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O crescente interesse em questdes ambientais e a grande incerteza relacionada ao preco e
producdo do petrdleo sdo indicativos de que a sociedade exige cada vez mais novas
tecnologias sustentaveis que oferecam uma alternativa a tradicional. O meio cientifico
responde a este chamado produzindo cada vez mais estudos sobre as diversas opcoes
possiveis e entre esta variada gama de possibilidades se encontra o Biodiesel. Dentre suas
vantagens pode-se citar sua biodegradabilidade, atoxicidade e principalmente o fato de
ser um combustivel renovavel. O Brasil j& demostra interesse nesta tecnologia ha pelo
menos 20 anos e este s tem aumentado. O interesse, além dos motivos gerais
supracitados, se d& também devido ao grande volume de 6leo diesel importado pelo pais.
O objetivo deste trabalho é realizar a sintese de um sistema de reatores na forma de uma
superestrutura, baseada nas heuristicas mais comumente aceitas e em seguida otimiza-la
para responder a questdo: qual a configuracdo de reatores que fornecera a melhor resposta
do ponto de vista econémico? Foram desenvolvidas rotinas no software MATLAB® com
a finalidade de esclarecer esta questdo. Ao final, foi mostrada a configuracéo 6tima dadas
as condic0es e restricdes apresentadas no decorrer do texto, assim como comparacdes e
discuss@es acerca dos resultados obtidos. As configuracbes que contém reatores de dois
tipos distintos apresentaram vantagens quando comparadas as configuracdes de reator de
tipo unico.
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The growing awareness in terms of environmental issues and the unaccountably many
uncertainties linked to the oil market are strong indicators that our society demands new
sustainable technologies as an alternative to the conventional ones. All around the world,
scientist are researching and writing papers about some of those feasible alternatives and
one of them is Biodiesel. Some of its many advantages are biodegradability, atoxicity and
the fact that it is a renewable energy source. Brazil has already produced some of the
greatest scientific advances on this area and the number of studies keep growing every
year. A very relevant motivational reason for that matter is due to the enormous volume
of diesel that Brazil imports every year in order to satisfy its internal consumption. This
work's main objective is to generate a superstructure of possible configurations based on
the common industrial heuristics for the biodiesel reaction and then find its optimum
value, in order to answer the question: Which reactor system configuration will provide
the best outcome considering the discussed restrictions? With the help of the specialized
software MATLAB® the author was able to answer that question. The single optimized
configuration’s results are discussed at the end, together with comparisons with the other
high yielding configurations. As a rule of thumb, the best results were obtained from the
configurations that contained both types of reactors.
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Capitulo | — Introducéo

I.1 — Histérico e Caracteristicas do Biodiesel

No ano de 1853 na Inglaterra, E. Duffy e J. Patrick realizaram com sucesso pela primeira
vez uma reacdo de transesterificagdo de Oleos vegetais, um feito que precedeu em
quarenta anos o primeiro motor Diesel funcional, criado pelo proprio Rudolf Diesel, em
10 de agosto de 1893 (RIBEIRO et al, 2012).

Em um discurso em 1912, Diesel ja mostrava uma visao muito a frente do seu tempo:
(traducdo livre) “O uso de Gleos vegetais em motores pode parecer insignificante hoje em
dia, mas estes 6leos, com o decorrer do tempo, tornar-se-do tao importantes quanto o
petroleo e o carvao no tempo presente (KNOTHE et al., 2010).

Diesel conseguiu que seus motores funcionassem até mesmo com 06leo de amendoim e
desde entdo o0 nimero de possibilidades de matérias primas s6 aumentou. Hoje em dia
pode-se encontrar producdo de biodiesel a partir de 6leos de soja, colza, linho, girassol,
palma, coco, canhamo e também gordura animal e sebos, borra de café, 6leo residuais,
algas entre vérias outras op¢oes (RIBEIRO et al, 2012).

Ao longo dos anos, o setor industrial apresentou diversas caracteristicas, problemas e
respostas para a producdo do Biodiesel. Em seguida seréo explicitadas algumas vantagens
e desvantagens que podem ser inferidas quando em comparacdo a outros combustiveis.

Uma das grandes vantagens do uso do Biodiesel como combustivel da matriz energética
automotiva € o fato deste ser funcionalmente semelhante ao 6leo diesel mineral - ja
utilizado nos dias atuais - significando a ndo necessidade de uma troca em larga escala
dos motores de ciclo Diesel presentes atualmente nos automoveis ao redor do globo
(APROBIO, 2018).

Esta vantagem decerto ndo € proibitiva a outras tecnologias, pois no cenario de declinio
do uso do Diesel e surgimento de novas tecnologias, certamente existiria um periodo de
atividade concomitante entre as tecnologias, no qual paulatinamente se realizariam as
trocas necessarias. Porém, na eventual possibilidade de escolha tecnoldgica, € de se supor
que favorecer-se-a a tecnologia que suplante a anterior mais efetivamente e que necessite
menor gasto com adaptacdes estruturais.

Mas outras vantagens, como por exemplo a existéncia de toda uma infraestrutura e de
grandes centros de pesquisa na area, sdo fortes indicativos de que o Biodiesel pode vir a
substituir pelo menos parcialmente e temporariamente a demanda atual de combustiveis.

Projetos de grandes refinarias de Biodiesel ainda sdo necessarios pois o fator de economia
de escala e vital neste segmento. Um grande problema e dificultador da tomada de
decisdes neste setor industrial € a grande, impactante e imprevisivel variacdo no preco do
barril do petroleo negociado mundialmente. Pode-se citar como exemplo a biorrefinaria
de Gray’s Harbor em Washington (EUA), com capacidade de producio de 380.000 m® de
Biodiesel ao ano, que sofreu um grande impacto nos anos de 2008 e 2009 devido a



variacdo do preco do petroleo e das matéerias primas para a sintese do biodiesel
(GIGAOM, 2009).

Além de projetos de biorrefinarias de grande porte, outra solugdo, como adotada no
Brasil, € o subsidio da producdo pelo governo, por meio dos leildes de Biodiesel em
conjunto com o uso da forca da lei para garantir seu consumo. Os produtores nacionais
sdo incisivos quanto a necessidade destes e visam a sua manutencao através de envios de
propostas de mudancas e ajustes para a ANP (EPBR, 2018).

Baseado nestas vantagens e desvantagens, o Biodiesel aparece como um importante ator
na dindmica mercadoldgica atual. Assumindo este ponto e tendo em vista que no cenario
atual o Biodiesel ainda ndo se configura como um projeto de investimento atrativo do
ponto de vista econdmico, cabe & academia se aprofundar nos estudos no que tange as
especificacbes, métodos, rotas, configuracdes da planta industrial, heuristicas e
procedimentos de modo a compreender melhor todas as alternativas originadas na sintese
do processo e — no ato final — otimizéa-las.

I.2 — Motivacgéo

Analisando os dados da Figura 1.1, no periodo de 1965-2005, € possivel constatar que o
consumo mundial de petréleo aumentou duas vezes e meia pelos dados da BP também
pode-se inferir que o consumo de carvao duplicou e o de gas natural triplicou. Para uma
visdo comparativa, considerar-se-4 que 0 consumo de energia triplicou nesse periodo,
enguanto a populacdo apenas dobrou em quantidade (RHODES, 2013). Ademais, no
periodo de 2005-2016 o consumo energético apresentou crescimento de 21,4% (BP,
2017).

A dependéncia de combustiveis fosseis ainda correspondia a cerca de 87% da energia
utilizada pelo planeta em 2013, sendo o petréleo o maior contribuinte, com 33% do total,
o0 carvao em segundo lugar com 30% e o gas natural com cerca de 24%.(BP, 2017).

Na Figura 1.1 pode-se analisar a influéncia do crescimento populacional sobre a producao
mundial de petroleo. O coeficiente de correlacdo de 95,3% corrobora a forte relacdo
comentada (WORLDOMETERS, 2018).

Devido ao crescente gasto energético necessario para a extracao, a descoberta de reservas
de petréleo de menor qualidade ou mais profundas e o aumento do consumo global, o
panorama indica que, salvo grande revolugéo tecnologica, em tempo finito a exploragéo
de combustiveis fésseis como nos dias atuais tornar-se-a inviavel ao menos do ponto de
vista econdmico/mercadologico (CAMPBELL, 2000).

A questdo ambiental € um dos principais drivers para a transi¢do energética. A projecao
atual é que em cerca de 30 a 40 anos o petroleo ja tenha sido substituido por outras fontes
de energia em suas mais diversas aplicagbes (CAMPBELL, 2000; PANWAR,
KAUSHIK, SURENDRA, 2011).



Populario Mundial (Bilhges)

Baseado no cenario descrito, cabe ao cientista buscar meios para solucionar esse
problema. Explorar uma destas varias alternativas é a grande motivacdo deste estudo.

— Predugts Mandisl szl — Poprlugtie Mundisl
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Figura 1.1 — Producéo de Petroleo e Crescimento Populacional (1965-2016)
Fonte: BP (2017)

Alternativas para matriz energética sdo plurais: pode-se investir em reatores de fissdo
nuclear, usinas hidroelétricas, células fotovoltaicas, usinas a base de energia eolica entre
diversas opgdes ja existentes e até mesmo ainda néo existentes. Uma destas alternativas -
muito pertinente no que tange a producdo e uso de energia em meios automotivos - sdo
0s combustiveis renovaveis, representados majoritariamente pela triade Biodiesel, Etanol
e Biogas.

A literatura apresenta uma extensa quantidade de estudos sobre desenvolvimento de rotas
tecnoldgicas, cinética quimica e processos de separacdo e purificacdo relativos a producéao
de biodiesel. Entretanto, poucos trabalhos buscam estudar o sistema reacional do ponto
de vista da engenharia de processos; este ponto complementa a motivacdo deste trabalho.

I.3 — Objetivo Geral

O objetivo geral deste trabalho é determinar a(s) configuracdo(agdes) 6tima(s) para um
sistema de reatores para producdo de biodiesel e detalhar suas caracteristicas fisicas e
econbmicas.

