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“The use of vegetable oils for engine fuels may seem insignificant today.
But such oils may become in the course of time as important as the
petroleum and coal tar products of the present time”.
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Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
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O aproveitamento do biodiesel na matriz energética mundial ja é uma realidade
em diversos paises do mundo. No entanto, a tecnologia empregada na sua producéo
ainda esta longe do ideal, encontrando diversos obstaculos de ordem técnica. Aliado a
isto, 0 alto custo das matérias-primas desencorajam um maior aproveitamento global
desse importante biocombustivel.

Sendo o Brasil um pais de propor¢Ges continentais, com uma grande area ainda
disponivel para o cultivo e dono de uma diversidade Unica de oleaginosas produtoras de
oOleos vegetais, € de vital importancia que se aproveite esse potencial para incentivar o
desenvolvimento de novas técnicas, que visem sanar os problemas na producao atual de
biodiesel.

Deste modo, buscando inserir o biodiesel na matriz energética mundial e
eliminar os gargalos tecnologicos referentes a sua producéo, este trabalho objetivou
avaliar, através de um projeto conceitual de processo, a producdo de biodiesel de soja
em etanol supercritico. Com base no fluxograma proposto e na simulacdo realizada,
conclui-se que o processo € viavel, resultando em produtos com um alto grau de pureza
(98,47% de biodiesel e 99,97% de glicerina, em massa). A andlise preliminar do custo
de capital total de investimento, conhecida como Study Estimate, revelou um elevado
gasto nos principais equipamentos do processo, sendo necessaria uma avaliagdo técnico-
econdmica mais aprofundada, a fim de averiguar sua viabilidade em escala industrial.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

A grande dependéncia dos chamados combustiveis fosseis e seus derivados (a
gasolina, o carvdo mineral, o gas natural), aliada & grande instabilidade politica que
envolve a maioria dos paises produtores de petroleo, sdo motivos de grande
preocupacdo quando uma analise na matriz energética mundial é feita. No cenério
atual, de aumento da demanda energética e conscientizacdo sobre a sustentabilidade do
planeta, é cada vez mais urgente o desenvolvimento de novas tecnologias e fontes
energéticas, sobretudo as de origem renovavel.

De acordo com estimativas da OPEP (Organizacdo dos Paises Exportadores de
Petroleo), em 2009 mais de trés quartos das reservas de petréleo do mundo que se tem
conhecimento estdo localizadas nos paises membros da organizagdo, sendo que 70%
delas estdo nos paises do Oriente Médio. A concentracdo nas maos de poucos paises faz
com que a OPEP tenha grande influéncia no preco do barril do petroleo, fato ja
comprovado e que resultou em uma grave crise mundial na década de 70. Outrossim,
como o Oriente Médio é uma regido de grande instabilidade politica, existe o constante
temor de novas guerras ou conflitos, os quais resultariam no comprometimento da
producdo atual de petréleo e sua consequente escassez no mercado mundial.

Outro problema decorrente da utilizacdo dos combustiveis fosseis sdo os niveis
de emissdo de gases poluentes. A queima dos combustiveis fosseis € 0 maior agravante
do efeito estufa na atmosfera (Kris De Decker, 2010). Além do CO,, diversos outros
gases, como NOy, SO e material particulado séo emitidos, o que favorece o aumento da
poluicdo urbana e a ocorréncia de diversas doencas respiratorias. Tendo isso em mente,
melhorar as condigfes ambientais, sobretudo nos grandes centros metropolitanos,
significa também melhorar a qualidade de vida da populacdo e evitar gastos dos
governos e dos cidaddos no combate aos males da poluigéo.

Nesse cenario global, onde cada vez mais se discute a importancia de um
desenvolvimento sustentavel, ou seja, a utilizacdo responsavel dos recursos naturais
suprindo as necessidades atuais, sem afetar a capacidade de atender as necessidades
futuras (WWEF Brasil), diversas novas pesquisas vém sendo desenvolvidas para se obter

uma chamada energia limpa. Nessa area, podem ser citadas como exemplo as energias
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edlica, solar e das marés. No entanto, neste contexto onde busca-se uma alternativa de
diminuicao da dependéncia dos derivados de petroleo, surge o biocombustivel.

Em meio a crise do petréleo de 1975 e a busca por um combustivel que
substituisse a gasolina, o Brasil consolidou-se como um pais pioneiro na utilizacdo de
biocombustiveis através da implementacdo do Programa Nacional do Alcool, mais
conhecido como Proalcool. Desde entdo o Brasil € um dos maiores produtores e
exportadores de etanol no mercado internacional. Entretanto, apesar das vantagens da
utilizacdo do etanol como combustivel, atualmente outro biocombustivel vem sendo
alvo de grande interesse: o biodiesel.

Segundo a lei n° 11.097, de 13 de janeiro de 2005, pertencente a Legislacédo e
Normas sobre Biodiesel, biodiesel é um ‘“biocombustivel derivado de biomassa
renovavel para uso em motores a combustdo interna com ignigdo por compressao ou,
conforme regulamento, para geracdo de outro tipo de energia, que possa substituir
parcial ou totalmente combustiveis de origem fossil”.

O biodiesel ¢ um combustivel biodegradavel derivado de fontes renovaveis, isto
é, obtido através de Oleos vegetais ou gordura animal. De fato, qualquer fonte de
triglicerideos pode ser utilizada como matéria-prima para a produgdo de biodiesel por
diferentes processos tais como 0 craqueamento, a esterificacdo ou pela
transesterificacdo do 6leo. Além disso, devido a sua grande adaptabilidade aos motores
diesel e a similaridade encontrada em relacdo as propriedades fisico-quimicas do diesel
do petréleo (SOUZA, 2010), o biodiesel tem grande potencial técnico para substituir os
combustiveis fosseis em motores de igni¢do por compressao.

Atualmente, a transesterificacdo € o processo mais utilizado para a producédo de
biodiesel. Consiste numa reacdo quimica dos 6leos vegetais ou gorduras animais com 0
alcool comum (etanol) ou o metanol, estimulada ou ndo por um catalisador, resultando
no biodiesel e em glicerol (KIWJAROUN et al. , 2009), produto com aplicacOes
diversas na industria quimica. Além da glicerina (ou glicerol), a cadeia produtiva do
biodiesel gera uma série de outros co-produtos (torta, farelo, etc.) que podem agregar
valor e se constituir em outras fontes de renda importantes para os produtores.

Durante quase meio século, o Brasil desenvolveu pesquisas sobre biodiesel e foi
um dos pioneiros ao registrar a primeira patente sobre o processo de producdo desse
biocombustivel, em 1980 (PARENTE, 1980). No entanto, somente em 2003-2004 o
governo criou e implementou o Programa Nacional de Produgdo e Uso do Biodiesel

(PNPB), que teve como objetivo a introducao do biodiesel na matriz energética nacional
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de forma sustentavel, promovendo a inclusdo social, garantindo precos competitivos,
qualidade e o suprimento do biodiesel produzido a partir de diferentes fontes
oleaginosas em regiGes diversas do pais.

Em 2005, foi estabelecida a obrigatoriedade da adi¢cdo de um percentual minimo
de biodiesel ao 6leo diesel comercializado ao consumidor, em qualquer parte do
territorio nacional.

Com o avanco das pesquisas, 0 Brasil criou condi¢6es de ampliar a mistura do
combustivel vegetal ao diesel derivado de petroleo. Desde o inicio de 2010, trés anos
antes do prazo estabelecido pelo governo, a mistura vendida nos postos do Brasil possui
5% de biodiesel e 95% de diesel (B5), mas segundo dados de pesquisa publicados no
site AgroLink, o pais tem potencial para avancar entre 20% e 30% nos proximos anos,
trazendo ganhos econdmicos, sociais e, principalmente, ambientais.

A atencdo ao meio ambiente € uma das formas mais eficazes de projetar o nome
de um pais no cenério internacional, diante da visibilidade e da importancia crescente do
tema ambiental na midia mundial. Além disso, a producdo de biodiesel possibilita
pleitear financiamentos internacionais em condi¢Ges favorecidas, no mercado de
créditos de carbono, sob 0 Mecanismo de Desenvolvimento Limpo (MDL), previsto no
Protocolo de Quioto.

Existem, no entanto, alguns inconvenientes em relacdo ao biodiesel. Como
exemplo, o fato dele se degradar mais rapidamente do que o diesel derivado de petroleo.
Isso faz com que haja uma recomendacéo para que, tanto o biodiesel como as misturas
envolvendo-o ndo sejam guardadas por mais de seis meses (VAN GERPEN et al. ,
2004). Apesar disso, 0 maior obstaculo para a sua comercializacdo ainda reside em seu
alto preco. Segundo a FECOMBUSTIVEIS (Federagdo Nacional do Comércio de
Combustiveis e Lubrificantes), o litro do biodiesel puro, sem impostos, seria 0 dobro do
diesel mineral. Com isso, a mistura seria proporcionalmente mais cara conforme a
participacdo do biodiesel. Além disso, diversas pesquisas sugerem que de 70 a 95% do
custo total de producdo do biodiesel tem sua origem no custo das matérias-primas, ou
seja, no Oleo vegetal virgem ou na gordura animal (ZHANG et al. , 2003b).

Como justificado no site Biodieselbr.com, o Brasil € um dos maiores produtores
de soja do mundo, possuindo a cadeia produtiva e a logistica de distribuicdo do grédo
muito bem desenvolvidas, comprovando desta forma, o fato de o 6leo de soja ser a
matéria-prima responsavel por 83% do volume de biodiesel produzido no pais, como

informado no boletim de margo de 2011 da ANP (Agéncia Nacional do Petréleo, Gas
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Natural e Biocombustiveis). Isto acaba também por influenciar no custo de producdo do
biodiesel, considerando que os precos externos do grdo oscilam de acordo com a oferta
e demanda da soja. Segundo a Abiove (Associacio Brasileira das Industrias de Oleos
Vegetais), 0 avanco da utilizacdo da soja para produzir biodiesel, mais a aceleracdo da
economia, devem elevar a moagem da oleaginosa para 36 milhdes de toneladas na safra
2011/12, sugerindo a queda do preco deste grdo no mercado interno.

Em relacdo ao alcool do processo de transesterificacdo do 6leo vegetal, vale
ressaltar as motivagdes e as consequéncias para o uso do metanol e do etanol. O metanol
tem propriedades combustiveis e energéticas similares ao etanol. Os dois sdo agentes
combustiveis, mas o metanol tem uma toxidade mais elevada e prejudica a satde por se
um subproduto da industria do petréleo. Apesar de muitas pesquisas com biodiesel
etilico ja terem sido realizadas em diversas partes do mundo, muitos paises que utilizam
0 biodiesel, o faz via metilica (KIWJAROUN et al. , 2009). Isso ocorre porque na
maioria desses paises a disponibilidade de etanol derivado de biomassa é bastante
reduzida. O Brasil ndo é auto-suficiente na producao de metanol e ainda o importa para
outros fins, e ndo para 0 uso como combustivel. Entretanto, devido a imensiddo
territorial, o cenério brasileiro é atipico e o etanol tem grande importancia no seu
mercado energético, sendo assim um candidato favoravel as pesquisas de biodiesel no
pais (Arquivo Brasil Bio, 2008).

Apesar do perfil promissor do biodiesel, o elevado custo da matéria-prima é
ainda o principal problema para a sua inser¢cdo na matriz energética mundial, o que
torna imprescindivel a busca de solu¢Ges de engenharia que visem reduzir o custo da
rota tecnoldgica e da matéria-prima, a identificacdo e a eliminacdo de gargalos

tecnoldgicos que venham a surgir ao longo dos anos.

1.1 - O grande desafio: reducao do custo na producao do biodiesel

Uma alternativa que vem sendo muito pesquisada consiste no aproveitamento de
6leo residual de cozinha como fonte de triglicerideo na reacdo de transesterificacao.
Essa substituicdo resultaria em uma economia consideravel, ja& que o custo do dleo
residual de cozinha é a metade do Oleo vegetal virgem (SUPPLE et al. , 1999).
Outrossim, esta seria uma boa maneira de lidar com o problema de descarte desse 6leo
(ZHANG et al. , 2003a).



No entanto, alguns problemas de ordem técnica surgem quando se utiliza o 6leo
de cozinha residual no processo de obtencdo de biodiesel via catalise basica, tecnologia
essa a mais utilizada comercialmente nos dias atuais. Sendo uma reacao extremamente
sensivel a pureza dos reagentes, a separacdo dos produtos pode ser prejudicada se
houver a umidade e acidos graxos livres nos reagentes. A presenca de agua, em meios
alcalinos, é responsavel por reacfes de hidrolise durante o processo formando acidos
graxos livres, 0s quais podem reagir com o catalisador basico, resultando em sabdo e
mais dgua (ZHANG et al. , 2003a,b).

Com isso, novas pesquisas vém sendo feitas com o intuito de sobrepor os
problemas decorrentes das impurezas no 6leo residual de cozinha. Entre as rotas
tecnoldgicas estudadas, a reacdo de transesterificacdo com alcool em estado supercritico
se destaca pela capacidade de utilizar o 6leo residual sem comprometer a eficiéncia do
processo. Nesta técnica, o alcool é submetido a rigorosas condi¢bes de pressdo e
temperatura até atingir o seu estado supercritico, quando acontece a mistura com a fonte
de triglicerideo e a reacdo em si. Seus pontos fortes sdo o curto tempo de reacao, o que
resulta na necessidade de um reator menor para produzir uma mesma quantidade pelo
processo convencional, auséncia de rejeito aquoso e a formagéo de um subproduto com
grande pureza (KIWJAROUN et al., 2009). Além disso, ndo necessita de catalisador,
eliminando o alto custo com a sua compra e a etapa de recuperacao.

De acordo com RATHORE e MADRAS (2007), um fluido supercritico é aquele
em que a sua pressdo e temperatura excedem os valores limites da curva de equilibrio
liquido-vapor, o chamado ponto critico. Neste estagio, observa-se que o fluido se
encontra em um estado intermediario entre as duas fases, apresentando caracteristicas
préximas a ambos, como uma difusividade tipica de gases e uma viscosidade proxima a
dos liquidos. Uma das explicacBes para a grande eficiéncia do processo no estado
supercritico estd no fato do sistema alcool/6leo formar uma mistura monofasica, ja que
as moléculas ndo-polares dos triglicerideos sdo bem solvatadas pelo alcool supercritico.
Além disso, a conversao de 6leo em ésteres aumenta significativamente nesse método.

No entanto, a necessidade de impor sobre o sistema altas temperaturas e
pressdes, para que alcance o estado supercritico, pesa contra esta técnica e torna caro
tanto a aparelhagem utilizada, quanto o processo em si. Além disso, KIWJAROUN et
al.  (2009) comprovaram que a etapa de recuperacdo do alcool, utilizado em excesso,
também exige uma grande quantidade de energia, contribuindo para um aumento do

custo total de producéo.



Vale ressaltar que grande parte das pesquisas realizadas até hoje levam em
consideracdo a utilizacdo do metanol como fluido supercritico, que € produzido
principalmente a partir do gas natural. Por conta disso, em muitos estudos de impacto
ambiental de todo o processo produtivo levou-se em consideragdo a contribuicdo da
emissdo de poluentes, tanto na etapa de producdo do metanol quanto na obtencdo da
energia necessaria durante o processo, atingindo resultados abaixo da expectativa e
gerando criticas, pois o biocombustivel proposto para diminuir a emissdo de gases
poluentes, estaria contraditoriamente poluindo durante o seu processo de producdo
(KIWJAROUN et al. , 2009).

Uma vez que o Brasil tem uma industria de etanol bem desenvolvida, a sua
utilizacdo na producdo do biodiesel é altamente atrativa. Ao contrario do metanol, a
producdo do etanol esta ligada a utilizagdo de diversas matérias-primas cultivaveis e
renovaveis, como a cana-de-acUcar e o milho, reduzindo consideravelmente a
contribuicdo desta etapa para a poluicdo decorrente do processo. Além disso, pouco se
estudou na area de otimizacao das correntes energeéticas e a sua reutilizacdo em outras
etapas, 0 que pode resultar em uma economia de recursos e energia, diminuindo o custo
total.

Deste modo, o processo de transesterificacdo supercritica € menos sensivel a
presenca de impurezas na matéria-prima e mais simplificado no que diz respeito a ndo
utilizacdo de catalisadores no processo. A utilizagéo de etanol nesse processo torna-o
ainda mais atrativo devido a sua disponibilidade e producéo em territorio brasileiro. Os
pesquisadores RATHORE e MADRAS (2007) e MADRAS e seus colaboradores (2004)
realizaram experimentalmente a sintese de biodiesel via etandlise supercritica de 6leos
vegetais comestiveis e ndo comestiveis e verificaram conversdes acima de 90% em
bateladas de cerca de 50 minutos. Esses estudos contemplaram a modelagem da cinética
considerando reagdes globais de primeira ordem, mas ainda é escasso na literatura

aberta registros de estudos sobre o processo de etanélise com alcool supercritico.

1.2 - Objetivos

Devido a necessidade de eliminacdo de gargalos tecnoldgicos, referentes a
insercdo do biodiesel como um combustivel alternativo ao diesel mineral no cenario

mundial, o presente trabalho tem fundamentacdo no projeto final de curso de SOUZA



(2010), visando avaliar, através de um projeto conceitual, o processo ndo catalitico de
transesterificacdo do Oleo de soja via etanolise supercritica. Desta forma, os objetivos
desse estudo foram:

o Realizar a modelagem cinética da reacdo de transesterificacdo via dados
experimentais utilizando o MathCad® V.14 como ferramenta computacional,

o Realizar a simulacdo computacional do processo de producdo de biodiesel
no Aspen HYSYS 2006;

o Dimensionar os principais equipamentos através de ferramentas do préprio
simulador de processos;

o Realizar o levantamento de dados e a estimativa do custo dos principais

equipamentos do processo via correlagdes do SEIDER et al.(2003).



CAPITULO 2

FUNDAMENTACAO TEORICA

2.1 - Contextualizacao do biodiesel

Atualmente, muito tem se ouvido falar sobre os combustiveis oriundos de fontes
renovaveis, 0s quais sao o0s principais candidatos a substituirem o petréleo quando as
suas reservas acabarem. No entanto, poucos sabem que testes envolvendo
biocombustiveis vem sendo feitos desde o inicio do século XX. Como exemplo, pode-se
citar a experiéncia de Rudolph Diesel no desenvolvimento de seu motor (JANAUN e
ELLIS, 2009) e o uso de 6leo vegetal transesterificado na Africa do Sul em veiculos
pesados, antes da 22 guerra mundial (DEMIRBAS, 2002). Mas, exceto em condi¢6es
adversas, sempre houve uma preferéncia pelo uso do petréleo e de seus derivados,
principalmente devido a sua grande disponibilidade e baixo custo.

