101
Volume requerido (m3) 131,10 Poténcia (hp) 2750,57
Diametro (m) 3,82 Eletricidade (KW) 2051,10
Comprimento (m) 11,45 Custo (US$) 393.038,17
Pressédo (kpa) 15000
Temperatura de operagéo (°C) 325
Espessura (cm) 5,8
Vazéao de vapor superaquecido (kg/h) 593,96
U Camisa (kJ/°C-m2-h) 3.068,63 150
Custo (US$) 1.871.257,03
Flash V-101
Volume requerido (m3) 120,72
Diametro (m) 4,55
Altura (m) 7,42
Pressédo (kpa) 200
Temperatura de operacgéo (°C) 112,12
Espessura (cm) 0,25
Custo Total (US$) 160.643,58
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ANEXO 3 - RESULTADOS ECONOMICOS

Tabela A3.1. Resultados Econémicos dos cendrios para Rota 1 (US$ x 109)

Cen.1 Cen.2 Cen.3 Cen.4 Cen.5 Cen.6

Investimento

Custo total dos equipamentos 11,42 11,14 9,36 10,41 7,86 7,53
Investimento Fixo, CFC 55,16 53,81 45,22 50,28 37,95 36,36
Capital de Giro, CWC = 0,15CFC 8,27 8,07 6,78 7,54 5,69 5,45

Investimento Total, CTC = CFC+CWC 63,44 61,88 52,01 57,82 4364 41,82

Custos Diretos

Matéria-Prima

Oleo Vegetal 92,73 101,73 86,80 93,28 98,74 90,66
Metil Acetato 19,62 21,48 18,32 19,73 19,89 18,26
Mao-de-Obra, COL 0,12 0,12 0,12 0,12 0,12 0,12
Supervisdo Técnica, CSC = 0,15COL 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
Utilidades
Vapor Superaquecido 9,62 9,54 8,65 16,03 10,21 9,00
Vapor Saturado a 400psi 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Agua de Resfriamento 0,26 0,29 0,23 0,22 0,29 0,25
Amonia 5,78 6,10 5,37 5,51 6,21 5,65
Eletricidade -1,67 -1,84 -1,57 -1,68 -1,79 -1,65
Disposicéo de Efluentes 0,06 2,23 0,24 1,94 2,25 1,35
Manutenc¢éo e Reparos, CMR = 0,06CFC 3,31 3,23 2,71 3,02 2,28 2,18
Suprimentos Operacionais, COS = 0,15CMR 0,50 0,48 0,41 0,45 0,34 0,33
Encargos de Laboratério, CLC = 0,15COL 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02 0,02
Patentes e Royalties, CPR = 0,03CTP 4,90 5,38 4,55 5,20 5,16 4,71
Subtotal 135,27 148,78 125,87 143,84 143,74 130,88

Custos Indiretos

Empacotamento e Estocagem, COPS = 0,60(COL+CSC+CMR) 2,07 2,02 1,71 1,89 1,45 1,39

Impostos Locais, LT = 0,015CFC 0,83 0,81 0,68 0,75 0,57 0,55
Juros, IN = 0,005CFC 0,28 0,27 0,23 0,25 0,19 0,18
Subtotal 3,17 3,09 2,61 2,90 2,21 2,12

Despesas Gerais

Custos Administrativos, CAD = 0,25COPS 0,52 0,50 0,43 0,47 0,36 0,35

Distribuicdo e Vendas de Produtos, CDS = 0,10CTP 16,35 17,93 15,17 17,32 17,21 15,69

Pesquisa e Desenvolvimento, CRD = 0,05CTP 8,17 8,96 7,58 8,66 8,61 7,84

Subtotal 25,04 27,40 23,18 26,45 26,18 23,88
Custo Total de Producgédo 163,48 179,27 151,66 173,19 172,13 156,88
Receitas

Vendas Anuais de Biodiesel 120,78 122,25 121,98 122,36 118,55 120,58

Vendas Anuais de Triacetina 74,04 74,05 33,33 33,33 66,64 33,32
Receitas Totais 194,83 196,31 155,31 155,69 185,18 153,90
Lucro Liquido Anual 31,35 17,04 365 -1750 13,05 -2,97
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Tabela A3.2. Resultados Econémicos dos cenérios para Rota 2 (US$ x 10°)

Cenério Unico

Investimento

Custo total dos equipamentos
Investimento Fixo, CFC
Capital de Giro, CWC = 0,15CFC