1.4 — Objetivos Especificos

Para que o objetivo geral seja alcangado, os seguintes objetivos especificos foram
identificados:

Produgio Mundial (Milhares de Barris)



e Elaboracéo de fluxograma base para o processo.

e Escolha de rota tecnolégica e desenvolvimento de analise econdmica da mesma.

e Identificacdo e selecdo de método de sintese de fluxogramas alternativos para o
processo de producdo de biodiesel.

e Desenvolvimento de rotinas em MATLAB® para otimizagdo de sistema néo linear
correspondente aos fluxogramas alternativos obtidos na fase de sintese.

e Estudo de caso para andlise do impacto da vazdo de alcool e do volume do sistema
reacional no desempenho do sistema.

I.5 — Estrutura Organizacional

O presente trabalho foi organizado da seguinte forma: o primeiro capitulo introduz o tema
discutindo um pouco da historia e vantagens e desvantagens sobre o uso do Biodiesel
como combustivel. Em seguida sdo discutidas as motivacdes que levaram o autor a
escolher o topico, bem como 0s objetivos a serem atingidos e a estrutura do trabalho.

O segundo capitulo aborda o Biodiesel do ponto de vista fisico-quimico, apresentando as
possiveis rotas tecnoldgicas e posteriormente focando na rota considerada
(Transesterificacdo Alcalina). Aborda-se matérias primas passiveis de serem processadas
na reacdo, cinética e catalisadores comumente utilizados. Por fim discute-se a dicotomia
entre metanol e etanol e sdo mostrados novos paradigmas e tendéncias de estudos na area.

O terceiro capitulo foca na construcdo do modelo econémico e da fungéo objetivo a ser
utilizada na etapa de otimizacao.

O quarto capitulo busca explicar metodologias possiveis de serem utilizadas para a sintese
de sistemas reacionais e posteriormente explicita a metodologia utilizada no presente
trabalho.

O quinto capitulo tem como objetivo explicitar os modelos e a metodologia de otimizagéo
a serem adotados no capitulo seguinte, o sexto, que contém a aplicacdo destes modelos e
metodologias para a reacdo de transesterificagdo alcalina com metanol. Os resultados de
tal aplicacdo sdo discutidos no final do mesmo capitulo.

O capitulo sete conclui o trabalho, fornecendo uma visdo sucinta dos resultados obtidos
e sugestdes.



Referencias utilizadas bem como as rotinas de codigo e outros documentos se encontram
em seguida e nos apéndices.



Capitulo Il — O Biodiesel
I1.1 — Matéria prima

Como j& discutido, existe uma ampla gama de matérias primas graxas — desde borra de
café, dleo de cozinha usado e gordura animal até dleos virgens — que podem ser usadas
para a sintese do Biodiesel. Para intuito de simulacéo, consideraremos neste trabalho que
a matéria prima serd um o6leo vegetal virgem com caracteristicas bem definidas. A
realidade, porém, pode ser divergente neste ponto, o que pode ocasionar a necessidade de
uma etapa de pré-tratamento da matéria prima graxa (FUKUDA, KONDO, NODA,
2001).

A presenca de agua acarreta o aumento de uma reacdo lateral a transesterificacdo, a
saponificacdo, na qual a base age como reagente e ndo como catalisador, atacando as
carbonilas eletrofilicas do triglicerideo e gerando, ao final, a mesma glicerina misturada
a um sal organico denominado genericamente de sabdo (DORADO, 2004). O baixo valor
agregado deste produto lateral juntamente com a dificuldade inerente de separacéo, torna
mandatoria uma etapa de reducdo de umidade visando evitar sua formacdo; esta etapa
denomina-se secagem.

Para a presenca de acidos graxos livres, uma possibilidade de solucédo é a neutralizacdo
direto com uma base forte para a formacdo de sabBes e sua posterior retirada
(MENEGHETTI et al., 2013).

1.2 — Producéo via Transesterificacdo Alcalina

Os primeiros estudos sobre 0 método de transesterificacdo alcalina remontam ao inicio
da década de 1920 e diversos alcoxidos foram testados em laboratério desde entéo.

Interessantemente, muitos métodos para a reacdo foram desenvolvidos nas décadas de
40/50 com o intuito de se produzir glicerina para uso em explosivos na segunda guerra
mundial (PAHL, 2005).

11.2.1 — Cinética de Reacéo

Freedman, Pryde e Mounts (1983) analisaram reacdes de transesterificagdo com algodéo,
amendoim, soja e girassol variando a razdo molar alcool:6leo, os catalisadores e as
condigdes reacionais, chegando a conversdes superiores a 90%. Os autores indicam razéo
molar 6:1 e temperaturas em torno de 60°C como condigdes ideais de reacao.

Outros autores indicaram os mesmos resultados, apontando também que a cinética de
reacdo segue modelo de segunda ordem reversivel ou pseudo-segunda ordem, no caso do
excesso de alcool (YOUNG, 2015).



As reacOes laterais constituem um sério risco para a producdo de biodiesel,
principalmente a saponificagéo causada pelo excesso de umidade e a grande concentracao
de acidos graxos livres (FFA), como ja discutido. Na Figura 11.1, pode-se observar o
equilibrio reacional entre as espécies indicadas:

==

(1) 2~ “Som RS S + ROH
Reacao de hidrolise do triglicerideo
0 0
(2) . » NaOH =—= I - ROH
R oOR a” N oNa*

Reacéao de saponificagéo do triglicerideo

(@)

(3)

=

=0
I
b

« NaOH ————e
R OH g SOoNa*

Reagé&o de neutralizagédo de acidos graxos livres

Figura 1.1 — Reagdes Laterais & Transesterificacdo. Fonte: Carneiro, 2010

11.2.3 — Catalisador

Os hidroxidos constituem a escolha primaria e principal para a funcao de catalisadores na
reacdo de transesterificacdo devido a seu baixo custo, grande disponibilidade e rapida
eficacia.

A quantidade recomendada varia entre 0,1% e 1% m/m em relacdo a matéria prima graxa,
dependendo do tipo da mesma (OLIVEIRA, 2008).

Os hidroxidos de Sodio e Potassio sdo geralmente 0os mais utilizados devido a seus
menores pre¢os (YOUNG, 2015).

1.3 — Andlise Metandlise vs. Etandlise

Como visto na secdo anterior, 0 reagente alcodlico é vital no processo de
transesterificacdo. O que deve ser avaliado € qual representante deste grupo deve ser
utilizado.



Otera (1993) sugere que a reagdo é dificultada com alcoois secundarios e terciarios,
ocorrendo de modo suave apenas com alcoois priméarios. A maior polaridade contribui
com uma maior velocidade de reacdo, restringindo entdo as escolhas vidveis a
praticamente metanol, etanol, propanol e butanol. Rotas com propanol e butanol sdo
pesquisadas (WINKLER e GHMLEING, 2006; HAJEK et al., 2017), mas ainda nao
possuem aplicacdo industrial considerdvel. Portanto, € simples perceber que o problema
se resume basicamente a dicotomia metanol/etanol.

O metanol é simples de ser obtido, pode ser gerado a partir da conversao catalitica do gas
de sintese a baixas pressfes (com reciclo para retirada de agua e outras impurezas) e
também a partir de outras biomassas (ELVERS, 1991; LAWTON e ROSENZWEIG,
2016).

As vantagens associadas ao metanol sdo majoritariamente de carater cinético (menor
tempo e temperatura de reacdo) e econdmico (em média, mais barato). Por mil litros de
produto final, utiliza-se 300 litros de metanol, enquanto que para etanol sdo necessarios
500 litros (EL-ASSAD et al., 2011). Além disto, o Etanol puro pode também ser utilizado
como combustivel e sua producdo e preco também dependem fortemente da industria
alimenticia, visto que as usinas produtoras podem optar pela producdo maior de agUcar
(KIRK e OTHMER, 2004).

A separacéo da glicerina, principal subproduto da transesterificacdo, também é facilitada
no caso da rota metilica, barateando mais ainda o produto final (SHIMAMOTO et al.,
2015).

Pontos negativos do uso de metanol sdo sua chama invisivel e sua alta toxicidade. Esta
ultima podendo resultar em morte, cegueira, disfuncBes renais e injdria cerebral
permanente (KRUSE, 2008). Outras fontes reportam resultados similares e alarmantes,
ao passo que o etanol apresenta riscos toxicoldgicos apenas em concentracdes bem
superiores e com severidades consideravelmente menores (LAWTON e ROSENZWEIG,
2016).

O etanol é preferencialmente utilizado onde seu preco é reduzido e também em projetos
de carater ambiental (devido a sua origem renovavel). No caso do Brasil, o etanol
configura como uma forte op¢do para a sintese, devido as extensas fontes de biomassa
passiveis de serem processadas, a ja grande e consolidada producdo deste insumo e ao
fato do metanol ser um produto de importacdo. Pontos negativos sdo a necessidade de
desidratacdo do insumo e as dificuldades associadas a separacdo da glicerina ao final da
reacdo (BOULE et al., 2016).

I1.4 — Rotas Tecnoldgicas de Producdo do Biodiesel

Com a fixacdo dos parametros de qualidade do produto desejado e seus limites minimos
definidos pela especificagdo da ANP, o primeiro passo para a analise da performance
consiste em uma analise de viabilidade das rotas reacionais para obtencéo do produto.

Devido a enorme variedade de matérias primas graxas disponiveis para a sintese do
biocombustivel e até mesmo de algumas variages possiveis em seus correagentes, € mais
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ainda recomendada do que apenas necessaria a producdo de biodiesel por diferentes rotas
quimicas. Suarez (2012) afirma, inclusive, que o paradigma de pesquisa deve mudar:
“hoje ndo h& uma Unica solugdo possivel, seja de tecnologia ou matéria prima, capaz de
produzir biocombustivel com eficiéncia econdmica e escala. Acredito que devemos
desenvolver tecnologias adaptadas as matérias primas de baixo custo disponiveis, ao
invés de tentar adaptar as matérias primas a uma unica tecnologia dominante.

Conhegamos entdo parte desta ampla gama de rotas possiveis para a sintese do biodiesel
existentes na literatura, entre elas: a Catalise Homogénea Alcalina, Catalise Homogénea
Acida, Catalise Heterogénea, Catalise Enzimatica, Fluidos Supercriticos e algumas
alternativas a transesterificacéo.