Essas condi¢cdes vém mudando ultimamente. As pessoas finalmente parecem ter
tomado consciéncia quanto ao carater finito do petroleo e trazem consigo a preocupagao
quanto a sua utilizagdo no futuro. O temor pelo aumento do prego do barril ou por
guerras entre diferentes paises para que se garanta o abastecimento global é algo que
ndo mais se encontra no campo da imaginacdo ou discussdo, mas nos noticiarios em
todo o mundo.

Somado a isso estd a mudanca do comportamento humano quanto aos recursos
naturais do planeta. Na sede de se desenvolver e obter o maior lucro possivel, a
humanidade deixou de lado durante muito tempo o impacto de suas a¢des com relacdo a
Terra. A emissdo de gases poluentes com pouco ou nenhum tratamento e a extragdo sem
controle dos recursos naturais foram algo recorrente durante grande parte do século
passado. Entretanto, cada vez mais busca-se minimizar impactos, com o intuito de
garantir a integridade e a existéncia de recursos e do meio ambiente para as geragdes
futuras.

E é essa uma das prerrogativas do biodiesel, uma das alternativas renovaveis ao
diesel derivado do petréleo que mais cresce ultimamente. E um combustivel de origem

natural, com uma alta versatilidade de matérias-primas, processos de producdo e com



menor quantidade de poluentes emitidos em sua queima. Apresenta propriedades fisico-
quimicas proximas ao combustivel convencional, o que Ihe permite, alem disso, operar

em motores de ignicdo por compressao.

2.2 - Matérias-primas

Um dos pontos mais fortes para a producao do biodiesel esta na diversidade de
matérias-primas passiveis de serem utilizadas na sua sintese. O biodiesel pode ser
produzido a partir de qualquer matéria-prima contendo triacilglicerol, mais conhecido
como triglicerideo e, dependendo da rota utilizada, também por &cidos graxos. Uma
molécula de triglicerideo consiste de trés moléculas de acido graxo esterificada em uma

molécula de glicerol, como visto na Figura 1 a seguir.
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Figura 1 - Estrutura quimica do acido graxo, do glicerol e do triglicerideo.

Em relacdo a matéria-prima propriamente dita, grande parte do biodiesel
produzido atualmente tem como fonte de triglicerideos o uso de o6leos vegetais
refinados. Ha dezenas de espécies vegetais no Brasil que podem ser utilizadas, tais
como mamona, dendé (palma), girassol, babacu, amendoim, pinhdo manso, soja e colza
(ou canola). Os oleos de soja, girassol e palma sdo alguns dos mais estudados e
utilizados. No entanto, segundo DEMIRBAS (2009), ndo existe nenhuma restricdo de
ordem técnica para o uso de qualquer outro tipo de 6leo vegetal.

Cada tipo de 6leo vegetal apresenta uma constituicdo diferente. Como exemplo
0 6leo de soja cru, a sua composicao varia entre 95 e 97% de triglicerideos; 1,5 e 2,5%
de fosfatideos; e 0,3 e 0,7% de acidos graxos livres (SOUZA, 2010). Além disso, 0s



triglicerideos presentes em cada 6leo apresentam diferentes acidos graxos, que por sua
vez encontram-se em diferentes concentragdes, o que resulta em uma composic¢ao Unica
em cada 6leo vegetal.

Desta forma, visando diferenciar a composicao de cada 6leo vegetal, tais acidos
graxos recebem uma designacdo além da nomenclatura convencional. Essa nova
classificacdo é composta de dois numeros, onde o primeiro caracteriza 0 tamanho da
cadeia carbonica (incluindo o carbono da carboxila) e o segundo corresponde ao numero
de insaturacdes. De uma forma geral, estdo presentes na Tabela 1 alguns dos diferentes
tipos de Oleos vegetais estudados para a sintese do biodiesel, bem como a sua

composicao percentual massica em termos de acidos graxos.

Tabela 1 - Acidos graxos presentes em amostras de alguns tipos de 6leos vegetais.
Adaptado de DEMIRBAS (2003).

Oleo 16:0 16:1 18:0 18:1 18:2 18:3 Outros
Algodio 28,7 0,0 0,9 13,0 574 0,0 0,0
Papoula 12,6 0,1 4,0 22,3 60,2 0,5 0,0

Colza (canola) 3,5 0,0 0,9 64,1 22,3 8,2 0,0
Girassol 6,4 0,1 2,9 17,7 729 0,0 0,0
Gergelim 13,1 0,0 3,9 52,8 30,2 0,0 0,0
Linhaga 51 0,3 2,5 18,9 18,1 55,1 0,0
trigo 20,6 1,0 1,1 16,6 56,0 2,9 1,8
Palma 42,6 0,3 4,4 40,5 10,1 0,2 1,1
Mamona 1,1 0,0 31 4,9 1,3 0,0 89,6
Soja 13,9 0,3 2,1 23,2 56,2 4,3 0,0
Coco 7,8 0,1 3,0 4,4 0,8 0,0 65,7

A Tabela 2 apresenta a nomenclatura utilizada para alguns acidos graxos

encontrados nos 6leos vegetais.

Tabela 2 - Nomenclatura usual dos principais &cidos graxos encontrados nos 6leos vegetais.

Acido Graxo Nomeclatura
16:0 Acido palmitico
16:1 Acido palmitoléico
18:0 Acido esteérico
18:1 Acido oléico
18:2 Acido linoléico
18:3 Acido linolénico
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Existe também a producdo do biodiesel a partir do reaproveitamento de rejeitos
de outros processos, 0 que ajuda a agregar valor ao material residual e resolve
problemas relacionados ao seu descarte. Neste caso podemos incluir o uso de gordura
animal (sebo bovino, banha de porco e gordura de frango) e o reaproveitamento do 6leo
de fritura ja utilizado.

No Brasil, observa-se um predominio do uso do 6leo de soja para a sintese do
biodiesel. Mensalmente a ANP emite relatorios com diversas informacdes sobre o status
da producdo do biodiesel no Brasil, como: dados das plantas autorizadas, produgéo
mensal, capacidade nominal autorizada e matérias-primas utilizadas. O gréfico a seguir
(Figura 3) foi retirado do relatorio do més de margo de 2011 e ilustra as matérias-primas

mais utilizadas para a producédo do biodiesel brasileiro.

| —

Oleode Algoddo

Gordura de Porco
0,.29% Gordura Bovina

12,42%

Oleo de Fritura Usado

Outros Materials Graxos
0,70%

Oleo de Soja
83,97%

Figura 2 - Matérias-primas utilizadas para producéo de biodiesel.
Fonte: ANP, boletim mensal do biodiesel (margo 2011).

Diversos fatores justificam a grande preferéncia pelo 6leo de soja no Brasil,
mesmo sendo baixa a quantidade de 6leo extraido da sua semente, quando comparado
com a maioria dos outros grdos. O Brasil € hoje um dos maiores produtores de soja no
mundo, tem a sua cadeia produtiva e a inddstria de processamento altamente
desenvolvida. Além disso, segundo informagBes contidas no site Biodieselbr.com, a
razao por que a soja responde pela maior parcela do 6éleo vegetal brasileiro tem outras
causas, além das indicadas acima:

o Existe uma ampla rede de pesquisa que assegura pronta solucao de qualquer

novo problema que possa aparecer na cultura;
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o E um cultivo tradicional e adaptado para produzir com igual eficiéncia em
todo o territorio nacional,

o Oferece rapido retorno do investimento: ciclo de 4 a 5 meses;

o E um dos produtos mais faceis para vender, porque S30 pouUCOS OS
produtores mundiais (EUA, Brasil, Argentina, China, India e Paraguai) e o0s
exportadores (EUA, Brasil, Argentina e Paraguai), mas muitos os compradores (todos
0s paises), resultando em garantia de comercializacdo a pre¢os sempre compensadores;

o A soja pode ser armazenada por longos periodos, aguardando a melhor
oportunidade para comercializacéo;

o O biodiesel feito com 06leo de soja ndo apresenta qualquer restricdo para
consumo em climas quentes ou frios, embora sua instabilidade oxidativa e seu alto
indice de iodo inibam sua comercializacdo na Europa;

o Seu Oleo pode ser utilizado tanto para 0 consumo humano, quanto para
produzir biodiesel ou para usos na inddstria quimica; e

o A soja produz o farelo protéico mais utilizado na formulacéo de racdes para
animais produtores de carne: responde por 69% e 94% do farelo consumido em nivel

mundial e em nivel nacional, respectivamente.

2.3 - Insercao do biodiesel na matriz energética

A insercdo do biodiesel no mercado tem sido feita de forma lenta e gradativa,
gracas a capacidade de se formarem misturas entre o biocombustivel e o diesel derivado
do petroleo em quaisquer proporcGes. Essas misturas ficaram conhecidas como BX,
onde X representa 0 volume percentual de biodiesel presente. Atualmente elas sé&o
exploradas e comercializadas em muitos paises do mundo, como os Estados Unidos, o
Japdo, a Alemanha, a Franca, entre outros.

No Brasil, a implementacdo do PNPB visou apresentar as diretrizes e estabelecer
as condicbes para 0 aproveitamento deste novo combustivel. Foi estabelecida
inicialmente a adicdo minima de 2% de biodiesel a todo e qualquer diesel
comercializado no Brasil, sendo esse percentual aumentado gradativamente. Em 2010, o
governo brasileiro resolveu antecipar em trés anos a meta anterior, elevando a

guantidade atual presente na mistura e passando a comercializar o B5 em todo o pais.
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O 6rgdo brasileiro responsavel pela regularizacdo e fiscalizacdo é a ANP, que
com essa tarefa passou a ser denominada Agéncia Nacional do Petroleo, Gas Natural e
Biocombustiveis, apesar de manter a sua antiga sigla relacionada somente ao petroleo.

Além da composigdo presente na mistura, a ANP é responsavel por diversas
outras normas e regulamentacdes, que os produtores de biodiesel devem cumprir para
que o mesmo possa ser comercializado. A Tabela 3 mostra os valores limites das

propriedades fisico-quimicas as quais todo e qualquer biodiesel deve se adequar.

Tabela 3 - Especificagdes do biodiesel segundo a ANP.
Adaptado da resolucdo ANP N° 7.

Caracteristica Unidade Limite Caracteristica Unidade Limite
. Calcio + magnésio,
Massa especifica a 202C kg/m3 850-900 i mg/kg 5
max.
Viscosidade cinematica a ) )
mm?/s 3,0-6,0 Fésforo, max. mg/kg 10
40 °C
Teor de agua, max. mg/kg 500 Enxofre total, max. mg/kg 50
p m
Contaminagao total, max. mg/kg 24 Indice de acidez, max. 8 0,5
KOH/g
Ponto de fulgor, min. °C 100 Glicerol livre, max. % massa 0,02
Teor de éster, min. % massa 96,5 Glicerol total, max. % massa 0,25
) Metanol ou etanol,
Residuo de Carbono % massa 0,05 mé % massa 0,2
X.
Cinzas sulfatadas, max. % massa 0,02

No que tange a sua utilizacdo, apesar de uma quantidade significativa de estudos
ja ter sido realizada na tentativa de caracterizar os efeitos do seu uso frente ao diesel
convencional, nem tudo foi esclarecido ou devidamente pesquisado. Observando, no
entanto, os artigos e as informac6es ja publicadas, pode ser constatado um consenso
entre diversos autores com relagdo ao desempenho dos motores apds a substituicdo do
combustivel pelo B100.

A poténcia do motor, por exemplo, é uma das caracteristicas afetada por essa
substituicdo. Uma vez que a molécula de biodiesel apresenta um menor poder calorifico,
além de uma viscosidade e lubricidade mais elevadas, uma maior quantidade de
biodiesel é necessaria para que uma mesma quantidade de energia seja fornecida. Desta
forma, observa-se ap6s a substituicdo uma menor poténcia, assim como um maior
consumo de combustivel. No entanto, ndo se espera que essa mudanca seja facilmente
detectavel, uma vez que a reducdo no desempenho € pequena e diminui a medida que a

concentracdo de diesel convencional aumenta na mistura (XUE et al, 2010).
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Por outro lado, os beneficios decorrentes da sua utilizacdo, especialmente no que
diz respeito ao perfil de gases emitidos, compensam essa pequena diferenca de
eficiéncia. O grande responsavel por essa mudanca dos gases emitidos é a maior
presenca do oxigénio em sua composic¢do. Esse fato leva a uma menor liberagdo de
compostos oriundos da combustdo incompleta, como o mondxido de carbono e
hidrocarbonetos. Além disso, associada ao fato de o biodiesel ter uma menor quantidade
de compostos aromaticos e sulfurados, bem como um maior nimero de cetano, acarreta
também em um decréscimo consideravel na liberagdo de material particulado e de
enxofre. Na contramé&o do processo, a emissdo dos compostos nitrogenados, NOy, sdo a
Unica excecao, tendo o seu aumento favorecido (XUE et al., 2010).

Outro ponto importante do biodiesel que vale a pena ser ressaltado é quanto a
sua adaptabilidade aos motores atuais. N&o existe a necessidade de serem feitas
alteracGes ou adaptacGes para que se possa utiliza-lo em qualquer propor¢éo, o que nao
torna necessario um investimento para a troca de equipamentos e maquinario. No
entanto, deve-se ter cuidado nas primeiras vezes que uma mistura € inserida em um
motor com um grande histdrico de utilizacdo de 6leo mineral. Isso acontece porque
combustiveis fosseis de hidrocarbonetos tendem a formar uma camada de depdsito, que
é removida pela adicdo do biodiesel. O desprendimento ocasiona o entupimento de
filtros, o que leva a problemas de funcionamento e rendimento. A questao é facilmente
resolvida pela substituicdo dos filtros e uma maior manutencdo no periodo de
introducdo da mistura biodiesel/diesel (BOZBAS, 2005).

2.4 - Tecnologias de producao do biodiesel

A utilizacdo de 6leos vegetais em motores a diesel ndo ¢é algo que foi pensado
recentemente. Inicialmente, buscou-se utiliza-los como combustivel, de forma isolada e
depois em misturas. Quando Rudolf Diesel inventou a sua maquina de combustdo
interna, o combustivel escolhido inicialmente foi o0 6leo de amendoim. No entanto, ap6s
alguns testes, o0 mesmo relatou que o 6leo deveria passar por algum processo quimico
para que fosse diminuida a sua alta viscosidade (KNOTHE et al., 2006).

De fato, os 0leos vegetais sao extremamente viscosos quando comparados com o

diesel mineral. A viscosidade do 6leo vegetal pode ser de 10 a 20 vezes maior do que a
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do diesel, sendo o 6leo de mamona, por exemplo, capaz de possuir uma viscosidade 100
vezes maior (DEMIRBAS, 2002).

Além da viscosidade, existem outros inconvenientes em sua aplicacdo direta. A
composicdo acida dos 6leos e a grande presenca de acidos graxos livres, assim como a
formacdo de goma devido a oxidagdo do 6leo e a polimerizacdo durante a combustéo e
estoque também resultam em diversos problemas (FUKUDA et al., 2001). Com isso,
concluiu-se que os resultados obtidos foram insatisfatorios e a sua aplicacdo no dia-a-
dia, impraticével.

Sendo assim, diversas técnicas foram desenvolvidas visando reduzir a
viscosidade dos Oleos vegetais e, desta forma, permitir a sua utilizacdo. Destas técnicas,
podem ser citadas como principais:

o Micro-emulsificacéo;

o Pirdlise (craqueamento catalitico);

o Transesterificacdo.

O termo microemulsdo foi introduzido por Schulmann em 1943 e é definido
como sendo uma dispersdao transparente, fluida, oticamente isotrépica e
termodinamicamente estdvel de dois liquidos imisciveis, contendo quantidades
apropriadas de surfactante e, algumas vezes também de um co-surfactante. Apesar de
sua aparéncia homogénea, sob a observacdo visual, esses sistemas sdo na verdade
micro-heterogéneos, gracas a presenga de micro-particulas dispersas na fase continua.
(MENDONCA, 2005).

O uso de micro-emulsdes envolvendo Oleos vegetais com solventes como
metanol, etanol e butanol foi averiguado e, apds 200h de teste, ndo foi percebida
nenhuma perda significativa de desempenho. No entanto, uma grande quantidade de
depdsito de carbono, um aumento da viscosidade do 6leo lubrificante e a ocorréncia de
combustdo incompleta inviabilizaram a sua utilizagdo (MA e HANNA, 1999).

Ja a pirolise pode ser entendida como a decomposicdo causada pela aplicacao de
energia térmica na presenca de ar ou nitrogénio aspergido. A decomposicao térmica de
triglicerideos origina diversos tipos de compostos como alcanos, alcenos, alcadienos,
aromaticos e acidos carboxilicos, onde a quantidade e a composi¢do resultante da
gueima variam de acordo com o 6leo vegetal utilizado. Apesar da pir6lise de dleos
vegetais resultar em um composto com valores medianos de enxofre, agua e
sedimentos, os seus resultados em termos de teor de cinzas, residuos de carbono e ponto

de fluidez sdo elevados (FUKUDA et al, 2001). Além disso, mesmo 0s seus produtos
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tendo uma composic¢éo quimica similar & gasolina derivada do petréleo e do dleo diesel,
a remocao do oxigénio durante o processo termico elimina qualquer beneficio ambiental
de se utilizar um combustivel oxigenado (MA e HANNA,1999).

Dentre as opgdes possiveis, aquela que se apresenta como a melhor escolha € a
transesterificacdo (também chamada de alcodlise), a medida que as propriedades fisicas
dos ésteres alquilicos de acidos graxos (biodiesel) obtidos a partir da reacdo sdo
similares as do Gleo diesel existente. Sua viscosidade, por exemplo, € aproximadamente
duas vezes a do diesel comum (RATHORE e MADRAS, 2007).

A transesterificacdo consiste na reacdo de triglicerideos presentes nos 0Oleos
vegetais ou gordura animal, com um alcool de cadeia curta, normalmente metanol ou

etanol, resultando em ésteres alquilicos e glicerol, como pode ser visto na Figura 4.

i
O
R. A
o o %
U\ ! Cat. o
0” ~r, + 3R-OH OH + g /lJ
2 2 ™ k
Alcool O Ra
o R OH
\n/ 3 Glicerol JOJ\
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A AO, \OP R3
Triglicerideo Mistura de esteres
Biodiessl

Figura 3 - Reacdo de transesterificacdo de triglicerideo.
Fonte: Ministério da Educacdo.

Apesar do seu aspecto geral registrado acima, esta reagdo ocorre em trés etapas
consecutivas e reversiveis, onde inicialmente o triglicerideo reage com o &lcool
formando um diglicerideo, que em seguida reagird com outra molécula do alcool
formando um monoglicerideo que, por fim, reagira resultando no éster alquilico do
biodiesel e o glicerol. Devido ao seu caréater reversivel, costuma-se realiza-la com um
excesso de alcool para que o equilibrio da reacéo seja deslocado em favor da produgéo
do biodiesel.