Investimento Total, CTC = CFC+CWC
Custos Diretos

Matéria-Prima

Oleo Vegetal

Metanol

Acido Acético
Mao-de-Obra, COL
Supervisdo Técnica, CSC = 0,15COL
Utilidades

Vapor Superaquecido

Vapor Saturado a 400psi

Agua de Resfriamento

Ambnia

Eletricidade

Agua de Processo
Disposicéo de Efluentes
Manutencéo e Reparos, CMR = 0,06CFC
Suprimentos Operacionais, COS = 0,15CMR
Encargos de Laboratério, CLC = 0,15COL
Patentes e Royalties, CPR = 0,03CTP
Subtotal

Custos Indiretos

Empacotamento e Estocagem, COPS = 0,60(COL+CSC+CMR)
Impostos Locais, LT = 0,015CFC

Juros, IN = 0,005CFC

Subtotal

Despesas Gerais

Custos Administrativos, CAD = 0,25COPS
Distribuicdo e Vendas de Produtos, CDS = 0,10CTP
Pesquisa e Desenvolvimento, CRD = 0,05CTP
Subtotal

Custo Total de Produgédo
Receitas

Vendas Anuais de Biodiesel
Vendas Anuais de Triacetina

Receitas Totais

Lucro Liquido Anual

12,77
61,68
9,25

70,93

90,66
6,51
18,00
0,13
0,02

18,06
0,63
1,80
9,69
0,63
0,00
5,94
3,70
0,56
0,02
5,87

162,22

2,31
0,93
0,31
3,54

0,58
19,57
9,78
29,93

195,70

121,07
54,80

175,87
-19,83
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Tabela A3.3. Resultados Econémicos dos cendrios para Rota 3 (US$ x 10°)

Cenario 1 Cenério 2 Cenario 3 Cenério 4

Investimento

Custo total dos equipamentos
Investimento Fixo, CFC
Capital de Giro, CWC = 0,15CFC

Investimento Total, CTC = CFC+CWC
Custos Diretos

Matéria-Prima

Oleo Vegetal

Dimetil Carbonato
Mao-de-Obra, COL
Supervisao Técnica, CSC = 0,15COL
Utilidades

Vapor Superaquecido

Vapor Saturado a 400psi

Agua de Resfriamento

Ambnia

Eletricidade
Disposigéo de Efluentes
Manutencéo e Reparos, CMR = 0,06CFC
Suprimentos Operacionais, COS = 0,15CMR
Encargos de Laboratério, CLC = 0,15COL
Patentes e Royalties, CPR = 0,03CTP
Subtotal

Custos Indiretos

Empacotamento e Estocagem, COPS = 0,60(COL+CSC+CMR)
Impostos Locais, LT = 0,015CFC

Juros, IN = 0,005CFC

Subtotal

Despesas Gerais

Custos Administrativos, CAD = 0,25COPS
Distribuicdo e Vendas de Produtos, CDS = 0,10CTP
Pesquisa e Desenvolvimento, CRD = 0,05CTP
Subtotal

Custo Total de Produgédo
Receitas

Vendas Anuais de Biodiesel
Vendas Anuais de Triacetina

Receitas Totais

Lucro Liquido Anual

7,59
36,64
5,50

42,14

91,86
20,39
0,12
0,02

11,98
0,00
0,47
3,82
-1,59
0,25
2,20
0,33
0,02
4,84

134,69

1,40
0,55
0,18
2,13

0,35
16,14
8,07
24,56

161,38

118,63
166,81

285,44
124,07

6,33
30,59
4,59

35,17

77,34
17,21
0,11
0,02

10,71
0,00
0,45
3,05
-1,34
0,19
1,84
0,28
0,02
4,10

113,96

1,18
0,46
0,15
1,79

0,29
13,65
6,83
20,77

136,53

121,92
0,00

121,92
-14,61

6,18
29,85
4,48

34,33

96,45
20,52
0,12
0,02

11,52
0,00
0,34
4,21
-1,67
1,08
1,79
0,27
0,02
5,00

139,65

1,15
0,45
0,15
1,75

0,29
16,67
8,34
25,29

166,70

119,48
170,08

289,56
122,86

5,47
26,42
3,96

30,38

80,37
17,09
0,11
0,02

17,39
0,00
0,45
3,25
-1,39
0,89
1,59
0,24
0,02
4,46

124,48

1,03
0,40
0,13
1,56

0,26
14,86
7,43
22,54

148,58

121,68
0,00

121,68
-26,90
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