I1.4.1 - Catalise Homogénea Alcalina

A rota mais comum e difundida atualmente é a transesterificacéo via catalise homogénea
alcalina; provavelmente devido a suas vantagens estratégicas como menor tempo e
temperatura de reacdo e menor razao molar entre alcool e 6leo (FREEDMAN, PRYDE e
MOUNTS, 1984; FREEDMAN, BUTTERFIELD e PRYDE, 1986; YOUNG, 2015).

Além disto, a catalise pode ser realizada com os hidréxidos de sodio e potassio (ZHANG
et al., 2003a) - commodities relativamente abundantes e de baixo custo - e caso estejam
em concentracdes inferiores a 50% m/m e em temperatura de até 90 °C, podem ser usados
em maquinario de aco-carbono sem quadros extremos de corrosdao (DAVIS, 2000;
YOUNG, 2015).

A desvantagem vem das restrices de matérias primas, cujos teores de acidos graxos
devem ser inferiores a 0,5% em massa e 0 conteudo de agua inferior a 0,05% em massa
para eliminar completamente o risco de saponificacdo. Portanto, 6leos com estas
impurezas devem passar por uma etapa de pré-tratamento para diminuicdo de acidez e
umidade antes de seguir para a transesterificacdo, ou devem ser utilizados
preferencialmente em outras rotas (FREEDMAN, PRYDE e MOUNTS, 1984; YOUNG,
2015).

11.4.2 - Catéalise Homogénea Acida

A catalise homogénea acida é empregada majoritariamente em matérias primas graxas
com alto teor de &cidos graxos e 6leo de reuso (> 5% m/m). A umidade tambem deve ser
restringida a 0,5% m/m (YOUNG, 2015). O catalisador utilizado € o acido sulfarico e a
reacao se da em tempo maior quando comparada a catalise alcalina além de necessitar de
maior contetdo de alcool por unidade de biodiesel produzido (CANAKCI e GERPEN,
VAN, 2003). Davis (2000) e Young (2015) discorrem ainda sobre o risco elevado e o
controle necessario quanto a ocorréncia de corrosdo dos equipamentos utilizados com
catalisador em concentrag0es fora da faixa de 5% a 85% m/m.



11.4.3 - Catalise Heterogénea

Os beneficios da catélise heterogénea sdo chave na sintese de biodiesel. A possibilidade
de reuso do catalisador configura um potencial ganho econémico chamativo para a rota.
Segundo Oliveira (2008) e Supple (2002), porém, a velocidade de reagdo é comprometida
consideravelmente, necessitando de altas temperaturas e agitacdo para a sintese.

Di Serio et al. (2007) discorrem sobre os resultados de conversdo atingidos por outros
tipos de catalisadores, como ETS-10 e KF/ZnO e comparam ao final os resultados obtidos
com os resultados referentes a catalise homogénea.

A possibilidade de reuso do catalisador configura um potencial ganho econdmico
chamativo para a rota. Segundo Oliveira (2008) e Supple (2002), porém, a velocidade de
reacdo é comprometida consideravelmente, necessitando de altas temperaturas e agitagdo
para a sintese.

Marinkovi¢ et al. (2015) realizaram um review do uso de catalisadores contendo éxido
de célcio para a reacdo heterogénea, abordando seu uso puro, dopado, carregado ou em
misturas. Para a metandlise do 6leo de soja refinado com baixo teor de impurezas (0,02%
de acidos graxos livres), a conversdo atingiu 94,3% em uma hora, resultados compativeis
com os obtidos pela via homogénea.

11.4.4 - Catélise Enzimatica

A via bioldgica pode ser explorada para a producéo de biocombustiveis. Lipases (glicerol
éster hidrolases, E.C. 3.1.1.3) realizam a hidrélise dos ésteres do glicerol formando o
biodiesel. Duas das grandes vantagens desta via sdo: a tolerancia a niveis elevados de
acidez e também a baixa geracdo de efluentes para tratamento. O nimero de artigos e
cientistas explorando esta via cresce com o tempo e se acredita que em breve a tecnologia
podera representar grande porcentagem da producdo. Alguns micro-organismos de
possivel utilizacdo sdo Pseuddbmonas cepacia, Pseudémonas fluorescens, Rhizomncor
mieheri, Candida antarctica e Rhizopus oryzae (YOUNG, 2015).

11.4.5 - Reagdo em Meio Supercritico

O método favorece, através da elevagdo da temperatura e pressdo, a homogeneidade da
mistura, pois os alcoois em estado supercritico apresentam menos pontes de hidrogénio e
estdo mais dispersos em solucéo, podendo solvatar mais facilmente o reagente graxo. Esse
aumento de contato torna a reacdo mais célere, podendo chegar até mesmo a poucos
minutos (BAHADAR, 2015).
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Outra grande vantagem do uso de rotas supercriticas € a possibilidade de reacdo sem
catélise, o que reduz consideravelmente o custo de separacdo por unidade de produto. O
preco a ser pago aparece nas condi¢Oes reacionais: altas pressdes e temperaturas sao
necessarias, empurrando o preco de utilidades para cima, juntamente com um aumento
no investimento inicial para equipamentos mais robustos (SOARES, 2011).

A tecnologia ainda é considerada inviavel para uso industrial (KUSDIANA e SAKA,
2004; POSARAC e ELLIS, 2008; QUELHAS, 2012; WEST, 2012; YOUNG, 2015), mas
a grande quantidade de pesquisas no assunto € promissora. Uma grande vantagem, além
da citada, é a possibilidade de uso de matérias primas com maiores quantidades de alcool
e umidade.

11.4.6 - Alternativas a Transesterificacdo

Uma rota alternativa a transesterificacdo € a pirolise; a quebra da molécula devido a altas
temperaturas é atraente devido a redugdo do nimero de reagentes (alcool e catalisadores
sdo desnecessarios), porém apresenta baixo rendimento, formacao de produtos laterais
indesejaveis e alto custo de utilidades e equipamentos (OLIVEIRA, 2008).

Outra rota que tem recebido atencdo ultimamente é a interesterificacdo. Sua principal
vantagem é a geracdo do subproduto acetato de metila, de maior valor agregado que o
glicerol da rota transesterificadora (CASAS et al., 2013).

A esterificacdo também pode ser vista como uma rota alternativa para a sintese de
biodiesel, principalmente para uso com matérias primas de altissima acidez
(PISARELLO et al., 2010) ou com alcoois propilicos e butilicos (ZAHER e SOLIMAN,
2015). Villardi et al. (2016) investigaram a etandlise do residuo acido de soja via rota
supercritica.

I1.5 — Novas Tendéncias para o Biodiesel

Pesquisas mais recentes indicam a possibilidade de producéo de biodiesel por microalgas,
que apresentam célere crescimento, grande quantidade de 6leos passiveis de extracao,
subprodutos valorosos e variados métodos de cultivo e extracdo (CHEN et al., 2018).

Outro ramo de importante desenvolvimento diretamente relacionado ao biodiesel € o
desenvolvimento recente da gliceroquimica. Rotas para producdo de epicloridrina,
alcoois estratégicos (ex. 1,2 e 1,3-Propanodiol) (JIMBO, 2018) e até mesmo gas de sintese
a partir da glicerina sdo estudadas (MOTA et al., 2009) e o nimero de patentes na area
apresenta franco crescimento, com mais de 200 patentes registradas em 2014
(MONTEIRO et al., 2018).

Finalmente, existem também pesquisas envolvendo fungos (Cunninghamella japonica),
borra de café e até mesmo gordura de jacarés como matéria prima para a producao de
biodiesel (AYALASOMAYAJULA et al., 2012).
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Capitulo 111 — Modelo Econdmico

O objetivo de uma transformacdo quimica € a agregacgdo de valor, o que devera refletir
em lucro para quem realiza o investimento. Baseado neste pensamento, a funcgao objetivo
deste trabalho sera focada no modelo econémico do empreendimento.

A metodologia adotada neste trabalho para se avaliar os custos de producdo do biodiesel
¢ a mesma adotada por Young (2014) e Zhang et al. (2003b), inclusive as consideracdes
adotadas para os cOmputos dos custos interdependentes. O custo total de producédo € o
custo relacionado ao dia a dia de operacdo de uma planta e é dividido em trés categorias:
custos diretos, custos indiretos e despesas gerais (TURTON et al., 2009).

[11.1 — Construcdo do Modelo Econdmico

Para obter o resultado 6timo econdmico, deve ser montada uma funcdo objetivo
representando o modelo escolhido, para tal, deve-se entender a economia por tras do
Biodiesel.

A producdo de Biodiesel apresenta multiplas caracteristicas econémicas peculiares. A
seguir estdo listadas algumas destas peculiaridades:

a) Biodiesel no Brasil é vendido em leildes da ANP

O Programa Nacional de Producéo e Uso do Biodiesel da ANP tem a missao de reduzir a
dependéncia nacional do diesel, estimular e fortalecer a industria nacional, estimular o
uso e pesquisa de novas tecnologias, entre outros. Os leiloes foram 0 meio encontrado
para garantir a venda do produto de modo competitivo e transparente.

b) O Biodiesel tem seu consumo regido por forca de lei

A extrema maioria dos produtos do mercado esta fortemente sujeita as regras econdmicas
classicas, como por exemplo a lei da oferta e da demanda. O uso da forca da lei para o
consumo do biodiesel o torna uma espécie de mercado artificial, no qual a procura ndo
surge do mercado como um fator espontaneo. Isso se deve ao fato do produto ndo ser
lucrativo atualmente. Este fato impacta profundamente a dindmica de precos do produto
e afeta até mesmo o mercado de glicerina.

c) Prego do Petréleo/Diesel

Este fator € amplamente conhecido como um perturbador na dindmica dos precos de todos
0s produtos de modo geral, mas afeta especialmente o mercado de biodiesel devido ao
fato de ser um produto complementar ao mesmo.

d) Prego da Matéria Prima (principalmente o alcool)

Tanto o Metanol quando o Etanol apresentam variacGes de precos consideraveis e por
variados motivos (sazonais, combustiveis, alta no preco de produtos relacionados, entre
outros). A razdo de alcool/TG utilizada também aumenta a criticidade deste ponto, pois a
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razdo mais usada (6:1) reflete em um gasto elevado com matéria prima, mesmo que se
argumente que razdo efetiva seja de 3:1, considerado o reciclo de &lcool no sistema.
Segundo Young (2015), mais de 80% do preco final do biodiesel se deve a matéria prima.