Embora envolva basicamente os mesmos reagentes e produtos, existem diversas
maneiras de se realizar a transesterificacdo. Entre as suas diferentes rotas tecnoldgicas
disponiveis, existem aquelas que se encontram estabelecidas e bem desenvolvidas,
sendo utilizadas nos processos industriais atuais, e aquelas que comecam a ser

pesquisadas, sendo ainda apenas fruto de interesse cientifico.
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De uma forma geral, vale ressaltar as seguintes formas de se realizar a
transesterificacéo:

o Transesterificagdo homogénea em meio alcalino;

o Transesterificacdo homogénea em meio &cido;

o Transesterificacdo basica heterogénea;

o Transesterificacdo enzimatica,;

o Transesterificacdo in situ;

o Transesterificacdo em fluidos supercriticos.

A escolha entre esses métodos ndo é feita de forma direta, uma vez que
existem vantagens e desvantagens em cada um deles. Fatores como a velocidade de
reacdo, complexidade e investimento inicial da planta, matéria-prima utilizada e rejeitos
resultantes do processo serdo determinados a partir da rota utilizada e influenciardo na

rentabilidade da planta.

2.4.1 - Transesterificacio homogénea em meio alcalino

A forma mais estudada e estabelecida, sendo a técnica empregada atualmente na
producdo de grande parte do biodiesel, é a transesterificagdo homogénea em meio
alcalino. Nela, a fonte de triglicerideos reage com o alcool na presenca de um
catalisador basico homogeneizado em solucdo, resultando na formacdo do biodiesel e
glicerina. Na presenca de Oleos vegetais livres de contaminantes, podem-se obter
conversdes de até 98% (JANAUN e ELLIS, 2009).

Com relagdo as condi¢cdes operacionais, segundo FREEDMAN et al. (1984),
para se obter uma conversdo Otima deve-se utilizar uma razdo molar de 6:1 entre o
alcool e o triglicerideo, e uma temperatura préxima do ponto de ebulicdo do alcool
empregado. De acordo com KIWJAROUN et al. (2009), um tempo de reagdo proximo
aos 90 minutos, dentro das condi¢des ideais, resulta em uma conversao entre 90 e 98%.
Como catalisador, € comum o uso de hidréxidos e carbonatos de s6dio ou potassio, ou
ainda alcéxidos de metal alcalino, como metoxido, etoxido, propdxido e butoxido de
sodio (FUKUDA et al., 2001).

Apesar de amplamente utilizada, esta técnica apresenta um grande
inconveniente: a sensibilidade quanto a pureza dos reagentes. A presenca de agua e/ou

acidos graxos livres pode resultar em consumo indevido de matéria-prima e catalisador,
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assim como em problemas de separacdo dos produtos formados. Acidos graxos livres
podem reagir com o catalisador basico produzindo sabdo e agua, de acordo com a

reacdo mostrada na Figura 5.

0]
Hc:r—g—F{1 4+ NaOH ——= Na*@'_g_m + HO

Figura 4 - Reacdo de saponificacdo de acidos graxos.
Fonte: SOUZA (2010).

Em concentracBes pequenas de impurezas, o catalisador basico tem apenas a sua
eficiéncia reduzida. No entanto, em niveis mais altos (>5%), o sab&o inibe a separagédo
do glicerol do biodiesel formando uma emulsdo, o que dificulta as etapas de
recuperacdo e purificacdo dos produtos (ZHANG et al., 2003a).

Paralelamente, a presenca de agua no meio reacional pode ocasionar a hidrolise
dos triglicerideos, resultando na formacdo de mais acidos graxos livres, que
posteriormente serdo consumidos para a formacdo de mais sabdo e agua, como

mostrado na reagéo da Figura 6.
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HC—O—C—R + NaOH —= HC—OH + Na O—C—R
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triéster de acidos hidréxido glicerol Sais de ?cidos graxos
graxos e glicerol de sbdio (R1, R R® longos)

Figura 5 - Rea¢do de saponificacdo de um glicerideo.
Fonte: Hermes.

Por esse motivo, de acordo com ZHANG et al. (2003a,b), um dleo vegetal
desidratado com menos de 0,5% (em massa) de acidos graxos livres, assim como alcool
e catalisador anidros devem ser utilizados na reagdo, o que torna a producdo do
biodiesel mais cara. De fato, como citado anteriormente, esses estudos mostram que 0

preco das matérias-primas € o principal responsavel pelo alto custo do processo de
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obtencdo do biodiesel, devido a necessidade da etapa de pré-tratamento que elas
requerem para este processo.

Além disso, a presenca de umidade dificulta a utilizacdo do 6leo residual de
cozinha e da gordura animal como reagentes para a produgdo do biodiesel. O nivel de
acido graxo livre no 6leo residual de cozinha é, em média, de 2% (em massa) (LEPPER
e FRIESENHAGEN, 1986), 0 que exige a etapa tratamento, onerando mais ainda o
processo de producdo. O tratamento tipico ¢ a realizacdo de uma reacdo de esterificacdo
dos &cidos graxos livres com metanol, na presenca de acido sulfurico. Para posterior
separacgdo, a propria glicerina produzida no processo € usada como o agente liquido de
separacao do oOleo tratado (KIWJAROUN et al., 2009).

No processo como um todo, a transesterificacdo basica homogénea de 6leos
vegetais refinados envolve etapas de reacdo, recuperacao dos triglicerideos e alcool néo-
reagidos, purificacdo dos ésteres formados, separagdo do glicerol, do catalisador, dos
reagentes e dos produtos. Assim, 0 processo catalitico tem um grande ndmero de etapas,
0 que resulta em um alto custo de investimento em equipamentos e producdo, além de
complexidade (MADRAS et al., 2004).

Uma grande desvantagem do processo é o seu grande consumo de utilidades,
como vapor de baixa e meédia pressdo e correntes de agua para resfriamento
(KIWJAROUN et al., 2009) e para remocdo dos sais, produzidos na etapa de
neutralizacdo e do catalisador basico residual na etapa de lavagem (JANAUN e ELLIS,
2009). O custo do tratamento destas utilidades em si tem pequena influéncia no preco de
producéo do biodiesel, correspondendo a menos de 0,25% do custo total de operacéo.
No entanto, a geracdo de efluentes tem importancia ambiental significativa, no que se
refere a parte de disposicao final e riscos as reas vizinhas a planta industrial (KISS et
al., 2010).

2.4.2 - Transesterificacio homogénea em meio acido

A simples troca do catalisador basico por um &cido influencia de forma
significativa o processo de transesterificacdo. O maior atrativo para essa mudanca reside
no fato de o processo ndo mais ser influenciado pela presenca de acidos graxos livres, o
que elimina a necessidade de pré-tratamento ou refino das fontes de triglicerideos. No

entanto, essa rota tecnolégica ndo vem recebendo muita atencdo e desenvolvimento,
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muito em conta da sua baixa velocidade de reacdo. Um processo envolvendo um
catalisador acido ocorre aproximadamente 4000 vezes mais lento, se comparado com o
mesmo processo utilizando a mesma quantidade de catalisador basico (FUKUDA et al.,
2001).

FREEDMAN et al. (1984) investigaram a transesterificacdo do dleo de soja
com metanol usando 1% molar de acido sulfurico concentrado como catalisador
(baseado no 6leo). Eles encontraram como condicBes 6timas de operacdo uma
temperatura de 65°C e uma razdo molar 30:1 de metanol para o dleo. Nessas condicdes,
foi obtida uma conversdo de 90% do 6leo, para um tempo de reacdo de 69h. Além do
acido sulfarico, os catalisadores mais utilizados nesse método sdo o &cido fosforico,
hidrocloridrico e &cidos organicos sulfonados (FUKUDA et al., 2001).

Além da cinética lenta, pesam contra a alcodlise &cida a necessidade de
equipamentos mais resistentes, devido a natureza corrosiva do acido quente
(KIWJAROUN et al., 2009), o aumento do tamanho do reator, colunas de destilacdo e
trocadores de calor, para comportar a grande razéo alcool-6leo necessaria na reacao e o
aumento do uso de utilidades, como vapor superagquecido na etapa de recuperacdo da
grande quantidade de &lcool em excesso. Esses problemas resultam em um maior custo
de investimento, o que reduz a atratividade da técnica frente ao ganho pelo uso de uma
matéria-prima mais barata. Por fim, a transesterificacdo em meio acido, assim como a
basica, produz grande quantidade de efluentes que precisam ser tratados antes de serem

eliminados.

2.4.3 - Transesterificacao basica heterogénea

O processo de producdo de biodiesel através da transesterificagdo com uso de
catalisadores heterogéneos tem sido alvo de muitos estudos, uma vez que a utilizagdo
desses tipos de catalisadores minimizam os custos de separacdo e purificacdo, trazendo
maior atratividade para este processo. Duas patentes da Universidade Federal do Rio de
Janeiro, referentes a um processo de catalise heterogénea sdo empregadas na producao
de biodiesel pela empresa Agropalma S.A. no estado do Pard (ARANDA e ANTUNES,
2004a,b).

De acordo com KISS et al. (2010), a producdo do biodiesel utilizando um

catalisador heterogéneo apresenta um custo total de producdo menor, quando
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comparado a catélise homogénea. Estimativas desses mesmos autores apontam para
uma reducéo entre 40-60% do custo de capital fixo, muito em conta do menor nimero
de unidades operacionais. Os catalisadores mais utilizados nessa técnica sao hidroxidos
de metais alcalinos terrosos, dxidos, alcoxidos, além de zedlitas, resinas e complexos
metélicos (JANAUN e ELLIS, 2009).

De fato, na catalise homogénea todos 0os componentes da reacdo se encontram
em fase liquida, o que torna as etapas de separacdo do sistema mais complexas,
resultando em perdas de material mesmo com as etapas de recuperagao. Por outro lado,
a catalise heterogénea usa catalisadores sélidos e, portanto, ndo enfrenta as mesmas
limitacGes. A separacdo solido-liquido é relativamente mais facil, o que torna a
recuperacdo do catalisador mais simples (KANSEDO et al., 2008). Além disso, a
mudanca do estado fisico do catalisador elimina as reagdes de saponificacdo presentes
na transesterificacdo homogénea, o que facilita o processo de separacdo e purificagéo,
uma vez que nédo ocorre mais a formacéo de emulsdes, que requer a etapa de lavagem.

Outro fator positivo € a eliminacdo do uso de produtos quimicos fortes, como
hidroxido de sddio e outros acidos normalmente utilizados na etapa de neutralizacdo no
processo homogéneo. A sua auséncia ndo s6 contribui para uma reducdo do custo do
processo, como também com as medidas de seguranca e manipulacdo desses produtos
no processo com um todo (KISS et al., 2010).

No entanto, esta técnica apresenta desvantagens, como a reducdo na velocidade
de reacdo e as condicOes operacionais necessarias mais extremas. Por se tratar de uma
reacdo em trés fases (Oleo-alcool-catalisador), a cinética da reacdo é desfavorecida
devido a resisténcia ao transporte de massa, 0 que resulta em baixas velocidades de
reacdo. Alem disso, o fato de operar em temperaturas e pressdes mais elevadas exige um
maior uso de utilidades, resultando em um maior custo de operagdo. Em um estudo de
sensibilidade realizado, concluiu-se que o0 processo heterogéneo pode ser
economicamente competitivo se o custo com utilidades ndo for maior do que 3,2 vezes

0 custo gasto no processo homogéneo (KISS et al., 2010).

2.4.4 - Transesterificacao enzimatica

A técnica envolvendo o uso de enzimas é provavelmente a mais atrativa do

ponto de vista ambiental, uma vez que ndo ocorre geracao de rejeitos, utiliza-se baixa
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temperatura e presséao (e, portanto, energia) (KIWJAROUN et al., 2009) e devido ao seu
carater biodegradavel. Além disso, 0 uso de biocatalisadores permite uma alta
especificidade na sintese de ésteres alquilicos, uma facil recuperacdo do glicerol e a
transesterificagdo de triglicerideos com alto teor de &cidos graxos livres. (VARMA e
MADRAS, 2007). No entanto, ainda ndo existem plantas industriais baseadas nesta
técnica, muito por conta da falta de consenso em relacdo aos parametros e condicdes
Otimas da reacdo e devido ao seu alto custo.

O principal limitante do desenvolvimento processo é a propria enzima: a escolha
de lipases convenientes, capazes de catalisar a reacdo de hidrélise de ésteres, assim
como a transesterificacao e o seu alto custo de producéo e imobilizacdo sdo alguns dos
fatores que afetam a viabilidade econémica e o interesse pela técnica. Além disso, pode
ocorrer a desnaturacdo enzimética devido ao &lcool ou outro solvente orgénico presente,
0 que limita a sua capacidade de producdo e vida util, havendo a necessidade de
substituir o leito enzimatico ou realizar um controle elevado dos niveis de &lcool
(KIWJAROUN et al., 2009). Por fim, a transesterificacdo enzimatica € um processo
com uma velocidade de reacdo lenta, limitado pelo transporte de matéria (VARMA e
MADRAS, 2007).

2.4.5 - Transesterificacao in situ

A transesterificacéo in situ difere da reacdo convencional no sentido de que o
material contendo o dleo vegetal (normalmente a semente) entra em contato direto com
0 alcool acidificado, ao invés de reagir com o alcool e o oleo refinado puros. Isso
significa dizer que as etapas de extracdo e transesterificacdo acontecem no mesmo
processo, com o alcool funcionando ao mesmo tempo como solvente da extracdo e
reagente da esterificacdo, eliminando a necessidade de extrair e refinar o 6leo vegetal
(FUKUDA et al., 2001). Outro aspecto positivo da técnica € a possibilidade de seus
subprodutos, como a casca e¢ a polpa das sementes, denominados de “pasta”, serem
destinados para a producdo de fertilizantes orgéanicos, etanol e racdo animal,
respectivamente, o que agrega valor comercial aos subprodutos do processo (GAMA et
al., 2010).

QIAN et al. (2008) determinaram as condi¢des Otimas de operacdo para a

producdo in situ de biodiesel a partir de metanol e sementes de algoddo. Em suas
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experiéncias, foram constatados como parametros ideais uma razdo molar
metanol/algoddo de 135:1, a uma temperatura de 40°C e 3h de reagdo, obtendo uma
conversdo de 98%. Como catalisador da reacdo, foi utilizado NaOH.

Como desvantagem desse processo pode-se citar a necessidade de uma grande
razdo metanol/6leo. Com isso, existe a necessidade de grandes reatores, o que significa
um maior custo na compra de equipamentos. O processo de recuperacdo do alcool
também representa um problema significativo, uma vez que esta etapa exige uma

grande quantidade de energia e consumo de utilidades.

2.4.6 - Transesterificacao em fluidos supercriticos

Ao contrario dos processos previamente citados, a transesterificacdo utilizando
fluidos supercriticos € a Unica que ndo apresenta o uso de catalisador para a conversdo
dos triglicerideos em biodiesel. Isso é possivel gragcas ao comportamento supercritico do
alcool utilizado, que é caracterizado pelo excesso de alcool utilizado em relacdo ao 6leo,
chegando a uma fracdo molar de aproximadamente 98%. Este fato resolve a
complexidade do sistema binario alcool/6leo formado, uma vez que, devido ao excesso
de &lcool e a sua menor constante dielétrica no estado supercritico, a solubilidade do
6leo no alcool aumenta, formando deste modo um sistema monofasico (SAKA e
KUSDIANA, 2001a).

De fato, a passagem do alcool para o seu estado supercritico ocasiona uma
mudanca considerdvel em suas propriedades, como a sua densidade especifica,
viscosidade e o numero de ligacdes de hidrogénio. Essa ultima sugere uma alteracdo na
sua estrutura molecular, que passa a apresentar pequenos aglomerados de mondmeros
devido & auséncia de ligacGes de hidrogénio (SOUZA, 2010). Com isso, foi proposto
um modelo cinético que considera 0 mondmero livre do &lcool no estado supercritico
como um acido, capaz de realizar um ataque a carboxila do triglicerideo e realizar a
reacdo de transesterificacdo sem a necessidade de um catalisador (SAKA e
KUSDIANA, 2004).

Como resultado, além da auséncia do catalisador obtém-se uma velocidade de
reacdo muito alta, na ordem de poucos minutos. SAKA e KUSDIANA (2001b)
obtiveram como resultado em seus estudos um tempo de reagéo entre 2 e 4 minutos para

a conversdo do Oleo de canola em biodiesel, utilizando o metanol como &lcool
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supercritico. Isso resulta em uma velocidade de reacdo 85 vezes superior ao método
convencional, aproximadamente. Uma alta taxa de reacdo permite 0 uso de reatores
menores, 0 que ajuda a diminuir o custo com os equipamentos. Esse fato é de extrema
importancia no caso da transesterificagdo com fluidos supercriticos, uma vez que é
necessario o0 uso de um grande excesso do alcool para a realizacdo da reacdo e, em caso
de um alto tempo de reacdo, um reator de grande volume.

Outra caracteristica positiva € um processo simples de separacdo dos produtos
obtidos. Com a auséncia do catalisador, ndo existe a necessidade de uma etapa de
recuperacdo. Além disso, a glicerina obtida a partir deste método apresenta um alto grau
de pureza, o que torna uma possivel etapa de purificacdo opcional, dependendo de sua
utilizacdo final. Desta forma, a grande preocupacdo da etapa de separacao neste método
é basicamente a recuperacdo do alcool utilizado em excesso na reagdo e a purificacdo do
biodiesel. N&o ha formacédo substancial de efluentes durante o processo, se opondo aos
grandes rejeitos liquidos resultantes do processo catalitico, o que o torna mais atrativo,
do ponto de vista ambiental.

Por fim, ao contrdrio dos métodos envolvendo catalise basica, a
transesterificagdo com fluidos supercriticos ndo é sensivel a presenca de agua e de
acidos graxos livres no 6leo. De fato, segundo SAKA e KUSDIANA (2004), a auséncia
de alcalis garante a eliminacdo dos problemas envolvendo a formacdo de sabdo, ja que
ndo ha mais nenhuma base no meio para reagir com os acidos graxos livres. Desta
forma, ndo existe a necessidade das etapas de neutralizagédo e purificacdo dos produtos
da saponificacdo, tornando menor o custo com equipamentos, alem de simplificar a
separacdo. Além disso, foi comprovado que os &cidos graxos livres sofrem uma
esterificagdo simultaneamente ao processo de transesterificacdo dos triglicerideos,
resultando em um leve aumento da eficiéncia da reacao.

Ja em respeito a presenca de agua no processo supercritico, dois fatos
concomitantes chamam a atencdo. Como dito anteriormente, a presenca de agua
favorece a formacdo de &cidos graxos a partir da hidrdlise dos triglicerideos. Por outro
lado, & medida que a reagdo de transesterificacdo evolui e a concentracdo de biodiesel
aumenta, a sua producéo € inibida, passando a favorecer a sua reacdo de decomposi¢édo
de volta ao acido graxo. (SOUZA, 2010). Em seus estudos, SAKA e KUSDIANA
(2004) concluiram que, com até 50% de &gua presente na mistura, ndo ha variagdo

significativa do rendimento da reacdo de transesterificagdo supercritica. Com isso, uma

24



grande gama de matérias-primas pode ser utilizada no processo, em especial 0 6leo
residual de cozinha, o que traria uma reducéo significativa ao preco do processo.