Cabe notar que também ndo foram levados em conta na rotina os gastos relacionados ao
uso de utilidades. A explicacdo para tal consideracdo € que os dois principais custos
envolvidos no processo, 0 gasto com matérias primas (como vimos, maior que 80% do
gasto total) e 0 gasto com os reatores ja representam grande porcentagem do total real e
entdo podem ser aproximados por estes sem infligir grandes perdas de veracidade no
modelo.

I11.1.1 — Estimativas de custos de matérias primas e catalisadores

O cenério econdmico considerado neste trabalho remete ao primeiro semestre do ano de
2018. Os precos dos componentes envolvidos se encontram dispostos na Tabela 111.1.

Produto Preco (US$/kQ) Produto Preco (US$/kQg)
Oleo de Soja 0,6825 NaOH 0,7874

Metanol 0,3513 Glicerina Loira 0,3737
Biodiesel (1) 0,6781

Tabela I11.1 — Pregos dos componentes envolvidos nos processos (US$/KQ).

O preco estabelecido para o biodiesel foi 0 preco médio pago pelo produto no 61° Leildo
de Biodiesel realizado pela ANP, em junho de 2018 (ANP, 2018a). Todos 0S precos
relativos aos outros produtos, catalisadores e solventes foram obtidos no Sistema de
Anédlise das Informagdes de Comércio Exterior, da Secretaria de Comércio Exterior, do
Ministério do Desenvolvimento, Industria e Comércio Exterior, AliceWeb, em junho de
2018 (ALICEWEB, 2018).

111.1.2 — Estimativa de Investimento

Os custos de capital para a implantacdo de uma unidade greenfield de producdo de
biodiesel a partir de ¢leo diesel via catdlise homogénea alcalina com metanol
(investimento total) podem ser divididos em 5 categorias: investimentos relacionados a
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unidade de processamento (ISBL), utilidades, investimentos off-site, investimentos em
engenharia e capital de giro.

Seguindo os passos de Young (2014), o método utilizado neste trabalho para a estimativa
do investimento total necessario para a construcdo de uma nova planta de producéo de
biodiesel foi 0 método de Lang. Segundo Seider, Seader e Lewin (2003), 0 método possui
um grau de incerteza de +35 %. O primeiro passo consiste em se obter o preco F.O.B. de
aquisicdo de cada equipamento. Como essas formulas foram produzidas para determinada
época, € necessario atualizar os precos dos equipamentos para a realidade atual. 1sso pode
ser feito através da aplicacdo do Chemical Engineering Plant Cost Index (CE, 2016;
HAMEED, LAI e CHIN, 2009). Somando-se todos os precos de aquisicdo se obtém o
preco F.O.B total de aquisi¢do dos equipamentos. O valor total é multiplicado por 1,05
para levar em conta o transporte dos equipamentos até o local da planta. Em seguida,
multiplica-se o resultado pelo fator de Lang (f1), para se obter o investimento fixo. A
Equacao I11.1 representa o citado.

PCI
= ; 1.1
1:=105% f ¥ Z (Pmb) C; (111.1)

L
Aonde:

If: Investimento Fixo

PCI e PCIy: Plant Cost Index para ano de projeto e ano base
Ci: custo F.0.B.de compra do equipamento i

O fator de Lang é usado para se levar em conta 0s custos de instalacdo, instrumentacéo e
controle, encanamento, rede elétrica, construgdes auxiliares, aquisi¢do do terreno, custos
de construcdo e engenharia e taxas envolvidas. Para uma planta que opera apenas com
liquidos, o fator de Lang é igual a 4,8. Para se chegar ao investimento total, soma-se 0
investimento fixo ao capital de giro, estimado em 15% do investimento total.

Devido ao fato das correlagfes serem aplicaveis a custos nos Estados Unidos, foi incluido
um fator de nacionalizacdo como valor de 10% para os custos dos equipamentos (no caso
apenas reatores), no Brasil.

Baseado nestes pontos, o modelo econébmico aqui proposto consiste na modelagem
matematica do investimento necessario para a construgdo das plantas, na dedugdo dos
custos de producdo associados a fabricagdo de biodiesel e nas estimativas de receitas
obtidas de modo a gerar uma funcgao objetivo econdmica a ser otimizada posteriormente
na rotina.

A rotina otimiza a configuracdo dos reatores, elas ndo contém informagé&o sobre sistemas
de separacdo, purificagédo, bombeamento e nem fatores referentes ao uso de utilidades.

Para o presente trabalho, foi considerado apenas o sistema reacional, ou seja, apenas 0S
custos diretamente associados aos reatores estardo representados na funcdo objetivo
econdmica a ser otimizada. O somatorio final da Equacdo I11.1, na rotina, tornar-se-a
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apenas a parcela referente ao sistema reacional, como mostra a Equacéo I11.2. As demais
Equacdes completam o modelo de investimento assumido.

Investimento Fixo = 1,05 * fL * EquipsReacgao (111.2)
Capital de Giro = 0,15 * Investimento Fixo (111.3)
Investimento Total = Investimento Fixo + Capital de Giro (11.4)

Para correta comparacao temporal entre o investimento inicial e os valores de entrada e
saida futuros, foi montado um fluxo de caixa, como o mostrado na Figura I11.1.

Para o fluxo de caixa, foi considerado um horizonte de planejamento do projeto de
investimento de 20 anos de um greenfield, assumindo que o valor correspondente ao
Investimento Total sai do caixa no tempo zero e os Custos Finais de Producédo e Receitas
Totais como entradas/saidas anuais.

Regerta Recerta Regena Recerta Regerta Recerta Re<erta Receta Regena Recerta

o L T
oy

Custa Prad.  Custa Prad. Custa Prad.  Custa Prod. Custa Prad.  Custa Prad. Custa Prod. Custa Prod. Custa Prad. Custa Prod.

Re<erta Receta Re<erta Receta Re<erta Receta Recerta Receta Re<erta Receta

N N A
L]

usta Prad. Custa Prod. Custa Prad.  Custo Prad. Custa Prod.  Custa Prad. Custo Prad.  Custa Prad. Custa Prad.  Custa Prad.

Figura 111.1 — Representacdo do Fluxo de Caixa do Projeto Simulado

e Valor Presente Liquido (VPL)

No programa, os custos foram ajustados através do célculo do VPL para serem
comparaveis ao investimento. Todos os valores foram considerados no tempo inicial (t=0)
através do uso da Equacéo I11.5:
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n=20

VPL= > FCt/(1+0) (111.5)

Onde:

FCt representa o fluxo de caixa em determinado ano;
t o tempo, em anos desde o tempo inicial (t=0);

i representa a taxa de atratividade considerada

A taxa de atratividade foi considerada como i=10% a.a., devido ao fato de ser o valor
comumente associado a rendimentos industriais de baixo porte.

I11.1.3 — Custo dos Reatores
Para os reatores de transesterificacdo, usaremos a Equacdo I11.6:
Cv = exp{6,775 + 0,18255 * [In W] + 0,02297 * [In W]?}

O custo de instalacdo de plataformas e escadas pode ser obtido pela equacéo I11.7:

Cpl — 285 1 * D0,7396OLO,70684

Para W, vale:
W=m+x(D+ts)*(L+08x%D)=*ts*ps
t 10 b
= *—_—
s 2+S+E—12

onde Cv € o custo do vaso, que depende do seu peso W (Ib), D(m) é o didmetro interno
da coluna, L(m) é a altura do vaso, ts (mm) é a espessura da parede do reator e ps € a
densidade do ago carbono, que pode ser tomada igual a 0,284 Ib/in® para um projeto
preliminar.

Nessa equacdo, D é o didmetro interno do vaso. S € 0 maximo estresse permitido para o
material de construcdo do reator na temperatura de operacdo. Para 0S casos presentes
nesse trabalho, o valor de 13.750 psi foi adotado. O termo E corresponde a eficiéncia de
solda. Foi adotado o valor de 0,85, pois os reatores ndo foram muito espessas. Apos a
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obtencdo da espessura do reator, deve ser adicionado 1/8 de polegada para lidar com a
corrosdo do material.

Cada reator contém um misturador tipo turbina, cujo custo pode ser determinado pela
Equacdo 111.10. O custo da turbina depende da poténcia total necesséria para agitacéo do
meio. Seguindo a recomendacdo de Seider, Seader e Lewin (2003), foram utilizados 5 HP
por 1000 galGes para a agitacdo nos reatores e nos vasos misturadores dos sistemas de
lavagem, por conterem reagdes ou extracdes em meio bifasico.

Cturb = 2850 * Pp%>7
111.1.4 — Custos de Indiretos

Estes custos referenciam a origem do dinheiro, geralmente proveem de empréstimos
bancarios, emissdo de acfes ou debentures, ou capital proprio. Em caso de empréstimo
bancario, havera taxas de amortizacdo e de juros. No caso da emissdo de a¢des e bonus,
transfere-se parte da empresa aos socios. No caso de capital proprio da empresa, nao
recorrerd este débito (PETERS, 1990). Também se associa 0s custos de estocagem e
impostos a esta categoria, como na Equacao 111.11:

Custos Indiretos = Custos de Estocagem + Impostos + Juros
Aonde:

Custo de Estocagem
= 0,6 * (Custo Mao de Obra * Custo de Suporte Técnico
* Custo de Manutencao)

Impostos = 0,015 * Investimento Fixo

Juros = 0,005 * Investimento Fixo

111.1.5 — Custos de Diretos

Os custos diretos se subdividem em:

a) Custo de insumos e matérias primas
b) Catalisadores e quimicos especificos
¢) Custos de utilidades

d) Custos de mao de obra

e) Manutencdo e controle de qualidade
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f) Royalties

g) Impostos e seguros

h) Custos de transporte/frete
i) Outros

Os custos diretos de producao englobam o custo com a aquisicdo de matéria prima, 0
custo de catalisadores e solventes, o custo de mao de obra, supervisao técnica, utilidades,
disposicao de efluentes, manutencdo e reparos, suprimentos operacionais, encargos de
laboratério e 0 pagamento pela exploracdo de patentes e royalties. Os custos materiais sdo
obtidos a partir das vazdes utilizadas nas plantas e do preco de cada material, conforme a
Tabela 111.1. O custo com mdo de obra pode ser obtido a partir de uma estimativa do
namero de operarios requeridos na planta, por turno, que por sua vez pode ser feita através
da Equacéo I11.15:

Nop = (6,29 + 31,7P? + 0,23Nyp)°”

onde P é o numero de processos envolvendo transporte, distribuicdo, remocéo ou controle
de formacéo de sélidos, que considerar-se-a igual a um, relativo a separacdo de sélidos
no clarificador. Nvp € 0 NnUmero de equipamentos que ndo envolvem o manuseio de
solidos particulados, que engloba colunas, reatores e trocadores de calor (TURTON et
al., 2009). O custo de méo de obra é obtido multiplicando-se o nimero de operarios por
turno pelo fator de operacdo e pelo salario de cada operério, que neste trabalho foi
considerado igual a R$ 20,00 por hora. Estes valores foram os mesmos assumidos por
Young (2014).

Os custos de producdo indiretos englobam gastos com empacotamento e estocagem de
materiais, pagamento de impostos locais e juros. Os custos nessa categoria Sao
independentes do nivel de producédo da planta. A Ultima categoria, despesas gerais, refere-
se aos custos administrativos, distribuicdo e venda de produtos, pesquisa e
desenvolvimento. As equacfes abaixo descrevem o modelo utilizado, lembrando que
foram excluidos os custos com efluentes e utilidades.

Custos Diretos
= Custos Matéria Prima + Custos Catalisador
+ Custos Mao de Obra + Custos Suporte Técnico
+ Custos de Manutengao + Custos de Suprimentos
+ Custos de Laboratorio + Custos de Royalties

aonde:

MM,
CustoTG =Vazao TG * 5 * PrecoTg
tg
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Malcool

Custo Alcool = Vazao Alcool * * PrecoAlcool

Palcool
Custos Matéria Prima = Custo TG + Custo Alcool

Mcat

M
Custo Catalisador = Vazao Tg * 10 * PrecoCat

Custo de Suporte Técncico = 0,15 * Custo de Mao de Obra

Custo de Manutengdo = 0,06 * Investimento Fixo

Custo de Suprimentos = 0,15 * Custo de Manutengao

Custo de Laboratério = 0,15 = Custo de M3o de Obra

Custo de Royalties = 0,03 * Custo Final de Produgao

I11.1.6 — Despesas Gerais

(111.19)
(111.20)
(111.22)

(111.22)
(111.23)
(111.24)
(111.25)

S&o os custos relacionados a pesquisa, distribuicdo do produto e administracdo da planta.
As equac0es abaixo descrevem o modelo adotado na rotina:

Despesas Gerais

Aonde:

= Custos Administrativos + Custos de Distribuicao

+ Custos de P&D

Custos Administrativos = 0,25 * Custos de Estocagem

Custos de Distribui¢cdao = 0,10 * Custo Final de Produgao

Custos de P&D = 0,05 * Custo Final de Producao

(111.26)

(111.27)
(111.28)
(111.29)
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I11.1.7 — Estimativas de Receitas e Func¢do Objetivo Final

Finalmente, as formulas de receita e 0s somatorios dos custos, que completam o modelo
séo apresentadas nesta secdo, juntamente com a fungéo objetivo final.

e Receitas

As receitas foram estimadas para a venda do Biodiesel, o produto principal, e a glicerina
bruta, subproduto da reacdo. O preco de venda dos produtos aparece discriminado na
Tabela 111.1. Seus valores foram ajustados para Reais (R$) com a cotacdo do dia
29/12/2018, na qual o dolar correspondia a R$ 3,880.

A receita total, entdo, é a soma das receitas obtidas pela venda dos dois produtos
supracitados, como demonstrado na equacéo 111.30:

Receita Total = Receita Biodiesel + Receita Glicerina (111.30)

M
24 PrecoBD (111.31)

Receita Biodiesel = Vazao BD *
Pba

Mgli
pgli

* PrecoGli (111.32)

Receita Glicerina = Vazao Gli *

e Custo Total de Producao

Custo Total de Produgao
= Custos Diretos + Custos Indiretos + Despesas Gerais (111.33)

e Lucro Anual e Fluxo de Caixa

O fator 7920 da Equagéo 111.34 corresponde ao numero de horas Gteis/ano e
converte o resultado do balango anual de Reais/h para Reais/ano, para que este possa ser
comparado ao valor do investimento inicial pelo VPL.

Lucro Anual = 7920 * (Receita Total — Custo Total de Producao) (111.34)
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Para o fluxo de caixa, foi desenvolvido um loop do tipo for que itera de t=0 a t=20 e

calculava o mesmo, seguindo a Equacdo I11.35:

LucroAnual
(1+TMA)

Fluxo de Caixa = Fluxo de Caixa anterior +

e Funcdo Objetivo

Finalmente, a funcéo objetivo utilizada foi:

S = Lucro Final = VPL = Fluxo de Caixa — Investimento Total

21

(1.35)

(111.36)



Capitulo IV — Sintese do Sistema de Reatores

O presente capitulo visa desenvolver o sistema de reatores a ser otimizado posteriormente.

A complexidade na analise de rotas para o processo de sintese de processos perpassa duas
vias fundamentais (SMITH, 2005):

a) E possivel identificar/contabilizar todas as possiveis estruturas para a sintese?
b) Estas podem ser otimizadas de modo comparavel?

A explosdo combinatéria é a causa-raiz das complexidades supracitadas.
(PERLINGEIRO, 2004). Duas abordagens principais podem ser desenvolvidas para a
solucdo destas complexidades: a criacdo de uma estrutura irreversivel ou reversivel.

IV.1 — Estruturas

IV.1.1 — Estrutura Irreversivel

Smith (2005) sugere que o estudo das rotas tecnoldgicas deve seguir a seguinte diretriz:

e Inicio da analise pelo reator (entendendo-o como o principal local de converséo de
matéria prima em produto)

e Design do sistema de reciclo e de separagéo
e Rede de integracdo energética
e Escolha e design de utilidades

e Design de tratamento de efluentes e de descartes

Uma caracteristica vital do sistema em questdo € o seu modo de producdo (batelada,
continuo ou semi-continuo), o qual designa caminhos especificos a serem seguidos com
0 intuito de otimizar o processo global.

Na Figura IV.1, o “diagrama de cebola” codifica a hierarquia supracitada.
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Sisterna de
Separagao e Reciclo

Sisterna de Recuperacao
térmica

tilidades

Tratamento de efluentes

Figura 1V.1 — “Diagrama de Cebola” para estudo das rotas tecnoldgicas —
adaptado e traduzido de Smith (2005)

As desvantagens desta abordagem podem ser resumidas em dois principios:

a) Uma ou outra estrutura devem sempre ser objetivamente comparadas, porém cada
estrutura proposta ndo pode ser objetivamente analisada sem que o resto da
estrutura esteja presente.

b) A analise da estrutura 6tima pelo modelo supracitado néo é garantia absoluta do
atingimento de uma estrutura 6tima global. E possivel e frequente que se percam
beneficios de integracdo devido a falta da analise completa da configuracdo
proposta (SMITH, 2005).

A principal vantagem deste método é que o engenheiro consegue facilmente ter o controle
sobre as decisGes basicas e pode interagir com o design a medida que ele evolui,
configurando uma via mais flexivel e adaptavel (SMITH e LINNHOFF, 1988).

IV.1.2 — Estrutura Reversivel

Outra metodologia consiste em se criar uma superestrutura redutivel do processo e entdo
otimizéa-la. Inicialmente a superestrutura contara com diversos equipamentos e processos
redundantes que serdo eliminados ao longo do processo de otimizagéo.
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Quanto mais redundancias forem embarcadas na superestrutura, mais provavel sera que
configuracdo 6tima final aproximar-se-a da étima global (SMITH, 2005).

A etapa de modelagem é fundamental para tal procedimento. A funcdo objetivo a ser
otimizada deve conter toda a informacéao do sistema geral para que os resultados possam
ditar o caminho a ser seguido.

Trés percalcos associados a esta abordagem s&o:

a) A complexidade e grandeza de um modelo com todas as op¢Ges embarcadas em
sua superestrutura.

b) A formulacdo puramente matematica exclui do processo de andlise fatores
Importantes como seguranga, controlabilidade, impacto ao meio ambiente, entre
outros diversos fatores, caso estes ndo estejam incorporados ao modelo.

c) A complexidade matematica refletida na funcéo objetivo, caso esta compreenda
todas as opcOGes embarcadas, havendo a possibilidade de geracdo de
maximos/minimos locais com grande necessidade de poder de processamento
associado.

Uma correta sintese deve ponderar estes fatores ao mesmo tempo em que oferece certo
grau de flexibilidade. Uma resposta natural para este dilema é a adocao da estrutura de
cebola como abordagem principal e isso da a definigcdo do sistema de reatores um especial
destaque, por se tratar da primeira etapa do processo. Essa, portanto, é a estratégia seguida
neste trabalho, escolhido de modo a garantir uma equilibrada solugéo para o problema
descrito.

IV.1.3 — Sintese para a rea¢do de Transesterificacdo do Biodiesel

Inicialmente, considere-se o fluxograma base de todo o processo, na forma de um
diagrama de blocos, como mostrado na Figura IV.2.

Oleo
Oleo Tratado
impuro Pré-Tratamento > Etapa Reacional
—’v
A ]
) Reciclo &
> Residuos +— Integracéo
Energética
FAME
(Biodiesel) +— 3
Purificacéio ) Etapa de Sefparagao & .
A Reciclo
Glicerina  <+—
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Figura IV.2 — Representacdo do Fluxograma base do processo em diagrama de blocos



Considerou-se como corrente de entrada o 6leo puro, posterior a etapa de pre-tratamento.
Esta etapa nem sempre é mandatoria para a sintese do biocombustivel. A depender da
rota quimica escolhida, a quantidade de impurezas presentes na fonte lipidica deve ser
controlada e reduzida. O exemplo mais comum € a presenca de umidade, outro, a presenca
de &cidos graxos livres em grande quantidade (RAMOS et al., 2016).

A etapa de separacdo e reciclo também é fortemente dependente da rota quimica em
questdo. Para a Transesterificacdo Alcalina com metanol, primeiramente separam-se as
fases via decantacdo ou centrifugacéo, entdo elimina-se os restos de impurezas (restos de
catalisador, sabdes formados e metanol) por um processo de lavagem com agua. Outra
opcao é a destilacdo ou ainda filtragem com silicato de magnésio (GERPEN, 2005).