No entanto, para se realizar essa metodologia é necessario 0 consumo de uma
alta quantidade de energia. Bem como MADRAS et al. (2004), grande parte dos estudos
publicados até hoje apresentam temperaturas para 0 processo variando entre 200 e
300°C e 100 e 200 bar, lembrando que o metanol apresenta como temperatura critica
240°C, enguanto que o etanol 243°C. Desta forma, existe uma grande demanda por
energia no processo apenas para adequa-lo as condi¢des de reacdo. Outrossim,
recomenda-se uma razdo molar alcool:6leo em torno de 40:1 para que melhores
resultados de conversdo sejam obtidos, o que acarreta uma grande necessidade de
energia para a separacdo do alcool nao-reagido dos produtos formados. Vale ressaltar
que o reciclo do etanol no sistema é um dos principais agravantes do custo desse
processo.

Por outro lado, estudos mais recentes realizados por FALCAO (2011)
comprovaram que a importancia do fator escala na temperatura e pressdo do processo
ndo pode ser menosprezada quando trata-se de condigdes supercriticas. Segundo ele, ao
realizar a sintese de biodiesel em um reator de 100 mL, a pressao maxima alcancada foi
80-90 bar, contrariando os estudos de MADRAS et al. (2004), que atingiram pressao de
200 bar com um reator de apenas 11 mL.

De uma maneira geral, a Tabela 4 resume e compara as principais caracteristicas

do método supercritico e da catélise basica homogénea descritos até agora na literatura.

Tabela 4 - Comparacao entre 0 método supercritico e o convencional na produgdo de biodiesel.
Adaptado de SAKA e KUSDIANA (2001a) e KASTEREN e NISWORO (2006).

Propriedades Supercritico Catalise basica homogénea
Tempo de reagao 120-240s 1-8 h
Catalisador Ndo Sim
Temperatura (2C) 200-300 50-80
Pressao (bar) Alta 1
Sensitividade a acidos graxos livres Nao Sim
Sensitividade a agua Nao Sim
Pré-tratamento Nao Sim
Remocao de catalisador Nado Sim
Remocao de Sabao Nao Sim
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Algumas criticas sdo feitas ao processo supercritico, em especial ao seu
verdadeiro carater renovavel e ambientalmente correto. 1sso acontece porque o alcool,
utilizado em grande excesso no processo, € o metanol, insumo obtido basicamente de
combustiveis fosseis como o petroleo e o gas natural. A preferéncia pelo metanol se
deve as similaridades das propriedades obtidas do biodiesel com o diesel derivado do
petréleo (GUI et al., 2009) e a sua maior disponibilidade frente aos demais alcodis em
quase todos os paises.

Alem disso, a alta demanda energética gera criticas devido ao balango final de
poluicdo gerada. Apesar de ser um combustivel que gera uma menor quantidade de
poluicdo quando comparado a gasolina, o processo de fabricacdo exigiria uma grande
quantidade de energia, que seria obtida a partir da queima de combustiveis fésseis. Ou
seja, apesar de ndo estar poluindo diretamente em sua queima, o biodiesel feito atraves
de fluidos supercriticos estaria contribuindo indiretamente para 0 aumento da poluicao,
se analisada toda a sua cadeia de producdo e de suas matérias-primas. Entretanto, esse
problema pode ser contornado por meio da realizacdo da integracdo energética do
processo.

Até hoje, estudos s6 levaram em consideracdo a utilizacdo do metanol e a
poluicdo decorrente de sua obtencdo/producdo a partir de combustiveis fdosseis. O
Brasil, com sua indudstria produtora de etanol altamente estabelecida, € um excelente
local para que seja incentivado o seu uso em detrimento ao metanol. Além disso,
MADRAS et al. (2004) verificaram em seus estudos que uma maior conversdo dos
triglicerideos ocorre quando se utiliza etanol supercritico ao inves de metanol, fato esse
explicado pela influéncia da solubilidade do 6leo vegetal no alcool (o etanol apresenta
um valor mais proximo do que o metanol).

Essa mudanca certamente afetaria a poluicdo gerada no processo produtivo e
ainda ndo foi devidamente pesquisada. Em seus estudos sobre o impacto causado pela
producdo do biodiesel através de fluidos supercriticos, KIWJAROUN et al. (2009)
concluiram que o método contribui mais significativamente para a poluicdo do meio
ambiente que o método catalitico basico. No entanto, foram postas algumas ressalvas
sobre esse fato, principalmente em relacdo a contribuicdo do uso do metanol e a energia
necessaria ao processo ter sido obtida a partir de combustiveis fdsseis. Deve-se,
portanto, considerar a mudanca do &lcool assim como o emprego de outras técnicas

como fonte de energia ao processo, antes de qualquer parecer sobre o0 assunto.
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Por fim, apesar de 0 nimero de pesquisas relacionadas a essa técnica ter crescido
nos Ultimos anos e os resultados obtidos terem se mostrado promissores, ainda nao é
possivel compreender todos os detalhes do processo, em especial os dados
termodindmicos e cinéticos nas condi¢cdes supercriticas de operacdo dos reagentes.
Dessa forma, € interessante prosseguir com os estudos até que seja possivel desvendar

todas as suas caracteristicas e um parecer mais conclusivo seja obtido.
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CAPITULO 3

METODOLOGIA

Este trabalho ndo contemplou experimentos. Portanto, os dados experimentais da
cinética da etandlise supercritica do 6leo de soja utilizados nesse estudo foram coletados
de FALCAO (2011). A metodologia aqui descrita diz respeito apenas ao uso de
ferramentas computacionais (MathCad® V.14, Aspen HYSYS 2006, Microsoft Excel
2007) para o ajuste de parametros cinéticos da reacao de transesterificacdo do biodiesel,
simulacdo do processo e calculos em geral.

Realizaram-se primeiramente as etapas de modelagem cinética da reacao,
simulacdo e dimensionamento do processo, para enfim ser feita a analise de custos dos

equipamentos do processo.

3.1 - Analise cinética da transesterificacdo

O estudo da cinética de uma reacdo € primordial para que sejam encontradas as
condi¢cdes operacionais ideais, 0 que esta diretamente relacionado a viabilidade
econbmica de um determinado processo. Na indUstria quimica, a cinética é determinante
para a escolha de tecnologias desenvolvidas, uma vez que o projeto e a operacdo das
unidades industriais dependem da modelagem cinética do reator. Para o balanco de
massa dos componentes se requer o conhecimento, dentre outros, da equacéo da taxa de
reacdo, ou seja, da velocidade da reacéo.

A cinética quimica inclui, por exemplo, investigaces de como diferentes
condigBes experimentais podem influenciar a velocidade de uma reagdo quimica,
informacdes de rendimento sobre o mecanismo de reacdo e estados de transicdo e a
construcdo de modelos matematicos que podem descrever as caracteristicas de uma
reacdo quimica.

A cinética da reacdo de transesterificacdo corresponde a trés reacdes
consecutivas e reversiveis, nas quais sao formados di- e monoglicerideos como

intermediarios (Figura 7). Apesar da estequiometria geral da equacdo requerer trés mols
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do alcool para cada mol de triglicerideo, a reversibilidade das rea¢Bes torna necessario

um excesso de alcool no meio reacional, para promover um aumento no rendimento.
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Figura 6 - Reacdo de transesterificacdo em 3 etapas.
Adaptado de Quimica Nova Interativa, SBQ.

Cada reacdo da Figura 7 tem duas velocidades especificas. Logo, este modelo
apresenta seis velocidades especificas relacionadas a reacdo global. No entanto, como
0s produtos finais resultantes da reacdo global do processo de transesterificacdo sao os
ésteres alquilicos e a glicerina, essas trés reacdes foram simplificadas em uma Unica
etapa, conforme a reacao quimica representada anteriormente na Figura 3.

Assim, considerando-se 0 modelo de uma reacéo e desprezando-se a influéncia
da reversibilidade da reacdo, a expressdo da taxa de reacdo pode ser dada pela lei de

acdo de massas, como mostrado na Eq. 1.

—Ts1e0 = k * f([TG] * [AL]) Eq. 1

Onde:
—75,00 — Velocidade de reacdo de triglicerideos (mol.m.min™);
k — velocidade especifica de reacéo;

[TG] — concentragdo de triglicerideos no 6leo (mol.m™);
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[AL] — concentracéo do alcool (mol.m™).

De acordo com a literatura estudada, considera-se a necessidade de elevada
razdo molar alcool/6leo, da ordem de 40:1, para realizar a transesterificacdo na presenca
de alcool em condicdes supercriticas (MADRAS et al., 2004). E, ainda segundo SAKA
e KUSDIANA (2001b) a dependéncia da concentragdo do &lcool em relagdo a
velocidade de reacdo pode ser desprezada, uma vez que essa concentracdo se mantém
praticamente inalterada ao longo da reacdo. Assim, é possivel observar a EQ. 1

simplificada na Eq. 2.
—T5100 = k * [TG] Eq. 2

Com a evolucdo das pesquisas para a producdo de biodiesel a partir de fluidos
supercriticos, cada vez mais é possivel representar de forma fidedigna as etapas da
reacdo de transesterificacdo. Desta maneira, a consideracdo de um modelo de primeira
ordem para 0 modelo de velocidade reacional tornou-se inadequado e impreciso quando
sdo desejavel a simulacdo e o dimensionamento do reator. Isto implica no
questionamento do modelo de reacdo ndo seguir diretamente a estequiometria da reacao.
Este trabalho seguiu entdo 0 mesmo modelo empirico utilizado por SOUZA (2010), que
visando representar de forma mais fiel os dados experimentais da cinética de
transesterificacdo supercritica, introduziu o parametro n (ordem da reacéo) na equacao
do modelo (Eq. 3).

—Ts1e0 = kK * [TG]" Eq.3
Para obter os parametros cinéticos, uma funcdo objetivo foi minimizada. Essa
funcdo objetivo, mostrada na Eq. 4, consiste na soma dos quadrados dos desvios

absolutos entre os valores de conversao preditos pelo modelo empirico (X;(k,n)) e 0s

valores obtidos experimentalmente por FALCAO (2011) (X1&').

Fopj(k,n) = X (X7g(k,n) — X;f’G"’ z Eq. 4
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Desta forma, nota-se a necessidade de se obter uma equagéo de conversao dos
triglicerideos em funcdo dos parametros k e n. Tal expressdo é proveniente do balango
de massa do reator batelada e o seu desenvolvimento pode ser visto a seguir (Egs. 5 e
6).

alTte
[dt 1= —Toieo = k * [TG]" Eq. 5

dXre
dt

=k*[TG]} 1« (1 — Xpe)" Eq. 6
Onde:
X7¢ — conversado de triglicerideos em biodiesel;

[TG], — concentragdo inicial de triglicerideos no reator batelada (mol.m™).

Integrando-se a Eq.6 em relagdo ao intervalo de tempo que ocorre a reagdo no
reator, obtém-se equacdo do modelo a dois pardmetros mostrada a seguir e explicitada

em termos da conversao de triglicerideos (Eq.7).

1 1
1+(n—1)>s<}!c*t*[Tc;]g’—l]n_1 Eq. 7

Xre(k,n) =1—]

O procedimento para minimizacdo da fungdo objetivo foi realizado com o
auxilio de dois métodos de otimizagdo do MathCad j& existentes no proprio software:
Quasi-Newton e Gradiente Conjugado. Para avaliar o melhor método empregado,
utilizou-se o desvio quadratico médio (DQM) dos valores de conversdo calculados a

partir do modelo empirico e dos valores experimentais (Eq. 8).

S (X7 (n)— XgaP)?
(G-D-p

DOM = % Eq. 8

Onde:
j —numero de pontos experimentais utilizados para a regressédo dos dados;

p — Quantidade de parametros presentes no modelo empirico.

31



3.2 - Simulac¢ao e dimensionamento do processo

A andlise da cinética da reacdo e o célculo de reatores quimicos recaem em
sistemas de equacGes algébricas e/ou diferenciais, que sdo, algumas vezes, de resolucao
trabalhosa por meios analiticos, quando estas existem. Além disso, a interpretacdo dos
seus resultados é muitas vezes facilitada pela averiguacdo grafica dos dados obtidos.
Assim, o emprego de ferramentas computacionais para a solucdo destes problemas
torna-se ideal e necessario, permitindo um enfoque maior na elucidacao das equacGes de
projeto a partir de um tratamento matematico mais robusto e rapido.

Os simuladores de processos disponiveis no mercado podem ser agrupados em
dois grandes grupos: simuladores sequenciais modulares, tais como o Aspen Plus® e o
Aspen HYSYS, e simuladores baseados em equacdes, tais como o0 PROMS® (PSE) e o
Aspen Dynamics®. Simuladores modulares seqiienciais contemplam uma interface que
dispensa ao usuario o conhecimento da modelagem do processo, 0 gque torna 0 seu uso
seriamente restrito as condigdes impostas pelo modelo implementado. Nos simuladores
baseados em equacdes, o usuario trabalha diretamente com o modelo matematico, sendo
assim extremamente flexiveis, de forma a poder se adaptar a situacdes diversas.

Este trabalho contemplou o estudo da produgéo de biodiesel de dleo de soja com
etanol supercritico em apenas uma condicdo especifica. Sendo assim, a simulacdo do
processo foi realizada no ambiente Aspen HYSYS. A construcdo do fluxograma teve a
finalidade de viabilizar a analise do processo como um todo, através dos balancos de
energia e massa obtidos para cada operacao unitaria, bem como as propriedades de cada

corrente e as dimensdes dos equipamentos simulados.

3.2.1 - Defini¢dao dos componentes

Os pacotes computacionais de simulacdo de processos geralmente
disponibilizam um banco de dados com informagdes importantes a respeito das
propriedades fisico-quimicas de milhares de substancias. Entretanto, compostos como
0s Oleos vegetais e esteres etilicos ndo possuem suas propriedades fisico-quimicas
inseridas nesse banco de dados. Por este motivo, tornou-se necessario buscar um

método para inserir 0 6leo de soja e o biodiesel na biblioteca do software.
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Neste trabalho fez-se uso da ferramenta Hypo Manager, que requer o
fornecimento de algumas informacdes basicas sobre os compostos a serem definidos, de
modo que as demais propriedades sejam estimadas pelo simulador através de um
método de contribuicdo de grupo adequado. As informacGes requeridas séo:

o  Grupos moleculares presentes na estrutura quimica (grupos UNIFAC);

o Massa molecular (MW);

o Temperatura normal de ebuli¢cdo (NBP - °C);

o Densidade (p — kg/m®);

o Constantes criticas (Tce Py);

o Fator acéntrico (w).

Apenas o0s grupos UNIFAC séo realmente exigidos no ambiente de simulagé&o,
enguanto as outras propriedades podem ser estimadas pelo software. Mas vale lembrar
gue quanto maior o numero de informacdes fornecidas e ndo estimadas, mais confiavel
serdo os resultados obtidos.

Desta maneira, nesse trabalho procurou-se fornecer o maior numero de
informacdes para a ferramenta Hypo Manager, visando diminuir os erros de estimacao.

Considerando que o 6leo de soja e o biodiesel ndo sdo componentes Unicos e sim
misturas, foram criados dois pseudocomponentes para representar as misturas pre-
definidas de alguns triglicerideos contidos no 6leo de soja e 0s respectivos esteres
etilicos presentes no biodiesel. A Figura 8 mostra a representacdo bidimensional dos

triglicerideos considerados neste trabalho na producdo do biodiesel etilico.

tripalmitina

A trilinoleina

trilinolenina triestearina

Figura 7 - Estrutura quimica bidimensional dos triglicerideos do dleo de soja.
Adaptado de FALCAO (2011).
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As composi¢bes médias do Oleo de soja e do biodiesel consideradas na

simulagéo foram obtidas por FALCAO (2011) e estdo mostradas na Tabela 5.

Tabela 5 - Composicdo do 6leo de soja e do biodiesel.

Biodiesel

Esteres Etilicos

Fragcao Molar

Oleo de Soja
Triglicerideos Fracao Molar
Trilinoleina 0,54
Trioleina 0,23
Tripalmitina 0,12
Trilinolenina 0,07
Triestearina 0,03

Linoleato de Etila
Oleato de Etila
Palmitato de Etila
Linolenato de Etila

Estearato de Etila

0,54
0,23
0,12
0,07
0,03

Para a estimacdo das propriedades fisico-quimicas dos pseudocomponentes

criados, as propriedades individuais de cada triglicerideo contido no 6leo de soja e de

cada éster contido no biodiesel foram ponderadas em relacdo a sua fracdo molar em

cada mistura. As propriedades de cada triglicerideo foram calculadas pelo método de

contribuicdo de grupos (Tabela 6). Idem para as propriedades dos ésteres etilicos

(Tabela 7).

Tabela 6 - Propriedades fisico-quimicas dos triglicerideos presentes no 6leo de soja e propriedades do

pseudocomponente dleo de soja.

Triglicerideo Tc(K) Pc (bar) ® MW
Trilinoleina 974,3972 3,3912 2,2895 879,38
Trioleina 973,43 3,3363 2,3112 884,64
Tripalmitina 953,8521 3,6687 2,1774 806,58
Trilinolenina 975,3592 3,4484 2,2677 872,63
Triestearina 972,4577 3,2836 2,3327 890,64
Oleo de soja 971,6914 3,4128 2,2807 871,64

Tabela 7 - Propriedades fisico-quimicas dos ésteres etilicos presentes no biodiesel e propriedades do
pseudocomponente biodiesel.

Esteres Etilicos Tc(K) Pc (bar) ® MW
Linoleato de Etila 779,121 10,8795 0,9873 308,50
Oleato de Etila 778,1735 10,6916 0,9982 310,50
Palmitato de Etila 759,2843 11,7981 0,9315 284,47
Linolenato de Etila 780,0636 11,073 0,9763 306,48
Estearato de Etila 777,2211 10,5093 1,009 312,53
Biodiesel 776,5287 10,9497 0,9829 306,03
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As estruturas do grupo UNIFAC dos pseudocomponentes, tanto do éleo de soja
quanto do biodiesel, também foram ponderadas a partir dos grupos moleculares

presentes em cada triglicerideo e éster etilico, conforme mostrados na Tabela 8.

Tabela 8 - Estrutura do grupo UNIFAC dos pseudocomponentes gerados.

Quantidade
Grupo UNIFAC Oleo de Soja Biodiesel
CH 1 0
CH, 37 12,68 = 13
CHs 3 2
C=C 5 1,53=2
CH,COO0 2,5=3 1

A ponderacdo molar de alguns grupos UNIFAC acabou resultando em um
namero fracionario. Como o software sO aceita a entrada de numeros inteiros, foi
necessario o arredondamento da quantidade desses grupos UNIFAC. Essa é uma
situacdo ainda ndo descrita na literatura, podendo ja ser um fator contribuinte de erro
para a simulacdo realizada.