A etapa de purificacdo pode ser vista como uma extensdo da etapa de separacdo, com
objetivos especificos. Esta consiste na separa¢do do produto aquoso que contém glicerol
bruto (contendo cerca de 20% de &gua e residuos do catalisador). O destino deste
subproduto depende de vérios fatores como o preco de mercado da glicerina (glicerol
purificado), o custo de purificagcdo do mesmo e o proprio preco vigente do biodiesel.

Finalmente a etapa reacional, que configurara o ndcleo da analise deste trabalho. A grande
dificuldade da analise dos sistemas reacionais se deve ao fato destes quase sempre se
comportarem de modo ndo linear. A explosdo combinatdria das possibilidades também
contribui para 0 aumento do grau de complexidade dos sistemas (PERLINGEIRO, 2004).

O projeto do processo de modo geral tem como ponto principal a etapa reacional e esta
importancia é tdo acentuada que normalmente o projeto do resto do processo € feito apos
0 projeto da etapa reacional, sendo baseado nesta, justificando novamente a escolha feita
no capitulo 111 pelo 0 modelo hierérquico (“Diagrama de Cebola”).

Esse passo gera um inconveniente: o fluxograma obtido ndo é necessariamente o étimo
para 0 processo, Visto que este deveria ser obtido levando-se em conta diretamente todo
0 processo. Ao invés disto, obtém-se um fluxograma 6timo para a etapa reacional e depois
se aplicam melhorias (ex. integracédo energética) no processo completo (PERLINGEIRO,
2004).

O objetivo desta etapa € identificar o nimero, 0s tipos de reatores e como estes devem ser
organizados, de modo que as metas do projeto sejam atingidas, obtendo-se 0 maximo
lucro possivel, dadas todas as restricdes aplicaveis ao sistema.

Informacdes e restricdes sobre o sistema a ser otimizado devem ser previamente obtidas,
como os valores de alimentacdo inicial, as restricdes, 0 objetivo que se deseja atingir, a
estequiometria das reacfes envolvidas e todas as outras equagbes matemaéticas
relacionadas ao sistema.

Visando representar uma grande quantidade de configuracbes de modo sucinto, foi
elaborada uma superestrutura para o sistema em questéo.
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V.2 — Superestruturas

Schweiger e Floudas (1999) desenvolveram o conceito de superestrutura baseado em
ideias elementares da teoria dos grafos. A superestrutura geral inclui nés (que para um
processo quimico representam os equipamentos, no caso reatores), entradas, saidas e setas
de unido (que representam o fluxo de matéria entre os diversos nos). O resultado € um
grafo plano que representa todas as opgdes possiveis para 0 processo.

A Figura V.3 exibe 0 esquema da superestrutura onde h& uma entrada, trés reatores e a
saida do processo.

Reator

Reator
Reator

Figura IV.3: Exemplo de superestrutura com trés reatores

Um ponto vital ao se desenvolver a superestrutura para um problema de sintese de sistema
de reatores consiste na determinacdo de quais tipos de reatores serdo considerados. A
riqueza da superestrutura esta diretamente associada a variedade e quantidade de reatores
presentes e das conexdes existentes entre estes. A Figura IV.4 demonstra algumas
variedades de reatores existentes e seus parametros associados.

No entanto, uma quantidade excessiva de reatores ou de tipos de reatores possiveis pode
complicar desnecessariamente o problema, além de dar margem para o surgimento de
redundancias. O trabalho de Feinberg e Hildebrandt (1997) mostrou que todas as
composicdes possiveis para uma dada cinética reacional podem ser obtidas com dois tipos
fundamentais de reatores: reator de fluxo cruzado (CFR) e reator de tanque agitado
continuo (CSTR), em conjunto com correntes de conexao entre estes reatores. Portanto,
0 projeto da rede de reatores torna-se mais uma questdo de como arranjar/conectar entre
si estes tipos tradicionais de reatores do que uma especulacdo sobre novos tipos de
equipamentos.
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Figura 1V.4: Representacdo das unidades reacionais e seus parametros

Por este motivo, o0s seguintes tipos de unidades reacionais sdo considerados:

e Reator de tanque agitado continuo (CSTR)
e Reator de escoamento pistonado (PFR)

e Reator de mistura madxima (MMR)

e Reator de fluxo segregado (SFR)

e Reator de fluxo cruzado (CFR)

Supde-se que no CSTR héa mistura perfeita, de modo que ndo ha variacdes espaciais nas
concentragdes, temperatura e taxa de reacao.

Ja 0 PFR é um reator tubular onde ndo ha variacdes radiais de concentracdo, temperatura
e taxa de reacdo, ha apenas varia¢des na direcdo axial.

Os reatores MMR, SFR e CFR séo tipos especificos de reatores tubulares que possuem
correntes laterais de injecdo e/ou retirada de matéria. O reator do tipo MMR permite a
injecdo de uma corrente lateral, enquanto o tipo SFR permite a remogao de uma corrente
lateral de algum ponto do reator tubular. O reator do tipo CFR utiliza tanto a corrente
lateral de injecdo quanto a de saida, de modo que ele pode ser visto como uma
generalizacdo dos tipos PFR, MMR e SFR, ja que incorpora o0s aspectos destes trés tipos
de reatores em uma unica unidade reacional. Portanto, apenas os reatores do tipo CSTR
e CFR precisam ser considerados na superestrutura.
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Deve-se também adicionar a superestrutura nos que representem divisdes e misturas. As
diversas combinagdes possiveis entre as unidades reacionais, 0s nos, e as conexdes entre
estes elementos da superestrutura permitem a representacdo de varios fluxogramas
possiveis de modo conciso, sem que haja perda na qualidade da descri¢cdo dos mesmos.

V.3 —-Métodos para a Sintese de Sistemas de Reacgédo

Ha trés principais métodos utilizados para a sintese de sistemas de reacao:

e Meétodos Heuristicos: baseiam-se em regras que sdo criadas de acordo com
conhecimentos de praticas comuns em processos quimicos e que sdo aplicadas a
casos especificos. Geralmente sdo utilizados para reacGes mais simples e de
mecanismos completamente entendidos, podendo ser generalizados para casos mais
complexos.

e Otimizacdo matematica de um sistema de reacdo base: obtencdo de uma provavel
estrutura Otima através de métodos matematicos de otimizagdo aplicados a
superestrutura do problema. Esta abordagem sera tratada no Capitulo VI.

e Construcdo da regido acessivel (attainable region) no espacgo das concentracdes que
contém todos os sistemas de reacdo candidatos: constroi-se uma regido que contém
todas as concentracOes de saida possiveis do problema e busca-se a solucdo 6tima
dentre estas (HORN,1964 e GLASSER et al., 1987).

IV.3.1 — Métodos Heuristicos

A utilizacdo destes métodos ndo garante a obtencéo do 6timo global, mas existem grandes
exemplos de sucessos, havendo muitos processos industriais patenteados obtidos por
métodos heuristicos. Ha, também, casos em que a aplicacdo de heuristicas fracassa
totalmente.

Os fundamentos da sintese heuristica foram iniciados por Dale Rudd (1969) e seus
métodos foram modificados e atualizados por diversos autores. Rudd et al. (1969)
propuseram que a primeira etapa da sintese de um processo, para o qual ndo ha tecnologia
disponivel, é a decomposicao do problema em uma arvore de subproblemas, até que se
atinjam tecnologias ou estruturas conhecidas. Isto parte do pressuposto que a sintese de
um processo pode ser obtida por aglutinagdo de cada subproblema otimizado. Em cada
nivel de decomposicéo realiza-se uma anélise das alternativas criadas, prosseguindo-se a
decomposicdo em mais subniveis até que o grau de complexidade seja simples o
suficiente para buscar a estrutura otima. Desta forma, para os diversos niveis de
decomposicéo, a selecdo da estrutura 6tima dentre as alternativas requer a criacdo de uma
fungéo objetivo propria. A estrutura final mais adequada devera corresponder ao 6timo
da soma das funcGes objetivo. Esse método hierarquico nada mais é do que a aplicacéo
do “Diagrama de Cebola” de Smith (2005), também descrito por Perlingeiro (2004).
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Os meétodos heuristicos de sintese surgiram com a proposta de Rudd et al. (1973) de
utilizacdo de determinadas regras, denominadas regras heuristicas, para estabelecer
critérios de decisdo, ndo sé para a estrutura mais adequada em cada subproblema, como
também para a divis&o do problema em subproblemas. Desta forma, na sintese heuristica,
definem-se regras decorrentes da experiéncia acumulada, as quais podem ser atribuidos
pesos arbitrarios, permitindo a avaliacdo e comparagdo das alternativas hipotéticas de um
processo. As alternativas que melhor cumprem as regras heuristicas sdo consideradas
favoraveis e aquelas que ndo as cumprem sao descartadas. Desta maneira, obtém-se um
conjunto menor de alternativas do processo completo, que podem ser avaliadas por uma
funcdo objetivo global. A estrutura 6tima do processo deve corresponder ao 6timo da
funcdo objetivo global, obtido através de algum método matematico de otimizacao.

Atualmente, os métodos heuristicos sdo comumente aplicados em fases iniciais do
desenvolvimento de processos, uma vez que nessas etapas hd um namero muito grande
de configuracGes possiveis e pode-se, através de heuristicas simples e confidveis, reduzir
o numero de configurac6es plausiveis a serem analisadas, para posteriormente otimizar o
processo, utilizando-se técnicas matematicas. (EL-ASSAD et al., 2011).

IV.3.2 — Regido Acessivel

Esse método permite encontrar solugfes para problemas de sintese de processos e para
problemas de otimizacao. O conceito de regido acessivel foi sugerido por Horn (1964) e
desenvolvido por Glasser et al. (1987).

A regido acessivel é definida como o conjunto de todos os valores que podem ser obtidos
para as varidveis de estado e saida, levando-se em consideracdo todas as configuracdes
possiveis (entradas e condi¢Bes) de um determinado sistema de reatores.

Posteriormente, Hildebrandt et al. (1990) descreveram a regido acessivel usando um
método geomeétrico para sistemas de reatores, isto €, como o conjunto de todos os
resultados possiveis para o0 sistema considerado, que pode ser alcancado usando a
operacdo dos processos fundamentais dentro do sistema e que satisfaca todas as restricdes
a ele impostas, ou seja, para uma dada cinética e condi¢des de alimentacdo conhecidas
independentemente do tipo de reator e do fluxo utilizado no sistema. Todas as possiveis
estruturas para um determinado processo devem estar contidas na sua regido acessivel.
Uma vez encontrada a regido acessivel tem-se a certeza de que todas as combinacbes
dentro da familia de rede de reatores foram consideradas e que dentro deste conjunto de
solugdes se encontra a opgao 6tima de operacdo do processo.

Um método sistematico para construcao da regido acessivel foi proposto por Hildebrandt
e Biegler (cf. Seider) (1990), e pode ser simplificado de acordo com as seguintes etapas:

a) escolha do processo fundamental;

b) escolha e definicdo das variaveis de estado (p. ex. concentracao das espécies presentes)
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c) determinacéo da geometria das unidades de processo, escolha dos reatores ou sistemas
(p. ex. um CSTR, um PFR, combinacdo de CSTR e PFR, etc.);

d) determinacéo das condicdes de entrada (p. ex. concentracOes de entrada);

e) construcdo da regido acessivel, a partir da solucao das equacgdes do sistema de reatores
para a cinética desejada;

f) analise do sistema, a partir da regido acessivel obtida, tendo em vista a concentracao
do produto desejado.

V.4 — Metodologia Base

O trabalho “SINTESE DO SISTEMA DE REATORES APLICADO A PRODUGAO DE
BIODIESEL” desenvolvido por Alan Barbagelata El-Assad, Pedro Santiago e Rachel
Duarte da Silva Ladeira (2011) capta a esséncia das etapas de sintese e otimizacao
seguidas pelo autor e serviu de base para o presente trabalho.

Os autores encaram a sintese através da adocao das seguintes heuristicas:
1 — O sistema de reacdo possuira no maximo dois reatores.
2 — Quando o sistema possui mais de um reator, 0s reatores estdo dispostos em série.

3 — Quando o sistema possui um reator do tipo CSTR e um reator do tipo CFR, a ordem
dos reatores serd CSTR seguido do CFR.

4 — N&o serdo consideradas as correntes de feedback, by-pass e correntes laterais.
5 — Dois reatores PFR em série ndo serdo utilizados.

Desse modo, o resultado encontrado pelos autores se resume a quatro configuracdes,
sendo elas:

e um reator CSTR,

e um reator PFR,

e dois reatores CSTR em série e

e um CSTR seguido por um PFR em série.

Apobs a aplicacdo das heuristicas, as configuracGes foram otimizadas via rotina no
Software MATLAB® segundo fungdes objetivo conversio, seletividade, média aritmética
de conversdo e seletividade e produto entre converséo e seletividade, que compde o
rendimento.

Os autores desenvolveram rotinas de otimizagéo separadas para cada configuragéo a ser
otimizada, sendo em comum entre elas apenas as rotinas que representam os reatores e a
cinética das reacdes.

As rotinas de cinética e dos reatores eram resolvidas com o método fsolve para as
equacdes algébricas do CSTR e com o método ode45 para as equacdes diferenciais
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associadas ao reator PFR. A otimizacao era feita com o minimo da fungéo objetivo através
da rotina fminsearch do mesmo software ja citado e entdo o resultado final era invertido
e exibido.

A metodologia foi validada via Reacéo de Trambouze e entdo aplicada para a otimizacéo
de Biodiesel via transesterificacdo alcalina.

Os resultados encontrados pelos autores foram utilizados pelo presente autor para a
validacdo dos resultados das quatro configuracdes iniciais, que sdo casos especiais do
mesmo, e a partir de entdo serviram de guia para 0s demais resultados aqui obtidos.

V.5 — Metodologia proposta para a Sintese

O presente trabalho propde um método de resolugdo de problemas de sintese de sistemas
de reatores utilizando métodos heuristicos e métodos computacionais de otimizacdo em
conjunto.

A primeira abordagem para geracdo de fluxogramas abrandou restricGes e reduziu o
namero de heuristicas utilizadas se comparado a metodologia base. As heuristicas
utilizadas foram:

1 — O sistema de rea¢do possuird no maximo trés reatores.

Esta heuristica visa limitar o numero primariamente infinito de combinagdes possiveis
entre os reatores. O nimero trés foi escolhido por ser abrangente o bastante para a grande
maioria das aplicacdes industriais préaticas.

2 — Nao serdo consideradas as correntes de by-pass, correntes laterais e reciclos nas
configuragoes.

A heuristica 2 foi proposta baseada em conformacgdes mais usuais da industria e
representa grande reducéo do esforco computacional. Conforme explicado anteriormente,
o reator CFR corresponde a um PFR com reciclo e correntes laterais. Desta forma, a
aplicacdo desta heuristica reduz o reator do tipo CFR a um reator do tipo PFR, sendo esta
a nomenclatura adotada a partir deste ponto para se referir a este tipo de reator.

3 — Reatores PFR em série ndo serdo utilizados.

Esta heuristica elimina estas configuracdes que ndo fazem sentido fisico, haja visto que
dois PFR em série correspondem a um PFR de volume total igual a soma do volume dos
mesmaos.

Esta abordagem resume o espaco de solugbes a 25 configuragbes possiveis, que serdo
numeradas conforme a Tabela 1V.1. As configuracbes que contém reatores entre
parénteses indicam que estes se encontram em paralelo. Nas que ndo tiverem esta
sinalizacéo, os reatores se encontram em série.
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Ndmero Configuracgao

1 CSTR
2 PFR

3 CSTR- CSTR

4 CSTR - PFR

5 PFR_ CSTR

6 (CSTR) - (CSTR)

7 (PFR) — (PFR)

8 (CSTR) — (PFR)

9 CSTR - CSTR - CSTR
10 CSTR - CSTR— PFR
11 CSTR— PFR - CSTR
12 PFR — CSTR - CSTR
13 PFR — CSTR - PFR

14 (CSTR) — (CSTR) — (CSTR)
15 (CSTR) — (CSTR) — (PFR)
16 (CSTR) — (PFR) — (PFR)
17 (PFR) — (PFR) — (PFR)
18 CSTR — (PFR) — (PFR)
19 CSTR— (CSTR) — (CSTR)
20 CSTR — (PFR) — (CSTR)
21 PFR — (CSTR) — (CSTR)
22 (PFR) — (PFR) — CSTR
23 (CSTR) — (PFR) — (CSTR)
24 (CSTR) — (CSTR) - PFR
25 (CSTR) - (CSTR) - CSTR

Tabela IV.1: Possiveis configuragdes apos filtro heuristico

As configuragbes enumeradas sdo a consequéncia da combinacdo em série e/ou em
paralelo dos dois tipos de reatores-base:
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Figura IV.5: Representacédo de reator do tipo CSTR

Figura IV.6: Representacdo de reator do tipo PFR

O exemplo demonstrado na Figura 1V.7, referente a Configuracdo 20, contém reatores
em paralelo. Estas configuragdes obrigatoriamente passam por um divisor de corrente e
posteriormente por um misturador de correntes.

Figura I\V.7: Exemplo da configuracdo de numero 20

Para o presente trabalho, considerou-se a divisdo igualitaria de correntes (em bifurcagoes,
50% para cada ramo e em trifurcacoes, 33,3%), porém é possivel alterar este parametro
na rotina de otimizacédo do projeto.

As configuragdes 15 e 23 apresentam uma peculiaridade devido a esta divisdo em
particular: estas configuracGes serdo equivalentes. O autor optou por manté-las pois,
como dito, na rotina € possivel se alterar o valor de divisdo de corrente para valores
desiguais, o que levaria a resultados distintos para as configuragfes em questao.
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Ao se definir uma funcéo objetivo obtém-se, apds otimizacao, os valores 6timos tanto da
fungdo quanto de todas as variaveis envolvidas. Pode-se entdo comparar os resultados e
definir o fluxograma 6timo, com suas variaveis 6timas.

E importante relembrar que, devido a utilizagdo de heuristicas, os valores 6timos
encontrados ndo sdo necessariamente os 6timos globais do problema inicial, mas sim
6timos do problema reduzido, isto €, do problema ap6s a aplicagdo das heuristicas.
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Capitulo V — Metodologia de Otimizacao

Como descrito e desenvolvido anteriormente, a fungéo objetivo deste trabalho é de cunho
econémico.

V.1 - Fundamentacdo Tedrica

Buscar o ponto 6timo de um sistema (qualquer que seja sua natureza) € um objetivo antigo
do esforco humano. A matemaética evoluiu de modo ideal para funcionar como a
linguagem natural dos métodos de otimizagdo, principalmente por ser concisa, direta e
facilmente manipulavel (PERLINGEIRO, 2004).

A otimizacdo matematica envolve o conceito de funcéo objetivo, ou seja, uma funcéo
matematica representante de um modelo do que se deseja otimizar. Uma condicdo basica
para que o modelo seja otimizavel é que este possua pelo menos um grau de liberdade,
sendo este a entrada que variard em valor no modelo analisado. O resultado calculado
para a funcdo objetivo refletird as variacfes deste parametro e o processo pela busca do
valor 6timo global (SMITH, 2005).

A localidade ou globalidade da solugdo 6tima envolve a modalidade da fungéo, ou seja,
guantos méaximos/minimos ela possui no intervalo considerado.

S&0 necessarios critérios para a investigar os pontos 6timos. O primeiro e mais intuitivo
destes € que o gradiente da funcdo no ponto em questdo deve ser nulo. As desvantagens
dessa abordagem incluem: a possibilidade de maultiplos pontos com gradiente nulo
(multimodalidade), as descontinuidades das func¢des que fornecem valores distintos
dependendo do chute inicial e a possibilidade de pontos de sela, que sé&o pontos de
gradiente nulo que apenas representam transi¢des de curvatura, ndo pontos extremos reais
da funcdo. Portanto, para uma otimizacao sem restri¢@es, a condicdo de gradiente nulo é
mais necessaria do que suficiente (SMITH, 2005).