Diferente de outros estudos ja realizados, este trabalho levou em consideracdo a
influéncia dos triglicerideos mais abundantes no 6leo vegetal, bem como a influéncia
dos respectivos ésteres formados. Isto pode ser a prova do amadurecimento na coleta de
dados do 0leo vegetal e do biodiesel para analise. ZHANG et al. (2003) e outros autores
consideraram apenas o triglicerideo mais abundante no 6leo, sendo este um outro

possivel contribuinte de erro na simulacéo.

3.2.2 - Defini¢do do modelo termodinamico

No estudo da termodinamica, é necessario definir alguns conceitos basicos do
sistema em questdo. Para se obter uma simulacdo mais acurada, o modelo
termodindmico deve ser criteriosamente escolhido. Como ha na literatura escassez de
dados termodinamicos de equilibrio liquido-vapor (ELV) entre o par triglicerideo-etanol
e 0 par éester-etanol, essa é a principal limitagdo de um modelo de equacdo de estado
para a formulagdo termodinamica do ELV.

Devido a complexidade da mistura formada e aos diferentes parametros
(temperatura e pressdo) utilizados, ndo é possivel o emprego de apenas um modelo

termodinamico em todo o processo. Diversos autores utlizaram a equacdo de estado
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modificada Soave-Redlich-Kwong (SRK) em processos supercriticos, mas de acordo
com os estudos realizados por FALCAO (2011), as temperaturas e pressdes resultantes
foram acima do ponto critico, inviabilizando este modelo.

Desta forma, seguindo a literatura, duas abordagens termodindmicas séo as mais
indicadas para este trabalho: a primeira é a utilizacgdo de equacBes de estado
modificadas como a equacdo de Peng-Robinson-Stryjek-Vera (PRSV), para quando o
sistema for submetido a condicdo supercritica de temperatura e pressdo. A segunda é
utilizar o modelo de coeficiente de atividade UNIQUAC, para as se¢des onde o
processo € operado a baixa pressdo, devido a presenca de compostos polares e
associativos como o glicerol e o etanol. Os parametros de interacdo binaria do
UNIQUAC foram estimados a partir do método UNIFAC-VLE presente no proprio

simulador.

3.3 - Estimativa de custos do processo

A anélise econémica é fundamental para o planejamento de um projeto, sendo a
estimativa de custos o elemento base para a concep¢do e construcdo em escala
industrial. Esse tipo de estudo proporciona ao projetista a avaliacdo e escolha do melhor
processo e 0 menor custo.

Na verdade, a avaliagdo econdmica visa prever se o capital inicial de
investimento deve ou ndo ser utilizado em determinado projeto. O capital investido é o
capital necessario para suprir todas as necessidades de producado, construcdo e operacao.
Para isto, sdo considerados os custos envolvidos na producdo e também na operagéo.
Desta forma, o investimento total do capital pode ser caracterizado por duas &reas:

capital fixo e capital de giro.

CAPITAL FIXO DE MANUFATURA

CAPITAL INICIAL
DE INVESTIMENTO

CAPITAL FIXO DE NAQ- MANUFATURA

CAPITAL FIXO {

CAPITAL DE GIRO

Figura 8 - Investimento total de capital e suas ramificagdes.
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O capital fixo contempla os custos de construcdo, montagem, compra de
equipamentos, entrega e instalacdo, e se subdivide em duas categorias:

o Manufatura - custos diretamente ligados a operacdo e instalacdo dos
equipamentos (tubulagdes, instrumentacgéo, etc.);

o N&o-manufatura - custos diretamente ligados a operacdo (prédios de
processo, logistica, etc.).

O capital de giro (working capital), por sua vez, é o capital necessario para
manter a operacdo no decorrer dos anos e se refere ao somatério dos custos das
matérias-primas e dos produtos finais em estoque, as taxas, aos gastos e a compra de
material.

O presente trabalho consiste no estudo de um projeto conceitual de processo,
baseando-se no PFD (Process Flow Diagram) proposto e no dimensionamento dos
principais equipamentos. E também realizada uma analise econdmica baseada na
estimativa do capital de custo conhecida como Study Estimate (SEIDER et al., 2003),
tendo por objetivo a estimacédo do custo do capital total investido (Ccrj) no processo de
producdo de biodiesel de soja com etanol supercritico. De acordo com SEIDER et al.
(2003), esse tipo de analise possui acurécia de + 35%.

A fim de facilitar a compreensdo dos calculos realizados, a nhomenclatura e a
metodologia utilizadas neste trabalho correspondem aquelas reportadas em
PERLINGEIRO (2005) e sdo detalhadas nos proximos itens.

3.3.1 - Custo do capital total investido (Ccri)

O Ccr corresponde ao capital inicial de investimento. Ele representa de fato o
investimento total que leva em conta o custo de todos 0s recursos iniciais necessarios
para o0 empreendimento.

Neste estudo foi admitida a definicdo reportada por PERLINGEIRO (2005),
onde o custo total de investimento pode ser escrito como a contribuicdo de quatro
fatores: o investimento direto e o indireto, o investimento de capital de giro e o
investimento necessario para a partida da planta.

O investimento direto (I;;ret0) COMpreende o capital de manufatura no interior
do limite de bateria (ISBL) e fora do limite de bateria (OSBL), ou seja, 0s custos
instalados dos equipamentos diretamente envolvidos na producdo e os custos de

investimento, respectivamente. Por sua vez, o investimento indireto (Ijngirero) €
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entendido como capital de ndo-manufatura. Desta forma, juntos, 0 I ireto € O lindireto

correspondem ao que foi chamado de capital fixo (If:,), como na Figura 10. O
investimento de partida (Iyqrtiaq) tambeém pode ser englobado nesse mesmo conceito
de capital fixo. O investimento de capital de giro (I;-,), como explicado anteriormente,

corresponde a0 recurso necessario para manter a empresa em funcionamento.

"rf:'xo

(_/%

CCTI = 'ird:':l‘sto + 'iri'ndz'rsro + fg:’ro + 'irpﬂ?‘tfdﬂ

\_Y_)

L + lpser

Figura 9 - Tipos de investimentos envolvidos no custo do capital inicial investido.

De acordo com PERLINGEIRO (2005), a partir de algumas consideracdes, 0
custo do capital total investido pode ser dado em funcéo dos investimentos em ISBL.
Desta forma, obtém-se a Equacédo 9 estimada abaixo.

Cer1 = 2,34 % Ijspy, Eg. 9

O investimento em ISBL corresponde aquele realizado na compra dos
equipamentos de processo, como exemplo, bombas, trocadores de calor, torres de
separacao, reatores, etc. O valor do I;s5, pode ser estimado através dos custos das
compras dos equipamentos, o custo de instalacdo e o custo de transferéncia de regido. O
custo de instalacdo se relaciona ao custo de quando o equipamento € construido no
proprio local, levando em consideracdo as estruturas, isolamento, pintura, tubulacéo,
equipamento elétrico, pessoal para mao-de-obra, dentre outros. Por sua vez, o custo de
transferéncia de regido é o custo da logistica, que busca contabilizar gastos com a
importacéo de equipamentos.

O custo individual de compra de cada equipamento pode ser obtido através de
contatos com vendedores e empresas fabricantes. Porém, para uma estimativa
preliminar, o tempo disponivel pode ser um fator de risco, j& que, entre o pedido de
orcamento e a resposta recebida, pode haver uma demora de meses. Deste modo, para

realizar uma estimativa inicial, os dados adequados podem ser encontrados em

38



correlagdes fornecidas na literatura, em livros especializados e em publicacdes, tais
como Marshall & Swift (MS) Equipment Cost Index, Chemical Engineering (CE) e
Engineering News-Record Construction Cost Index (ENR).

As correlagdes da literatura, denominadas como “indices”, sdo utilizadas para
dar uma estimativa do custo de compra do equipamento, mas geralmente ndo indicam se
fatores, como os custos de instalacdo e logistica, foram considerados. Esses indices séo
baseados em médias, tém precisdo de 10% para periodos de até 5 anos e, acima de 10
anos, sao indicados apenas para estimativas de ordem de grandeza.

Este trabalho fez uso dos indices reportados mensalmente pela revista CE, que
incluem o tipo de material de fabricacdo do equipamento e custos de trabalho.

Para levar em consideracdo todos os fatores relevantes, utilizou-se o Método de
Lang, baseado em uma estimativa onde apenas se conhece alguns equipamentos e
materiais utilizados. De acordo com esse método, 0 I;55, pode ser estimado através do
somatério do preco de compra dos equipamentos f.0.b.%, atualizado para o ano vigente
através de indices de custos e multiplicado por dois fatores empiricos: fator de Lang
(f.), que corresponde aos custos de instalacdo, e o fator de transferéncia de regido (f7),

que engloba os custos de logistica (Eg.10).
Ii
Lisgy = fo * fr * ZiE * Ceg i Eq. 10
Onde:
I;, Ig; — indice de custo do ano atual e indice de custo do ano base,
respectivamente, referentes ao equipamento i;

Ccg ; — custo de compra do equipamento i.

A partir das Eq. 9 e Eq.10 chega-se a Eq. 11 de custo do capital total investido.

I
Cerr = 2,34 f1 * fr * Zia * Cep i Eqg. 11

! Do inglés Free on Board, o que significa que o custo exclui qualquer taxa de imposto e desconsidera o
custo de envio ou transferéncia do equipamento para o local da planta.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSAO

4.1 - Analise cinética da transesterificacao

Para a realizacdo da andlise cinética da reacdo de transesterificacdo do 6leo de
soja em etanol supercritico utilizou-se os dados experimentais obtidos por FALCAO
(2011) e apresentados na Tabela 9. Em seu trabalho, foram utilizadas as seguintes
condigdes operacionais:

o Temperatura reacional de 281,63°C;

o Pressdo operacional de 82,7 bar;

o Uma razdo molar etanol:6leo de 40:1;

o Reator Batelada.

Tabela 9 - Dados experimentais da conversdo do 6leo de soja em biodiesel.
Tempo (min)  Conversao

0 0
10 0,2665
20 0,4302
30 0,5296
40 0,6156
50 0,5948
1
0,9
0,8
g 0,7 P
o 06 <&
% 05 <&
S 04 <&
)
o 03
0,2 *
0,1
o0&
0 10 20 30 40 50 60
Tempo (min)

Figura 10 - Conversdo do 6leo de soja versus o tempo de reacdo.
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Realizando uma andlise inicial dos dados, um decréscimo na conversdo ao fim
do experimento chama a atencdo. Esse fato explicita o carater reversivel da reacdo de
transesterificacdo. Em valores préximos aos limites de conversdo, observa-se uma
pequena flutuagdo nas concentracfes no reator, fruto da diferenga entre as velocidades
de formacéo e decomposicdo do biodiesel. Esse fato tende a ocorrer até que o equilibrio
seja alcancado.

Para a realizacdo da analise cinética, foram consideradas tanto a dependéncia da
concentracdo do 6leo de soja quanto da ordem da reacdo, conforme mostra na Eq. 12

obtida anteriormente.

1 S
1+(n—1)*k*t*[TG]g_1]n_1 Eq. 12

Xre(k,n) =1—]

A determinacdo desses parametros foi feita a partir do uso da ferramenta de
otimizacdo Minimize do software MathCad. Nela, buscou-se obter os valores 6timos de
k e n a partir da minimizacdo de uma funcéo objetivo (no caso, a diferenca quadréatica
entre 0s dados experimentais e os calculados a partir do modelo proposto). Como
mecanismo de calculo realizou-se uma estimativa para tais parametros e, com os valores
obtidos da minimizacdo, realizou-se uma préxima iteracdo. Esse mecanismo foi repetido
até que ndo se houvessem mais alteracdes em seus valores.

Uma vez que a funcdo Minimize pode ser calculada por dois diferentes métodos
matematicos de otimizacéo, a avaliagdo do melhor resultado deve ser realizada a partir
da analise do valor do desvio quadratico médio entre os dados experimentais e 0s do

modelo sugerido. Os resultados obtidos estdo ilustrados na Tabela 10.

Tabela 10- Resultados da estimagdo de parametros do modelo empirico proposto para a velocidade de
reacdo na transesterificacdo do dleo de soja.

Método Matematico  Ordem dareacdon  k [(mol.m3)*™.min] DQM
Quasi-Newton 2,3286 2,1998 x 10™ 8,6881. 10"
Gradiente Conjugado 2,3286 2,1998 x 10° 8,6881. 10"

Como pode ser visto na tabela, trabalhando-se com os dados experimentais,
ambos o0s métodos Quasi-Newton e Gradiente Conjugado alcancaram 0 mesmo
resultado. Desta forma, conclui-se que os valores 6timos para a velocidade especifica da

reacdo (k) e a ordem da reagdo (n) sdo, respectivamente, 2,1998 x 10™ e 2,3286.
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De posse desses dados, foi possivel tracar o perfil da concentragdo dos reagentes
e dos produtos durante todo o tempo de reagdo. O resultado pode ser visualizado nos
gréficos a seguir (Figuras 12 e 13).

0,35

0,3
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0,2

0,15 == triglicerideos
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0,1

Concentragdo (mol/L)

Glicerina

0,05

0 I+
0 20 40 60

Tempo (min)

Figura 11 - Perfil dos dados experimentais de concentracdo da mistura no interior do reator pelo tempo de
reacao.
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\_a == ctanol

Concentragio (mol/L)
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Figura 12 - Perfil dos dados experimentais de concentracdo do etanol no interior do reator pelo tempo de
reacao

by

Como esperado, a medida que os triglicerideos e o etanol sdo consumidos
observa-se a formacéo do glicerol e do biodiesel, tendo este ultimo uma concentragédo
mais elevada e uma curva mais acentuada devido a estequiometria da reacdo. Além
disso, ao fim do processo observa-se ainda a grande concentragdo do etanol em
comparagdo aos demais constituintes da mistura.
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Com o intuito de confrontar a consideracdo realizada por muitos pesquisadores
de uma cineética de 12 ordem para a reagédo de transesterificacdo em relacdo ao 6leo de
soja, foi realizada uma segunda analise cinética, sendo desta vez considerando a reacdo

como sendo de 12 ordem em um reator batelada, conforme a Eq.13.
Xio(t k1p) = 1 — exp(TF10*0) Eq.13

Utilizou-se o mesmo método para a determinacdo da velocidade especifica deste
modelo. Um valor para k de 0,0236 s™ foi encontrado, enquanto que o desvio quadratico
medio entre as concentragdes molares de 6leo calculada e experimental foi igual a
5,3942.10°,

Uma simples analise dos valores obtidos para 0s desvios quadraticos médios nos
permite afirmar que o modelo a dois pardmetros é mais acurado que a tipica
consideracao de reacdo de 12 ordem, uma vez que seus valores diferem em mais de uma
ordem de grandeza. No entanto, para se ter uma melhor visualizacdo do resultado,

plotou-se as curvas dos dois modelos propostos e os dados experimentais (Figura 14).

0,7
0,6 /
O

0,5

0,4

0,3 ¢ Experimental

Conversao

0,2 —@=—12 ordem

0,1 - 2 parametros

O T T T T T 1
01 0 10 20 30 40 50 60

tempo (min)

Figura 13 - Modelos cinéticos de conversdo.

De acordo com a Figura 14, o modelo empirico proposto considerando os dois
parametros (k,n) representa com boa fidelidade os dados experimentais obtidos por
FALCAO (2011). Por outro lado, nota-se uma grande diferenca entre os valores

experimentais e calculados quando se considera 0 modelo de primeira ordem.
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Sendo assim, para reproduzir com maior fidelidade o comportamento da reagao
de transesterificacdo do Oleo de soja, é imprescindivel que a real ordem da reacao seja
levada em consideracdo. Do contrario, os erros relacionados influenciardo as etapas de

dimensionamento e simulacdo do reator, levando a resultados ndo confiaveis.

4.2 - Simulac¢ao do processo

O procedimento em um ambiente de simulagdo de processo consiste na definicdo
dos componentes, dos modelos termodinamicos mais adequados, dos equipamentos
necessarios e suas condi¢cfes de operacdo e na especificacdo da capacidade total da
planta. Assim, os balancos de energia e massa foram obtidos para cada operacdo
unitéaria, bem como as propriedades de cada corrente e as dimensdes dos equipamentos
estudados. Neste estudo, ndo foi considerada a perda de carga dos equipamentos e
tubulacbes, com excecdo do dimensionamento do reator tubular, onde a perda de carga

deste foi considerada nos célculos.

4.2.1 - Definicdo dos componentes e modelos termodinamicos

Quatro componentes foram utilizados nessa simulacdo: oleo de soja, etanol,
biodiesel e glicerol. O etanol e o glicerol ja pertenciam ao banco de dados do
simulador. Ja o 6leo de soja e o biodiesel foram definidos como pseudocomponentes,
através da ferramenta Hypo Manager. O 6leo de soja criado no simulador é um
componente hipotéetico que representa os triglicerideos contidos no oleo (trioleina,
trilinoleina, tripalmitina, trilinolenina e trisestearina). O biodiesel é outro componente
criado que representa os ésteres formados a partir dos respectivos triglicerideos do 6leo
de soja.

Devido a presenca de operacOes unitarias conduzidas em condigdes
supercriticas, altas pressbes e temperaturas, foi proposto que o comportamento
termodindmico fosse correlacionado utilizando-se a equagdo de estado PRSV, que, de
acordo com FALCAO (2011), mostrou bom desempenho em representar dados
experimentais de sistemas contendo etanol e compostos levemente polares em
condi¢des supercriticas. Uma vez que o simulador ndo contém os parametros de

interagdo binaria na equacdo do PRSV para a mistura etanol+dleo de soja, os mesmos
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foram estimados e testados de modo a obter uma alta fracdo vaporizada da mistura
reacional na corrente de entrada do reator. Utilizou-se entdo o valor de 1,3 como
parametro binario e obteve-se uma fracdo vaporizada de 97,49% a montante do reator.
Por outro lado, foi proposto o modelo de coeficiente de atividade UNIQUAC para as
operacOes realizadas a baixa pressdo, devido a presenca de compostos polares, como 0
glicerol e o etanol. Os parametros de interacdo binaria do UNIQUAC foram obtidos a
partir do método UNIFAC-VLE presente no proprio simulador. Abaixo, na Tabela 11,
podem ser observados os valores dos parametros de interacdo binaria para o0 modelo
UNIQUAC.

Tabela 11 - Matriz dos parametros de interacéo binaria (Aij) para o modelo UNIQUAC. Método

UNIQUAC-VLE.
Glicerol Etanol Biodiesel Oleo de Soja
Glicerol - -67,129 239,448 239,448
Etanol 162,074 - -105,494 -105,494
Biodiesel 290,695 480,807 - 48,890
Oleo de Soja 290,695 480,807 -46,956 -

De acordo com SOUZA (2010), a capacidade anual da planta de producéo de
biodiesel foi fundamentada nos valores de capacidade nominal instalada em territorio
nacional reportados pela ANP, e nos valores utilizados na literatura. Portanto, admitiu-

se a capacidade de producdo de aproximadamente 8.500 toneladas de biodiesel por ano.

4.3 - Descricao do fluxograma do processo

O fluxograma da etandlise supercritica do 6leo de soja proposto neste trabalho é
composto somente pelos principais equipamentos do processo, como: bombas;
trocadores de calor auxiliares; um reator de conversdo para conduzir a alcoolise
supercritica; uma coluna de destilacdo para retirar o excesso de etanol da corrente a
jusante do reator; um decantador para separar o glicerol da corrente de produtos; e ainda
uma outra coluna de destilacdo para realizar a etapa de purificagdo do biodiesel. Os
cutters sdo artificios implementados no software para recalcular os valores das
propriedades das correntes ao trocar o modelo termodindmico especificado. O
fluxograma e as condi¢Bes operacionais das correntes estdo descritos na proxima pagina
(Figura 14).
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MIX-2 CUTTER- 4 froc2 CUTTER-2 E
ECM-2 E-4
m CORT e COR-21
Soja | COL-1 b
E-13 BOM-S
E-2
ADJ-1
Oleo de
Corrente Etanol Sofa COR-1 COR-2 COR-3 COR-4 COR-52 COR-5b COR-6 COR7 COR-8 COR-9a
Temperatura (°C) 250 250 75,4 79,6 326 70,9 281,6 2816 2816 2816 2816 40,0
Press3o (kPa) 100 100 100 8270 8270 8270 8270 8270 8270 8270 8270 100
Fracdo Molar
dleo de Soja 0,0000  1,0000 00001 00001  1,0000 00245 00245 00245 00000 0,8703 0,0094  0,0094
Etanol 1,0000 00000  0,9999  0,9999  0,0000 09755  0,9755  0,9755  0,9400 0,0356 0,9304  0,9304
Biodiesel 0,0000  0,0000 00000 00000 00000 00000 00000 00000 00449 0,0754 0,0452  0,0452
Glicerol 0,0000  0,0000 00000 00000 00000 00000 00000 00000 00150 00187 00151  0,0151
Vazio Massi
aza(cl’(g /;)Ss'ca 182,30 182479 3866,10  3866,10 182479 5690,89  5690,89  5690,89  4961,55 729,33 5690,89  5690,89
Fracdo Vaporizada 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,850 0,975 1,000 0,000 0,989 0,915
Densidade (kg/m®) 787,61 893,92 73850 750,84 889,00 777,30 12418 197,01 258,64 724,74 281,88 2,87

Figura 14 - Processo de producao de biodiesel de soja via etanolise supercritica.
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COR-22

COR-13

E-'l3_ BOM-E
Corrente COR9b COR-10 COR-11 COR-12 COR-13 COR-14 COR-15 COR-16 COR-17 COR-18 COR- 19 COR-20 COR-21 COR -22
Temperatura (°C) 40,0 77,8 276,2 40,0 40,0 40,0 40,0 40,0 2932 29372 2933 320,80 32080 77,84
Press3o (kPa) 100 100 100 100 100 100 100 100 42 42 42 42,00 100,00 100,00
Fracdo Molar
Oleo de Soja 0,0094 00001 0,1340 0,1340 0,8048 0,1638 0,0000 01638 0,0017 0,0024  0,0024 0595 0,595 0,000
Etanol 09304 09999 0,0013 0,0013 01804 0,0015 00005 00015 0,0222 0,0002  0,0002 0,000 0,000 1,000
Biodiesel 0,0452 00000 0,6484  0,6484 00036 0,7925 0,0000 07925 0,5843 0,9700  0,9700 0405 0,405 0,000
Glicerol 00151 00000 002162 0,2162 00111 0,0422 09995 00422 03918 00274  0,0274 0,000 0,000 0,000
Vaza(f(g'\//'}ffs'ca 5690,89 3683,40 2007,49 2007,49 0,00 1907,27 100,22 1907,27 65,21 98472 984,72 857,34 857,34  3683,80
Fracdo Vaporizada 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000
Densidade (kg/m?®) 784,18 73594 741,83 909,62 27,35 896,45 1262,74 896,45 194 656,67 656,70 687,78 687,78 735,96

Figura 15 - Processo de producdo de biodiesel de soja via etandlise supercritica (cont.).
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4.3.1 - Etanolise

Para descrever o processo de transesterificacdo do 6leo de soja no simulador,
fez-se uso de um reator do tipo conversdo operado a 281,63°C e 82,7 bar. As vazdes de
entrada de etanol e 6leo de soja foram ajustadas de modo que a corrente de alimentagédo
do reator possuisse uma razdo molar de etanol para 6leo de 40:1.

A alimentacdo do etanol puro (Etanol) é misturada a corrente proveniente do
reciclo do etanol da coluna de destilacdo (COR-22) e bombeada a 82,7 bar até um
misturador, onde sera realizada a sua mistura com a corrente de 6leo de soja refinado
(Oleo de soja), previamente pressurizada aos mesmos 82,7 bar (COR-3). Em seguida, a
mistura segue para um trocador de calor (TROC-1), onde sera aquecida até a
temperatura do processo (281,63°C). Antes da entrada no reator de conversdo, realiza-se
a troca do modelo termodinamico, para que a reacdo seja simulada de acordo com o
modelo PRSV. Uma conversdo de 61,56% em 0leo de soja foi especificada no reator,
onde ocorrera a reacao de transesterificacdo do 6leo de soja via etanélise em condi¢des
supercriticas.

Com os estudos sobre a cinética de alcodlise supercritica, é possivel constatar
que as conversdes do 6leo ndo podem ser 100%, uma vez que a reacao reversivel nesse
processo passa a se pronunciar a elevadas conversdes (STAMENKOVIC et al., 2008).
Além disso, em temperaturas elevadas ha o surgimento de reacdes paralelas indesejadas,
0 que acarreta na reducéo de rendimento do biodiesel.

Ao término desta etapa, a corrente de produtos (COR-8) passa pelo trocador de
calor (TROC-2), onde sera resfriada e despressurizada, a fim de seguir para a etapa de
recuperacdo do etanol utilizado em excesso.

As condicdes operacionais do reator estdo mostradas na Tabela 12.

Tabela 12 - Condi¢des operacionais do reator de etandlise supercritica (REATOR-1).

Tipo de reator Conversao
Razao molar 40:1
Temperatura (2C) 281,63
Pressdo (kPa) 8270
Conversao (%) 61,56
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4.3.2 - Recuperacao de etanol

Como dito anteriormente, o processo de etandlise supercritica necessita de uma
razdo molar etanol-6leo muito acima das condi¢Bes estequiométricas (40:1). Desta
forma, para que se possa fornecer um maior grau de pureza aos produtos obtidos e evitar
um desperdicio de matéria-prima, apds a etapa de reacdo o excesso de etanol deve ser
recuperado e reciclado para o comeco do processo. Esta operacdo é realizada através da
coluna de destilacdo COL-1, na qual o etanol é o produto de topo e é obtido com uma
pureza de quase 100% (COR-10). A coluna COL-1 foi especificada com trés estagios
teodricos e opera com uma razao de refluxo molar de 1,5, 0 que permite uma recuperacao
de 99,99% do etanol. A coluna é operada a pressao atmosférica e com um condensador
total. A presséo e temperatura do condensador e do refervedor foram, respectivamente,
77,84°C e 100 kPa e 276,20°C e 100 kPa. As condig¢Oes operacionais desta operagédo

unitaria estdo sumarizadas na Tabela 13.

Razao de Refluxo 1,5
Numero de estagios de equilibrio 3
Temperatura do Condensador/Refervedor(2C) 77,84/276,20°C
Pressdo Condensador/Refervedor (kPa) 100
Recuperacgdo de etanol(%) 99,99
Pureza do etanol(%) 99,85
Vazio de destilado (kg/h) 3669

Tabela 13 - Condi¢des operacionais da coluna de destilacdo para a recuperacao do etanol.

Com o intuito de melhor visualizar o avango da separacédo do etanol dos demais
componentes da mistura, foi tragado um grafico contendo a fragdo molar de cada estagio
da coluna de destilagdo versus o respectivo estagio (Figura 16). No gréfico, o estagio
zero representa o condensador, enquanto que o estagio 4 representa o refervedor. A

entrada da carga ocorre no estagio numero 2.
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Figura 16 - Fracdo molar versus estagio da coluna, numerados do topo para o fundo (COL-1).

4.3.3 - Purificacao do biodiesel

A corrente de fundo da coluna de destilagdo COL-1 (COR-11), rica em biodiesel
e glicerol, deve passar por etapas de separacéo, a fim de se obter produtos purificados e
dentro das especificacfes necessarias para a sua comercializagéo.

Esta corrente possui uma natureza biféasica devido a diferenca de polaridade
entre o biodiesel e o glicerol. Para diminuir a solubilidade dos componentes na outra
fase, a mistura passa por outro trocador (TROC-3). Em seguida, a separacao de fases é
obtida através do uso do decantador DEC-1, que € constituido de 3 correntes de saida: A
COR-13 € uma corrente de venteio, por onde 0s possiveis gases presentes na linha
podem escapar, evitando uma pressurizagdo do sistema; a COR-15, rica em glicerol
(composigdo massica proxima de 99,97%), que é retirado do processo; e a COR-14, que
contém o biodiesel produzido (cerca de 80% em massa), 0 6leo de soja ndo reagido e
tracos de glicerol e etanol.

Vale ressaltar que o alto grau de pureza obtido na producéo do glicerol dispensa
a necessidade de outras etapas de purificacdo, além de possibilitar e permitir uma
utilizacdo nobre, como por exemplo, em farmacos, o que aumenta o seu valor de

mercado.
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O biodiesel entdo é finalmente obtido puro ap6s a segunda coluna de destilacédo
utilizada, a COL-2. O produto final alcangado apresenta uma pureza de 98,47% em
massa de biodiesel, 0,84% em massa de glicerol, 0,69% de 6leo de soja e alguns tragos
de etanol.

Uma vez que tanto o biodiesel quanto o 6leo de soja apresentam pontos de
ebulicdo elevados (354,8 e 456,9 °C, respectivamente), uma destilacdo a pressédo
atmosférica se torna dificil, pois esses compostos se degradariam antes de alcancarem a
fase vapor. Sendo assim, foi necessaria a reducdo da pressdo no interior da coluna, de
forma a reduzir as temperaturas de ebulicdo dos compostos.

Para que essa reducdo fosse feita, fez-se uso de um condensador parcial
associado a uma bomba de vacuo. Desta forma, vapor no topo da coluna foi retirado
(COR-17) contendo basicamente etanol e glicerol residuais, além de uma pequena parte
de biodiesel. A saida dos gases resulta na diminui¢do da pressdo no interior da coluna.
Além disso, a coluna COL-2 foi especificada para operar com setenta estagios teoricos e
uma razdo de refluxo molar igual a 9, o que permite a recuperacdo do biodiesel na
corrente COR-18. A corrente de fundo, COR-20 contém o 6leo de soja ndo reagido e
um pouco do biodiesel que ndo foi separado. A temperatura e a pressao no condensador
e no refervedor sdo respectivamente 293,2°C e 42 kPa e 320,8°C e 42 kPa.

As condigdes operacionais desta operacdo unitaria sdo mostradas na Tabela 14.

Tabela 14 - Condicdes operacionais da coluna de destilacdo para a purificacdo do biodiesel.

Razao de Refluxo 9
Numero de estagios de equilibrio 70
Temperatura do Condensador/Refervedor(°C) 293,2/320,8°C
Pressdo Condensador/Refervedor (kPa) 42
Recuperagdo de biodiesel (%) 81,16
Pureza do biodiesel (%) 98,47
Vazio de destilado (kg/h) 984,72

Para o melhor entendimento do processo de separagdo, foi tracado o grafico
fracdo molar versus estagio da coluna. O estagio O se refere ao condensador, enquanto o
estagio 71, ao refervedor. A alimentacdo desta carga foi feita na parte inferior da coluna,

no estagio 69. (Figura 17).
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Figura 17 - Fracdo molar versus estagio da coluna, numerados do topo para o fundo (COL-2).

4.4 - Dimensionamento dos equipamentos

Os principais equipamentos do processo foram dimensionados pelo proprio
Aspen HYSYS e os céalculos foram fundamentados nos principios apresentados em
SEIDER at al. (2003).

4.4.1 - Reator tubular

O calculo da dimensdo do reator foi realizado a partir das equacdes para
dimensionamento de reatores com auxilio do MathCad, uma vez que optou-se por
simular um reator do tipo conversdao no Aspen HYSYS e a partir desse software ndo é
possivel o dimensionamento deste tipo de reator.

Para realizar a etano6lise supercritica do 6leo se soja, testou-se um reator tubular,
ou PFR (Plug-Flow Reactor), que consiste em um tubo vazio por onde passa a mistura
reacional. Os reagentes sdo continuamente consumidos a medida que avangam no reator
ao longo de seu comprimento. O PFR possui manutencao relativamente facil e produz a
conversdo mais alta por volume de reator dentre os reatores com escoamento. No

entanto, ¢é dificil de controlar a temperatura no seu interior, podendo ocorrer pontos
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guentes quando a reacdo € exotérmica. De fato, artigos recentes sobre alcoolise
supercritica propdem o reator tubular como o reator ideal (KASTEREN e NISWORO,
2006). Vale considerar também que este tipo de reator é o mais ideal quando empregado
para conduzir reacdes de conversdo ndo muito alta, como é o caso da reacdo de
transesterificacdo do 6leo de soja em condicBes supercriticas, realizada por FALCAO
(2011).

O modelo empirico para a velocidade de reacdo ajustado a partir dos dados

experimentais de conversdo do 6leo de soja € mostrado pela Eq. 14.

—Ts1e0 = K * [TG]n Eq.14

Considerando que r é a velocidade de reacio de triglicerideos (mol.m™.min™) e

que a unidade da concentracéo de triglicerideos é mol.m™, se n = 2,33, a unidade de k

sera:
k — (mol.m®)™**  min™.
De acordo com FOGLER (2005), a equacdo de projeto do reator PFR é dada
pela Eq.15.
ax
FTG|entrada * d_;G = —Tsleo Eqg. 15

Onde:
Frglentrada — Vazao molar de triglicerideos na entrada do reator (mol.min™).

A integracdo desta equacdo resulta na férmula para o célculo do volume do
reator em m® (Eq.16).

XT6 1
V=F *
TG|entrada fO k*CJrlG|entrada*(1_XTG)n

dx Eq.16

Considerando k = 2,1998 x 10 e n = 2,33, a Tabela 13 ilustra os valores obtidos

do dimensionamento do reator.
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Tabela 13 - Dados do dimensionamento do reator PFR.

Vazdo volumétrica total (m3/min) 0,479
Concentracio de triglicerideos (mol/m?3) 72,81
Conversao em triglicerideos (%) 61,56
Volume do reator (m?3) 141,035

O dimensionamento da tubulacdo do reator foi realizado com base na perda de
carga. De acordo com as caracteristicas da corrente de alimentacdo do reator e
considerando uma perda de carga maxima de 5 bar, o didmetro interno da secdo
transversal foi calculado como sendo de 35 in (polegadas), aproximadamente.

Os célculos referentes ao dimensionamento do reator estdo incluidos no Anexo

Il deste projeto.

4.4.2 - Trocadores de calor

O dimensionamento dos trocadores de calor e das bombas foi realizado a partir
do calculo da energia necesséria, da simulacdo computacional, da utilizacdo de regras
heuristicas e conhecimento pratico de engenharia de processos para o calculo dos
demais parametros.

No caso dos trocadores de calor, uma vez que o simulador ndo faz aluséo ao tipo
de trocador utilizado, de acordo com o perfil das correntes do processo optou-se pelo
uso de unidades do tipo casco-tubo com 2 passes nos tubos e 1 no casco. Devido a sua
maior viscosidade e com o intuito de facilitar a manutencgéo e limpeza dos trocadores,
foi admitida a passagem das correntes do processo nos tubos, enquanto a agua de
resfriamento, ou vapor de aquecimento, fluia pelo casco.

O processo € composto por sete trocadores de calor, incluindo os dois
condensadores e refervedores das colunas de destilacdo. A escolha dos coeficientes
globais de troca térmica de cada equipamento foi feita de acordo com os valores médios
tabelados, obtidos de SEIDER et al. (2003).

As Tabelas 14 e 15 apresentam o0s dados operacionais relacionados ao

dimensionamento de cada trocador do processo.
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Tabela 14 - Dados do dimensionamento dos trocadores de calor.

Parametros TROC-1 TROC-2 TROC-3
Calor trocado (MJ/h) 5433 1806 1098
Coef. global de troca
térmica (kI/m’.h.2C) 1022,09 1022,09 2044,19
Area de troca térmica (mz) 78,39 24,02 6,96
Qualidade da utilidade Vapor d’agua Agua resfriada Agua resfriada

Condigdes da utilidade 291,3°C-7122kPa 25°C — 100kPa 25°C — 100kPa

Vazio da utilidade (ton/h) 3,72 72,24 41,21

Tabela 15 - Dados dos utilitarios térmicos das colunas de destilacéo

Parametros Condensador-1 Refervedor-1 Condensador-2 Refervedor-2
Calor trocado (MJ/h) 7690 9206 2466 3591
Coef. global de troca
.. 715,47 1022,09 715,47 1022,09
térmica (kJ/m2.h.2C)
Area de troca térmica (mz) 215,9 267,36 12,54 331,8
Qualidade da utilidade Agua resfriada Vapor d’agua Agua resfriada Vapor d’agua

Condigoes da utilidade 25°C — 100kPa 286°C - 7617 kPa 25°C—-100kPa  331°C-12991kPa

Vazio da utilidade (ton/h) 306,19 6,13 98,20 3,17

Haja vista que incrustacbes formadas, e também a formacdo de vapor, nos
cascos dos trocadores de calor responsaveis pelo resfriamento das correntes do
processo, poderiam resultar em danos a linha de processo, optou-se por uma diferenca
méaxima de temperatura de 6°C na agua de resfriamento. Em contrapartida, essa baixa
diferenca resultou em uma grande quantidade de utilidades necesséarias para executar o
resfriamento.

Vale também ressaltar que o valor obtido para o uso de utilidades foi baseado na
energia total necessaria em cada etapa de aquecimento ou resfriamento, sem ter sido
considerado nenhum tipo de integracdo energética entre as correntes do processo. Caso
tivessem sido consideradas as hipdteses de uma integracdo entre as correntes do

refervedor e as de entrada do processo para um pré-aquecimento da mistura etanol-6leo
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de soja, a demanda energética no primeiro trocador seria reduzida, resultando em uma

menor quantidade de vapor necessaria e, consequentemente, em menor custo.

4.4.3 - Bombas

Assim como no caso dos trocadores, o simulador ndo diferencia o tipo de bomba
que deve ser utilizado. No entanto, algumas consideracdes importantes podem ser feitas
apenas observando qual a funcdo que cada uma das bombas deve executar no processo.

Ao total, cinco bombas foram utilizadas no processo. As duas primeiras bombas
do processo (BOM-1 e BOM-2) sdo responsaveis por pressurizar as correntes contendo
etanol (COR-1) e 6leo de soja (Oleo de soja) até a pressdo de operacdo no reator, que é
igual a 82,70 bar. Visto o alto valor necessario a ser alcancado, o uso de uma bomba
centrifuga simples ndo é adequado. Desta forma, devem-se utilizar bombas multi-
estagio ou bombas de deslocamento positivo para executar essa operacao.

As bombas multi-estagios sdo constituidas de varios rotores seguidos em
diferentes estagios, onde cada rotor fornece uma certa quantidade de energia ao fluido,
que serd entdo somada, pressurizando o liquido. J& as bombas de deslocamento positivo
sdo responsaveis por fornecer uma determinada vazdo volumétrica, independente do
head necessario. Sua eficiéncia é maior que a das bombas centrifugas, uma vez que o
atrito € menor. Além disso, ndo costuma enfrentar problemas de cavitacéo.

Entre a coluna de separacdo do etanol (COL-1) e o trocador (TROC-3) ndo é
necessario o uso de uma bomba. O escoamento do fluido de um equipamento para o
outro se da pela diferenca de altura existente entre eles, ainda que a perda de carga seja
considerada nula.

Da mesma forma, deve-se considerar a existéncia da bomba antes da segunda
coluna de destilagdo (BOM-3). Apesar de ndo existir uma diferenca de presséo entre a
sua corrente de entrada e saida no simulador, ela foi representada para se considerar o
custo da pressurizacao necessaria para enviar a corrente 16 para dentro da coluna, que
certamente estaria em um nivel de altura mais alto que a linha de tubulacdo da COR-16.
Para efeito de calculo, considerou-se essa altura como sendo 2,5 m.

Por fim, as bombas colocadas apds a separacéo final dos produtos (BOM-4 e
BOM-5) sdo responsaveis por pressurizar novamente as correntes 19 e 21 a pressao

atmosférica e leva-las para 0s respectivos vasos de armazenamento.
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Os dados retirados da simulacao e utilizados no dimensionamento das bombas

estdo mostrados na Tabela 15.

Tabela 15 - Dados do dimensionamento das bombas do processo.

Parametros BOM-1 BOM-2 BOM-3 BOM-4 BOM-5
. Desloc. Desloc. , , ,
Tipo . . Centrifuga Centrifuga Centrifuga
positivo positivo
Fluxo volumétrico
21,38 8,93 9,45 4,93 4,21
(gpm)
Head (ft) 3701 3058 8,20 29,55 28,21
Poténcia (HP) 21,24 8,28 0,01 0,04 0,03

4.4.4 - Decantador e colunas de destilacao

O decantador foi dimensionado para uma operagdo continua com tempo de
residéncia igual a 1 hora. Além disso, considerou-se o equipamento como sendo um
vaso Vvertical, com razdo entre a sua altura e o seu diametro igual a 3. Para efeito de
calculo, uma margem de seguranca de 10% foi considerada, como sugerido em SEIDER
et al. (2003).

Por outro lado, as colunas de destilagdo foram dimensionadas a partir das
correlacdes presentes em SEIDER et al. (2003). As colunas foram consideradas como
sendo de pratos do tipo perfurado, com uma eficiéncia tedrica de 100%. Para o calculo
das alturas, considerou-se apenas a distancia entre os pratos (0,55m), sendo a distancia
entre os pratos extremos e o topo/fundo da coluna desconsiderada. (Tabela 16).

Tabela 16 - Dados do dimensionamento do decantador e das colunas de destilagéo.

Parametros DEC-1 COL-1 coOL-2
Diametro interno (m) 1,20 1,35 1,10
Altura (m) 3,60 1,65 38,5
Pratos tedricos - 3 70

E importante ressaltar que esse dimensionamento ndo englobou a anlise
hidrodinamica no interior das colunas de destilacdo e que o resultado alcancado visou

apenas uma estimativa geral do tamanho esperado para tal planta.
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4.4.5 - Outras utilidades e consideragoes

Em uma planta quimica, além dos equipamentos principais responsaveis pela
producdo, diversas outras estruturas auxiliares sdo necessarias ao processo, mas que ndo
foram consideradas no fluxograma. Entretanto, apesar de no presente trabalho ndo terem
sido feitas suas analises e dimensionamentos, é relevante que se tenha conhecimento de

suas importancias. Como exemplo, pode-se citar as seguintes instalacdes:

o Tanques de armazenamento para fornecimento de matérias-primas e

bombas

Para que se possa manter um funcionamento continuo da planta quimica, antes
das primeiras correntes do fluxograma devem existir tanques de armazenamento tanto
para o etanol quanto para o 6leo de soja. Além de garantir o suprimento de insumo, a
presenca desses tanques é importante do ponto de vista de controle, para evitar
disturbios nas correntes de alimentacdo do processo. O dimensionamento é funcéo da
vazdo necessaria na linha de producdo. Desta forma, de um modo bem rudimentar,
pode-se supor as dimensdes desse tanque baseado na planta proposta, de acordo com a
vazdo expressa no simulador.

Para esse dimensionamento, considerou-se que os tanques teriam a capacidade
méaxima igual a 2 horas de alimentacdo. Além disso, considerou-se uma razdo entre a
altura e o diametro do vaso igual a 3. Por fim, para que esse liquido possa fluir dos
tanques de armazenagem para a linha do processo, também devem existir bombas

centrifugas acopladas. Os resultados estdo mostrados na Tabela 17.

Tabela 17- Dimensionamento dos tanques de armazenagem dos insumos da reacéo.
Vazdo (m3/h) Didmetro (m) Altura(m)
Etanol 0,2288 0,7588 2,28
Oleo de soja 2,027 1,57 4,71

o Vaso de armazenamento para o biodiesel produzido, 6leo de soja

refluxado e bombas

Ao fim do processo de separacdo, o biodiesel produzido deve ser estocado em

um tanque, até que o seu destino seja determinado. Este tanque deve ter capacidade de
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receber e armazenar o combustivel sem permitir que 0 mesmo sofra alteracdes na sua
COMpOsicao.

De forma semelhante, foi considerada a necessidade de um tanque-pulméo para
a corrente de refluxo do o6leo de soja, ao fim do processo. A sua presenca é importante
para armazenagem do 6leo em caso de partida ou parada da planta e do ponto de vista
de controle, para evitar disturbios no processo durante a sua adi¢cdo. Mais uma vez,
bombas centrifugas sdo necessarias para encaminhar os liquidos de saida do tanque até
0 seu destino final.

As estimativas desses tanques foram feitas de forma semelhante aos anteriores e

os resultados podem ser vistos na Tabela 18.

Tabela 18 - Dimensionamento dos tanques de armazenamento de biodiesel produzido e 6leo de soja

refluxado.
Vazdo (m3/h) Didmetro (m) Altura(m)
Biodiesel 1,107 0,89 2,67
Oleo de Soja 0,9441 1,06 3,19

o Tambor de refluxo da segunda coluna de destilacdo (COL-2) e bombas

Apls a saida da corrente de producdo do biodiesel da coluna (COR-18), ela
passa por um condensador e segue para um tambor de refluxo, de onde serd bombeada
simultaneamente para dois locais distintos: uma parte segue para 0 vaso de
armazenamento de biodiesel, enquanto que a outra € refluxada de volta a coluna de
destilacdo. Além dessa funcdo, o tambor de refluxo é importante para evitar a cavitagcdo
da bomba.

Para executar a distribuicdo desse biodiesel necessita-se de uma nova bomba.
Vale lembrar que a coluna COL-2 opera a vacuo, ou seja, a corrente de saida se
encontra a uma pressdo mais baixa do que a pressdo do vaso de armazenagem, gque esta
a pressdo atmosfeérica.

A pressdo necessaria para levar a corrente de refluxo de volta a coluna de
destilacdo € superior aquela necessaria para levar a producéo do biodiesel para o tanque
de armazenamento. No entanto, opta-se pelo uso de uma mesma bomba para as duas
fungdes, de modo a evitar gastos e espacgo fisico da planta com uma segunda bomba
especifica para uma dessas fungdes. A pressao em excesso cedida ao biodiesel que vai

ser armazenado é reduzida com o auxilio de uma valvula.
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Para evitar que a corrente de refluxo aja como um distarbio na coluna de
destilacdo, é importante o0 uso de uma vélvula de controle, que atuard controlando a
vazdo de entrada do refluxo.

Sendo assim, é possivel observar que o funcionamento dessa coluna é muito
mais complexo do que foi mostrado anteriormente. A Figura 18 ilustra as utilidades
necessarias na secdo de absor¢do da coluna de purificagdo de biodiesel, conforme

comentado no paragrafo acima.

=
‘ Tambor de refluxo Vilvula
‘ : comum

Coluna de ‘ e —
~ r — M ———
purificacdo = A

do biodiesel

: Y,
= - "‘Q Ni— Vaso de
T ‘ armazenamento
L de biodiesel

Vélvula de controle

Figura 18 — Utilidades necessdrias na se¢do de absor¢do da coluna de purificagdo do biodiesel.

4.5 - Estimativa de custos do processo

4.5.1 - Custo dos equipamentos do processo

De modo geral, o custo dos principais equipamentos do processo de produgéo de
biodiesel de soja via etanolise supercritica foi calculado com base em equacOes
simplificadas que consideram o tipo especifico de equipamento, o tipo de material de
construgcdo utilizado, dentre outros fatores operacionais. Estas equacOes estdo
apresentadas no ANEXO IV deste trabalho.

Para realizar a estimativa do capital total de investimento, seguiu-se o roteiro
abaixo:

o Etapa 1: Preparar uma lista dos equipamentos;
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o [Etapa 2: Listar o custo de compra total e o custo ja atualizado para o ano
atual, para cada equipamento listado;

o Etapa 3: Somar o custo de compra de todos os equipamentos, multiplicar
pelos fatores de Lang e de transferéncia, para obter o custo de investimento ISBL;

o Etapa 4: ApOs encontrar o custo de investimento ISBL, multiplicar por 2,34
para chegar ao custo total de investimento.

E importante ressaltar que as correlagdes e os custos utilizados possuem base em
dolar (US$).

Os indices de atualizacdo do custo de compra dos equipamentos foram retirados
da tabela de indices CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index) e tiveram como
referéncia o ano-base de 2000, cujo indice de custo corresponde a 394. Baseando-se na
tendéncia histdrica dos valores, foi adotado o valor de 650 para o indice de custo do ano

de 2011. A Tabela 19 mostra o indice de custo para os anos entre 2000 e 2008.

Tabela 19 - Tabela de indices CE.
Adaptado da revista Chemical Engineering (2009).

Ano Indice CE

2000 394

2001 394,3
2002 395,6
2003 402

2004 444,2
2005 468,2
2006 499,6
2007 525,4
2008 575,4

Para atualizar esses indices de custo de equipamentos, considerando 0s gastos
relativos a instalacdo e a logistica, utilizou-se 0 Método de Lang. Desta forma, estimou-

se o investimento de custos dentro do limite da bateria (I;55;)-
I
Lispr = fo * fr * ZiE * Ceg i Eq. 17

Segundo SEIDER et al.(2003), o valor do fator de transferéncia de regido (f7) é
admitido como sendo 1,05, o que corresponde a um custo adicional com a logistica de

5% sobre o valor de compra dos equipamentos. O valor utilizado para o fator de Lang
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(f.), relacionado as plantas que processam fluidos, é igual a 4,74, isso que significa que
0s gastos de instalacdo sdo aproximadamente quatro vezes maiores do que 0s gastos
relativos & aquisi¢cdo dos equipamentos f.0.b. de processo.

A estimativa do capital total de investimento foi dada pela Eq.18.

I
Cerr = 2,34 = f1 * fr = Zia, * Cepi Eqg. 18

A Tabela 20 mostra os valores dos custos de compras, atualizados para 2011, das
principais unidades de processo requeridas no projeto, bem como suas dimensdes e 0

investimento total realizado em equipamentos ISBL.

Tabela 20 - Custo dos principais equipamentos e custo total em ISBL.

Equipamento Especificagao Ne de unidades  Cce ($.10°)
Reator 1 43,07
Colunas Destilagdo de etanol 1 37,94

Purificacdo de biodiesel 1 60,00

Bombas Deslocamento positivo 4 7,85

Centrifuga 6 44,83

Vasos Decantador 1 27,92

Vaso vertical 4 103,97

Trocadores de calor 7 849,12
Total de gastos com equipamentos 1174,60

Custos com instalagao 58,73
Investimento total com ISBL 5919,98
Investimento total 13852,76

O investimento total nos equipamentos presentes no interior do limite de bateria
foi estimado em aproximadamente US$ 5,9 milhdes, o que corresponde a R$ 9,7
milhGes. O valor estimado estd em concordancia com os resultados divulgados por
SOUZA (2010), que obteve uma estimativa de US$ 4,3 milhGes em investimentos ISBL
para uma planta de biodiesel de girassol em etanol supercritico, e também com 0s
resultados obtidos por WEST et al. (2008), no qual uma estimativa de custo de capital
total de investimento de US$ 2,15 milhdes foi obtida para uma planta de biodiesel a
partir de 6leo de canola em metanol supercritico. Essa diferenca pode ser atribuida as
premissas que foram consideradas neste trabalho e néo no trabalho apresentado por
SOUZA (2010), resultando no aumento de vazdo de mistura que atravessa 0s
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equipamentos e onerando 0s custos dos equipamentos utilizados. Ainda, neste presente
trabalho, relevou-se a importancia de alguns tanques de armazenamento e 0S mesmos
foram também contabilizados na anélise de custos.

Por outro lado, o investimento preliminar de aproximadamente US$ 13 milhdes
em equipamentos € considerado elevado, requerendo uma andlise econémica mais
profunda em relagdo aos gastos iniciais, para entdo ser possivel concluir a viabilidade

econdmica do processo.

63



CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES

A partir da analise dos modelos cinéticos propostos para a reacdo de
transesterificacdo do 6leo de soja via etandlise supercritica, foi possivel concluir que o
modelo empirico a dois parametros proposto para a velocidade reacional € o mais
adequado, uma vez que representou os resultados simulados com uma maior precisao.
Esse resultado esta de acordo com o de SOUZA (2010) para a etandlise supercritica do
6leo de girassol.

A simulagéo do processo proposto foi bem sucedida tecnicamente, uma vez que
os produtos obtidos apresentaram elevados graus de pureza, alcancando valores além do
determinado na legislacdo vigente no Brasil: para o caso do biodiesel, chegou-se a uma
corrente contendo 98,47% em massa do combustivel; e para o glicerol, uma com
99,97% em massa.

As estruturas quimicas dos reagentes da reacdo de sintese do biodiesel etilico de
soja demonstram a complexidade do sistema bifasico formado. No entanto, a razdo 40:1
de alcool/dleo utilizada resulta em uma mistura inicial contendo uma fracdo molar
aproximada de 98% de alcool, que se encontra em uma unica fase. Tendo em vista a
condicdo supercritica empregada, observa-se um dificil controle do processo para
manter a temperatura e pressdo elevadas, o que requer um grande gasto energético no
processo. O tipo, tamanho e sistema de controle do reator sdo também importantes nos
valores das conversdes. Embora este trabalho ndo tenha contemplado experimentos,
pode-se explicar a conversdo de 60% devido ao 6leo de soja a temperatura de 280°C,
que reagiu no limiar da fase homogénea.

Outra questdo importante a ser abordada € o emprego do modelo termodinamico
na simulagdo do processo. Devido a complexidade dos componentes da mistura e 0s
diferentes parametros (temperatura e pressdo) empregados, diversos modelos se
mostraram inadequados em representar o sistema em estudo. Por fim, optou-se pelas
equacdo de estado modificada PRSV e 0 modelo UNIQUAC, que apresentaram valores
coerentes para as correntes em diferentes etapas do processo. Haja vista a auséncia de
dados na literatura sobre o ponto critico do 6leo de soja e suas implicagfes na mudanca

do ponto critico da mistura ao longo da reacgdo, considerou-se apenas 0 ponto critico do
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alcool como comparativo, o que de fato é aceitavel, visto a sua grande presenca na
mistura.

Com relacdo a estimativa de custos dos principais equipamentos envolvidos no
processo, obteve-se um valor de acordo com o0s propostos em outros estudos sobre
producdo de biodiesel em meio supercritico. No entanto, o valor de US$ 13 milhdes
para o investimento total preliminar em equipamentos pode ser consideravelmente alto,
se for levado em conta que existe um risco quanto a sua lucratividade, necessitando de
uma analise técnico-econdmica para maiores afirmacoes.

Como sugestao para trabalhos futuros, recomenda-se:

o Realizar simula¢Ges computacionais de outras rotas tecnologicas com a
intencdo de analisar os diversos processos para a producdo de biodiesel técnica e
economicamente;

o Realizar um estudo de integracao energética do processo de transesterificacéo
supercritico, com o objetivo de avaliar a verdadeira demanda energética do processo.

o Realizar um estudo experimental do equilibrio liquido-vapor de cada um dos
pares triglicerideo-etanol e éster-etanol, visando ampliar os dados de equilibrio dessas
misturas binarias presentes na literatura;

o Realizar um estudo hidrodinamico em CFD do reator e da etapa de separacao,
a fim de reproduzir esse fendmeno e elaborar um calculo mais preciso das velocidades e
direcdes, visando a validacdo e otimizacao das condi¢cdes operacionais;

o Avaliar a influéncia e o emprego de outros modelos termodindmicos na
transesterificacdo do biodiesel etilico;

o Investir em pesquisa sobre a cinética da reacdo de transesterificacdo, visando
a andlise da viabilidade econémica do processo;

o Realizar uma analise econémica mais completa deste processo.
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ANEXO I MEMORIA DE CALCULO

Ajuste dos dados experimentais ao modelo cinético

Célculo do modelo cinético para a transesterificagdo supercritica do 6leo de soja para a
producao de biodiesel
(82,7 bar, 281,63°C e razdo molar 40:1)

—1C
I.QAL.:_ 10 .(.:.T.Q.Ir: 10_ 1C
1 - Dados Experimentais
0 0
10 0.2665
20 0.4302
t:= Xoleo :=
30 0.5296
40 0.6156
50 0.5948
tempo em min Conversao
08 T T
0.6 =
O
Xolew 4 . m
ooo
O
0.2 m
01 | |
0 20 40 60

2 - Determinacao do modelo a ser ajustado

Reacao somente influenciada pela concentracao de oleo
fx 1 X+@1-x"-1
dXx zZ(X,n) :=

JO (1-%" (1-%"(n -1

y(X,n) :=
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if X=1ARe(n) <1

X"(X, n):= |-

n-1 Azhgx,n):= 1 X-1
X+@1-x"-1 "ot @-x"(n -1
ifn=1
(1-%"(n-1)
Ca0:=291.: mol/m3 Conc. Inicial de Oleo no reator Batelada
Modelo a dois parametro (k,n) da conversao de 6leo
1
0 1 1-n
X(tk,n) =1 — [k.t.Cao(”‘ ) —}(n - 1)}
n-1
3 - Minimizacdo da funcdo objetivo a partir da funcdo Minimize
j = length(Xoleo) — 1 i=1.j Composicédo do vetor de dados experimentais

FO(k,n) = Y (Xoleo X(t,k,n))2
k := 0.0002 n :=0.9 Chute inicial

f = Minimiz¢FO,k,n)

ki:
_5 C

f = 2.2x 10
2.3286 nl:=f

0
0.2807
0.4276
0.5195
0.583
0.6299

Il
—

X(t,k1,nl) =

3.1 - Avaliacdo do Resultado (Soma dos erros guadraticos médios)

Erro em relacéo aos pontos exp.
utilizados na regressao

FO(K1,n1)
j-2

DQM := - 8.6881x 10 *



3.2 - Avaliacdo do Modelo a 1 parametro (Primeira ordem)

0 0

10 0.2665

20 0.4302
t:= Xoleo :=

30 0.5296

40 0.6156

50 0.5948
tempo em min Conversao

X1o(t,k10) :=1 — exp(—klot)

resid2 (k1o) := Xoleo — X1o(t, k10)
FOKo) = Y (Xoleo - X1o(t, k10))
klo :=0.0Z

kf := Minimiz¢FO2, k1o)

kf = 0.0236

FO2(kf) = 0.0162

3.3 - Avaliacdo do Resultado (Soma dos erros quadraticos médios)

FO2(kf)
ji-2

DMQ := = 53042 10 °

0.2103
0.3765
0.5076
0.6112
0.693

X1o(t,kf) =
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3.4 - Andlise Grafica dos Resultados

0
10 0.2665 0
20 0.4302
t:= Xoleo := 0
30 0.5296 Zero := 0
40 0.6156 0
50 0.5948
0
tempo em min Conversao Zero
T T
08 7
Xoleo -
XXX 06 RaCER .
X(t,k1,nl)
Xlo(t,k10)0 4| .-X' T
..x"
02 ‘ 7
0 I I
0 20 40 60
0.2 T T T T
X(t,k1,n1)—Xoleo olr K
[ ] ] [
X1o(t, kf)—Xoleo 0 L | - ~
[ ]
Zero
-01f N
~02 | | | |
~0 10 20 30 40

0

0

t,t,t

50

Diferenca linear entre os modelos e os dados experimentais, pelo tempo de reacao
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3.5 - Perfil de concentracdo em funcdo do tempo

0
10
20
30
40
50

tempo em min

Ca:= Cal0(1 — Xoleo)

Cg:

Ca 'Xoleoo

Ca ~Xo|e01

Ca -Xoleo2
Ca ~Xo|e03
Ca, .- Xoleo

Ca -Xoleo5

Ca=

(0)
(1)
(2)
(3

(4) 4

(5)

Xoleo :=

0.2912)
0.2136
0.1659
0.137
0.1119
0.118

0
0.2665
0.4302
0.5296
0.6156
0.5948)

Conversao

mol/L

Concentracdo da Glicerina

0.0569
0.0714
0.0725
0.0689
0.0702)

Ca0:=0.291 mol/L

AAAAAAA

Concentracgao de triglicerideos no éleo
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Concentragdo do Biodiesel

Ca(o)-(SXoIeo)0
Ca(l)-(3~XoIeo)1 .
Ca ., (3-Xoleo
o | S 0.1708
Ca(?’)-(3-XoIeo)3 b - 0.2141
(3 0.2176
Ca(4) (3 Xoleo)4
c 20l 0.2067
a . -(3-Xoleo
L~ () ( )5_ 0.2105
0.3 T T
O
Ca 02 .
ooo
Cg o
+++ |
Cb o o
01 -
+ + + +
+
0 | |
0 20 40 60
t
Concentragéo do etanol
Ca(o)-(40 - 3-Xo|eo)O
Ca(1)~(40 - 3~X0Ieo)1 11.648
8.373
Ca(z)-(40 - 3~Xo|eo)2 6.4229
Ce:= Ce =
Ca(s)-(40 - 3-Xo|eo)3 5.2616
Ca (40 - 3Xole0), 4.2708
4.5092/
_Ca(5)~(40 - 3~X0Ieo)5_

12

10




ANEXO II MEMORIA DE CALCULO

Dimensionamento de um reator tubular para a reacido de
etandlise supercritica

Reator para a etandlise supercritica do 6leo de soja

Dados retirados da Simulacao de Processos

Densidades da mistura reacional Vazao da mistura reacional Composicao: fracao molar
. . 3 mol
rho_mistura_materia := 297: — mol xoleo := 0.024

m3 Fe := 8549( T

kg

kg K

o Fe massa := 5665h—g
r

rho_mistura_massa := 196.!

Calculo da vazao volumetrica, vazao molar e concentracao do oleo

Fe m3 0.0245 mol

ve = - - ve =0.479 — Feoleo := Fe =34.908 —

rho_mistura_materia-6C min 60 min
Feoleo mol
Ceoleo := =72814 —
ve m3

Modelagem de um reator PFR para conversao de 0.6156

K := 2.1998% 10 ° n=2.328

vol (X) := Feoleo- ! dXx

J k-CeoIeon(l - x)n
0

Dimensionamento da tubulacao

Dados:
Vreator = 141.045°  Densidade := 207219 3k
ealor = 142 = 3 MM := 64.06610 —gl
m mo

3

m
qvol := 28,765 Viscosidade = 3.3910 “poise
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1 - Determinacao da Area da Secao Travsversal

gvol 0E
. . Area(Vrec
Area(Vrec) : Viec Di(Vrec) = (4. Area(Vrec) )) Lreator (Vrec) :=
T
\,II T T T T
\ Eatr = 0.04610 “rr
08F = C
b
. \\ m
Di(Vrec)0 61 \\ . Di(0.0lZS—) =35.518in
- x_“‘h“ S
04 Hh""“"--..._,__ 1
| | | |

02
0 002 004 006 008 01
Vrec

2 - Determinacao do numero de Reynolds

MM Densidade - Vrec-Di(Vrec)

Reynolds(Vrec) := Vismsidads

3 - Determinacao do fator f

f:-=0.0; Chute Inicial
Giver
Eatr
E _ _210g Di(Vrec) . 2.51
f 3.7 Reynolds(Vrec)-f

sol (Mrec) = Find(f)

4 - Determinacao da perda de carga

Lreator (Vrec) Vrec2
Di(Vrec) 2

hi(Vrec) := fsol (Vrec)-

deItaP(0.0lZSm) —3.742x 10°Pa
S

Vreator

Area(Vrec)

deltaP (\Vrec) := MM-hl(Vrec)-Densidade

79
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1
deltaP(\Vrec) e
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1x107
| | | |
0

1x10*
02 04 06 08
Vrec



ANEXO III MEMORIA DE CALCULO

Dados e calculos relacionados ao dimensionamento dos
equipamentos

Os custos dos equipamentos de processo consideram fatores de correcédo
relacionados com a pressdo do projeto, material de construcdo utilizado e o tipo

especifico de equipamento. Assim, para cada equipamento tem-se:

Fp— fator relacionado a pressao de projeto;
Fwm — fator relacionado ao material de construcéo;

Fr — fator relacionado ao tipo especifico de equipamento.

A equacdo para custo da maior parte dos equipamentos de processo é dada em

funcdo de um polinémio de logaritmos.

Cg = exp{Ay + A; * [In(s)] + 4, * [In(s)]? + -+ + A, * [In(s)]"} Eqg. 19

Onde:

Cg — custo base de compra do equipamento;
s — fator relacionado a dimensdo do equipamento;

A,, — coeficiente empirico de ajuste.

Por sua vez, o custo total de compra de um equipamento (C.g) é dado pela

seguinte equacao genérica:

CCE = FP*FM*FT*CB Eq20

Desta forma, a seguir s&o mostradas as equagOes de custo de compra para 0s
equipamentos presentes no fluxograma do processo de producdo de biodiesel, e ainda
para outros equipamentos de relevancia significativa. Para isso, as premissas de cada
calculo, as correlacdes e os fatores relacionados foram propostos por SEIDER et al.
(2003).
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1. BOMBAS
e Bombas Centrifugas

O custo das bombas centrifugas é estimado por:

Ccg = Fy * Fr+Cp

Eq.21
Onde:
Cy = exp{9,2951 — 0,6019 * [In(s)] + 0,0519 * [In(s)]?} Eq.22
O fator relacionado a dimensédo das bombas centrifugas é dado por:
S =Q*(H)? Eq. 23

Onde:

S —vazao volumétrica que passa pela bomba (gpm);
H - head da bomba (ft).

Premissas:

a) Bomba de estagio unico com velocidade de eixo de 3600 rpm;

b) Aco carbono como material de construgdo, para evitar problemas de corroséo.
(FM = 1,5 e FT = 1,0)

e Bombas de Deslocamento Positivo

O custo das bombas de deslocamento positivo € estimado por:

Cce = Fy*Cp Eq. 24

Onde:

Cy = exp{7,3883 — 0,26986 * [In(Py)] + 0,06718 * [In(P5)]%} Eq. 25

O fator relacionado a dimensdo das bombas de deslocamento positivo é dado

pelo valor de poténcia Py (HP), definido como a razdo da poténcia tedrica dividida pela
eficiéncia da bomba.
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Premissas:
a) Eficiéncia de 75% da bomba, de acordo com o software utilizado;
b) Aco inoxidavel como material de construcdo devido as condi¢cbes extremas de
pressdo nestas bombas.
(Fy = 2,2)

2. MOTORES ELETRICOS
Além das bombas, é necessario considerar 0s motores elétricos, responsaveis
pela conversdo de energia elétrica em trabalho de eixo. Assim, para cada custo de uma
bomba, acrescentar entéo o custo de um motor elétrico.

O custo dos motores elétricos é estimado por:

CCE = FT * CB Eq 26
Onde:
Cp = exp(5,4866 + 0,131141 * [In(P.)] + 0,053255 = [In(P,)]? +
0,028628 * [In(P.)]? — 0,0035549 = [In(P.)]*} Eq. 27

O fator relacionado a dimensdo dos motores elétricos é dado pelo valor de
poténcia P, (HP), definido como a razdo da poténcia da bomba dividida pela eficiéncia

do motor (n).

Premissas:
a) Eficiéncia dos motores ndo foi calculada, ela foi estimada em 90%, mesmo
sabendo que ela é dependente da poténcia de cada bomba;
b) Motor com velocidade de eixo de 3600 rpm e com selo do tipo a prova de
exploséo.
(Fr = 1,8)

3. TROCADORES DE CALOR
O custo dos trocadores de calor é estimado por:
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CCE:FP*FM*CB Eq29

Onde:
, . 2
Fp = 0,9803 + 0,018 + | “&2] 4 0,0017 | 2&2 Eg. 30
A’
FM = a+ [W Eq 31
Cs = exp{11,667 — 0,8709 * [In(A(ft))] + 0,09005 * [In(A(ft2))]?} Eq.32

Os dois parametros da Eq. 31 séo relacionados ao tipo de material utilizado na

construcdo do equipamento.
Premissas:

a) Trocadores de calor do tipo casco-tubo de cabeca flutuante (floating head);

b) Material de construgdo a¢o carbono para o casco (devido a corrosividade da
agua de resfriamento) e aco inoxidavel para os tubos (devido a elevada pressao e
temperatura dos fluidos viscosos no processo).

Logo, admitiu-se a=1,75 e b=0,13.
4. COLUNAS DE DESTILAGCAO e VASOS VERTICAIS
O custo das colunas de destilacdo e vasos verticais é estimado por:
CCE = FM * CB + CPL Eq 34
Onde, para torres de destilacéo:

Cy = exp{7,0374 + 0,18255 * [In(W)] + 0,02297 * [In(W)]?} Eq.35

Cp, = 237,7  D;¥53316 4 080161 Eq. 36
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E para vasos verticais:

Cs = exp{8,717 — 0,2330 = [In(W)] + 0,04333 * [In(W)]?} Eq. 37

Cp, = 285,1 x D;%73960 4 [ 070684 Eq. 38

O fator relacionado a dimensao das colunas e dos vasos é dado em funcéo do
peso (em Ib), do didmetro D; (ft) e do comprimento L (ft).

O peso pode ser aproximado pela Eq. 39.

W=m+xD;+ts)*(L+08%D;)xtg*p Eqg. 39

Onde:
ts — espessura da parede do vaso/coluna (ft);

p - densidade do material de construcéo empregado (Ib/ft®).

No entanto, para a coluna de purificacdo de biodiesel operada a vacuo, deve-se

considerar 0 seguinte peso:

W =5+ [0.0298 + 0.03088 * In(P) — 0.0005733 * (In(P))?] » V966 Eq.40

Com o intuito de agilizar os célculos de custos das colunas de destilacdo, a
estimativa do custo base da coluna de destilacdo operada a vacuo (coluna de purificacdo
do biodiesel) foi realizada com base nos céalculos realizados por SOUZA (2011),
chegando-se a US$60.000.

A espessura do vaso é obtida em funcéo do didmetro interno de acordo com a
recomendacéo proposta por SEIDER et al. (2003).

Premissa: material de construgdo aco carbono, visando evitar problemas de corroséo.

COL-1e VASO 2:
ts = 0,02604 ft paradft<D<6ft; p=4901b/ft3 ;Fy, =1,0

Demais VASOS:
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ts = 0,02083 ft paraOft<D<4ft ; p=4901b/ft3 ;Fy = 1,0

e Custo dos internos da coluna de recuperacao de etanol

O custo dos pratos que compdem a torre de destilacdo foi estimado por:

Cop = FrxFyx(nx*E)*(Cg Eqg. 41
Onde:
Cg = 369 exp(0,1739 * D;) Eq. 42
2,25
7 1,04147 Eq. 43

O fator relacionado a dimensdo dos internos da coluna é dado em funcdo do

numero de pratos tedricos n e do didametro da coluna D; (ft).

Premissas:
a) Utilizagéo de pratos to tipo Sieve;

b) Material de construgdo ago carbono, visando evitar problemas de corros&o.

5. REATOR

O custo do reator PFR é semelhante ao custo dos trocadores e conforme
recomendado em FOGLER (1999), pode ser calculado através de valores disponiveis
para o custo de tubos de trocadores de calor.

Neste trabalho, utilizaram-se graficos de custo disponiveis em PETERS e
TIMMERHAUS (1991) e na literatura sobre dimensionamento de trocadores térmicos,
para computar o valor de uma tubulagdo de didmetro 35 in Sch. 40. De acordo com 0s
dados disponiveis, uma estimativa de US$ 745,80 por pé de tubulagdo foi admitida,
chegando-se a um custo total base de US$ 26 105,45 para o reator PFR. O gasto
reportado engloba gastos com aquisicao, soldas e acessorios.

A Tabela 21 mostra os céalculos dos custos base de cada equipamento.
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Tabela 21 — Célculo da estimativa de custo base para cada equipamento considerado na simulagéo.

Fatores da
dimensdo do Cb (custo Fp (fator da Fm (fator do Ft (fator do
equipamento base) pressdo) material) tipo especifico)

Cce (custo de
Cpl compra do

equipamento)

Cce atualizado
para 2011

Vazdo :..-"" ,-""
(o) 9,45 / / /
BOM-3 Head (f) | 8,20 635,42 1924,28 / 15 1 2886,41 4762,58

Pb (HP) 0,01 % "'/7

Vazao L ’
| 4 % W

BOM-4 Head (ft) | 29,55 4304,89 2650,45 15 1 7 3975,68 6559,86
Pb (HP) 0,04 é é

Vazdo o y
421
(gom) f/ /
BOM-5 Head (ft) 28,21 3350,34 2487,17 15 1 3730,75 6155,74
Pb (HP) 0,03 4 /4

BOM-1 Pb (HP) 21,24 21,24 1327,42 7 2,2 7 2920,33 1898,22
BOM-2 Pb (HP) 8,28 828 1234,03 / A 2714,87 1764,66

ooma | PR | 2360 23,60 1077,89 W //// 18 //// W 1940,19 3201,32

ooms | PetP) | 920 9,20 526,66 W /////// W 948,00 1564,19

A (ft?) 843,78
TROC-1 843,78 19676,25 0,9803 3,069501662 59206,47 97690,68
P (psig)

A (ft2) 258,55
TROC-2 258,55 14882,28 0,9803 2,881437439 42037,58 69362,01
P (psig)

87




A (ft2) 74,92

TROC-3 74,92 14553,67 0,9803 2,713152943 38708,46 63868,96
P (psig)
A (ft2) 2323,93

Cond-1 2323,93 30536,72 0,9803 3,25525091 97446,40 160786,56
P (psig)
A (ft?) 2877,84

Referv-1 2877,84 34305,05 0,9803 3,297670809 110898,15 182981,95
P (psig)
A (ft?) 134,98

Cond-2 134,98 14210,72 0,9803 2,7897639 38863,57 64124,89
P (psig)
A (ft?) 3571,46

Referv-2 3571,46 38907,39 0,9803 3,341732137 127456,73 210303,60
P (psig)
W (Ib) 1854,33

Z‘::t:z;: coL-1 Di (ft) 4,92 1599,52 15280,61 1 2524,516946 / 17805,13 29378,46
L (ft) 5,41 A
r
n 3,00 /
Internos da coL-1 4,92 868,35 / 1 1 / 1,992185607 5189,74 8563,06
coluna Di (ft) 4,92 A
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Wi(b) | 1898 ,60 V y
Di (ft) 3,94 1898,60 12422,84 1 4498,94087 (A A 16921,78 | 27920 ,95
L (ft) 11,81 A A

w(b) | 762 42 7 5/
Di (ft) 2,49 762,42 | 8769 92 1 2321,003582 1109092 | 18300 03
L (ft) 7,48 A

VASO 1
W (Ib) 4061,81 y
Vth?::is VASO 2 Di (ft) 5,15 4061,81 | 17547 57 1 663645063 P ettt 24184 02 | 39903 64
L (ft) 15,45 A
W (Ib ,
VASO 3 Di (ft 2,92 1046,27 9815,34 1 2019,947513 Pl 12735 29
L (ft) 8,76 é

N

21013,23
W (Ib) 1486,71 V 7
Di (ft) 3,48 148671 | 11236 05 1 3768,729803 1500478 | 24757 88
L (ft) 10,46 A A

Restor LM A/ YA 1 Yo MWWWWW /7 7, wos | e o
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