Além da funcdo objetivo, € comum se deparar com restrices de igualdade e de
desigualdade. Estas muitas vezes representam as barreiras ou limitacdes fisicas e
quimicas da realidade. Um exemplo é o tamanho (volume) do reator a ser limitado em
certo valor devido a disponibilidade de espago na planta.

As restricdes normalmente agem reduzindo o espaco de solugdes viaveis para o problema,
porém podem trazer dificuldades matematicas dependendo do método de otimizacgéo
utilizado, especialmente se introduzem regides ndo convexas (SMITH, 2005).
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V.2 — Otimizacdo Matematica

A formulacao do problema de otimizagédo envolve a definicdo das variaveis de entrada,
das equacOes que descrevem a superestrutura do sistema e da funcdo objetivo a ser
otimizada.

A modelagem matematica da superestrutura envolve as equacGes de balanco material (e
de energia, se for o caso) ao redor de todas as unidades da superestrutura: nés de
separacdo, nés de mistura e todas as unidades reacionais.

No caso especifico dos problemas de sintese de sistema de reatores, as variaveis de
entrada costumam ser definidas como as proprias concentracGes de entrada dos reagentes,
mas ndo se restringem a apenas essas variaveis, podendo ser utilizados outros parametros
como o volume dos reatores ou a razéo de entrada dos reagentes.

Neste tipo de problema, as equacdes do sistema sdo compostas pelos balangos de massa
nos reatores envolvidos (CSTR e/ou PFR), além das equacbes dos nds de amarragdo
existentes entre as correntes do processo (p. ex. correntes de feedback ou by-pass),
gerando um sistema de equacdes algébrico-diferenciais (EADs). As variaveis do modelo
sdo as vazdes e composicdes das correntes e volume dos reatores.

A modelagem matematica dos dois tipos de reatores é exibida nas Tabelas V.1 e V.2. As
tabelas indicam a notacdo utilizada nos sobrescritos e indices, respectivamente, das
equacdes matematicas.

Sobrescrito ' Corrente representada

A Alimentacao —r :
Indlce Conjunto
B Entrada Lateral PFR i Compnentes
C Entrada Principal PFR : Reacs
j eacOes

D Entrada CSTR

- —— k Reatores PFR
E Saida principal PFR | Reatores CSTR
F Saida lateral CSTR p Reagentes
G Saida CSTR D Produtos
H Produtos
M CSTR Tabelas V.2: indices utilizados nas equagdes
S Injecdo lateral PFR
T PFR
O Remocado lateral PFR

Tabelas V.1: Sobrescritos utilizados nas equagoes
e CSTR:

O balanco material (no estado estacionario) para as unidades do tipo CSTR tem a seguinte
forma:

Cﬂﬁg — c¢iFt = V" X;e v, riy Vi€l VlelL (V.1)
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Na Equacdo V.1, cﬁi e cf"i representam as concentracdes molares do componente i na
entrada e na saida, respectivamente, do reator I. F e F? sfo as vazdes volumétricas
de entrada e saida do reator I; v; ; € a matriz estequiométrica das reagdes que ocorrem e
77 ataxa dareagdo j no reator I.

e PFR:
Na modelagem do reator PFR, as seguintes suposic¢des sdo feitas:
e Fluxo estacionério, unidimensional,
e Injecdes laterais instantaneas e perfeitamente misturadas ao meio reacional,
e Ndo ha difusdo axial das espécies.

A equacdo diferencial (Equacdo V.2) que descreve o reator PFR é obtida a partir do
balanco material realizado ao redor do elemento diferencial de volume, dV.

Fr o T
dF’
F' ¢ 1
—_—0G |'='—|"
dF"”
F° T

Figura V.1: Elemento diferencial dos reatores tipo PFR

d(cﬁ‘iﬂf)_ s dFS ¢ dF?

— ; - i V.2
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Na Equagdo V.2, c;; representaa concentragdo molar do componente i dentro do reator,
ci.; sendo a concentragéo molar do componente i na corrente de injecdo lateral do reator

S

k. Ff é a vazdo volumétrica de entrada no reator k. Os termos ‘% e 2—? sdo vazoes
diferenciais a partir da corrente lateral de injecdo e corrente lateral de remocao,
respectivamente. Assim como anteriormente, v;; representa a matriz estequiometrica
das reacoes e r,g, ; ataxa da reacdo j no reator k. A variavel independente para a equacao

diferencial do PFR é o seu volume, V.

As condi¢Bes de contorno iniciais da equacgdo diferencial em questdo sdo as de
alimentacéo:

Cff-flv:o =cg; Viel Vkek (V.3)

Filyeo=Ff Vi€l VkeK (V.4)

As condicdes finais estdo associadas a saida do PFR através das restricbes impostas ao
sistema quando V = V',

Chil,_ = cki VIEI VkEK (V.5)
Fily=x =F¢ Vi€l VkeK (V.6)
A definicdo da superestrutura é bastante genérica, de modo que o modelo possa ser usado
em outras aplicacdes. No entanto, para que o problema possa ser resolvido, a
estequiometria das reacGes que ocorrem no sistema deve ser conhecida e 0s termos

cinéticos, rj, precisam ser explicitados em funcdo das concentragBes, em relacfes da
forma:

7}‘ — f}r(Cf,T) (V7)

Além das equacdes dos reatores, 0 sistema envolve também as equac6es dos nos entre as
correntes, onde ocorrem divisfes ou misturas. Estas equacdes sdo algébricas, envolvem
trés ou mais correntes do processo e possuem geralmente a seguinte forma:

e NO de Mistura
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F2

- @ F

F3
F1+F2+F3=F V)
F1%C1;+F2%C2; +F3+C3;= F+C; Vje] V9
e NO de diviséo
F2
RO
F1
F = F,+F, +F, (V.10)
C=Cj=0Cz;=0C3; Vi€ (V.11)

Para finalizar a formulacdo do problema é necessario apenas definir a funcdo objetivo a
ser otimizada. Esta etapa pode ser considerada crucial durante a elaboragdo do problema
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de otimizacdo, pois todas as variaveis de projeto do modelo proposto serdo ajustadas de
modo a obter o valor 6timo da funcao objetivo.

Nos problemas de sintese de sistemas de reatores existem duas possibilidades comumente
utilizadas para a funcéo objetivo:

e Conversao:

A conversdo pode ser definida como a quantidade de reagente consumida em relacédo a
quantidade de reagente introduzida no reator.

reagente consumido
Conversao = g _ (V.12)
reagente alimentado

e Seletividade:

Ja a seletividade é definida como a razao entre a quantidade de produto desejado formado
e a quantidade de reagente consumido no reator, ponderados pelos coeficientes
estequiométricos da reagao.

produto produzido

Seletividade = & * - (V.13)
reagente consumido

Finalmente, o produto da conversdo com a seletividade (rendimento) pode ser descrito
como:

) (V.14)
) produto produzido . o
Rendimento = & * - = Conversao * Seletividade
reagente alimentado

Neste trabalho, foram executadas as rotinas para funcGes objetivo seletividade,
conversdo, média aritmética entre seletividade e conversdo, produto entre seletividade e
conversao (rendimento) e a econémica.

Apos a definicdo do problema de otimizacdo, ja é possivel resolvé-lo para obter o valor
6timo da funcdo objetivo, existindo diversos métodos para solucdo deste tipo de
problema. Na literatura matematica especializada, os métodos e algoritmos de solucdo
sdo propostos de acordo com a natureza das equagdes do sistema e das restricOes
existentes nas varidveis (EL-ASSAD, 2011).

No caso da otimizacdo de problemas de sintese de reatores, as equacgdes algébrico-
diferenciais foram resolvidas pela técnica do caminho viavel, resultando em um problema
de Programacéo Né&o Linear Inteira Mista (MINLP), podendo ser resolvido utilizando-se
softwares de célculo numérico, como o MATLAB®, que possui funcionalidades
especificas para solucionar este tipo de problema.

Para realizar a otimizacgdo dos fluxogramas, escreveram-se rotinas em MATLAB® que
séo apresentadas no Apéndice Al deste trabalho. O software foi escolhido por possuir
métodos ja implementados para solucdo de problemas néo lineares, diferenciais e pacotes
para a otimizacdo de fun¢BGes multivariaveis, necessarios na resolucéo dos problemas.
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Nos problemas estudados as reagdes ocorrem em meio liquido. Assumiu-se, entdo, que o
volume especifico do meio ndo varia com a reagdo. Desta forma, a vazdo de cada
componente depende apenas da densidade do meio reacional, vazdo volumétrica ou
massica global e de sua concentracdo no meio.

Para cada tipo de reator utilizado (CSTR e PFR) foi escrita uma rotina do tipo function
contendo seus sistemas de equacdes. Estas rotinas tém como parametro de entrada a vazdo
global (massica ou volumeétrica), a concentracdo de entrada de cada componente e 0
volume do reator. Além disso, as rotinas também dependem explicitamente da cinética
das reacOes envolvidas, sendo, entdo, diferentes para cada problema estudado. No
entanto, a forma geral dos sistemas de equaces € proxima e as logicas de programacao e
resolucdo dos sistemas de equacdes sdo analogas.

Finalmente, criou-se uma rotina para a otimizacdo da menor superestrutura que contivesse
essas 25 configuracdes desejadas. Essa grande rotina resolve as sub-rotinas dos reatores
citadas anteriormente e organiza a resolugdo deles pelo input da ordenacdo das variaveis
binérias em um Unico vetor chamado ORDEM. A superestrutura utilizada é mostrada na
Figura V.2.
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X1

X2

CSTR

X7

A4

PFR

X1
Xs —
PFR
Xs X12
16 »|  csTR . CSTR
> PFR y PFR
X13
X3
CSTR
Xy
Xa >
PFR
Figura V.2: Superestrutura obtida apos a sintese
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Como dito, o vetor ORDEM consiste das varidveis binarias em ordem crescente, de modo
a formar o caminho desejado. Por exemplo, o Vetor Ordem correspondente a
configuracdo 20 (CSTR seguido de CSTR e PFR em paralelo), demonstrada na Figura
V.7, é

Ordem=[1001100011000];

indicando que os valores de Xy, X4, Xs, X9 € X10 S80 unitarios e os outros sdo nulos. As
variaveis binarias com valores nulos representam a auséncia total de determinado ponto
da superestrutura.

Além disso, essas rotinas definem as funcGes objetivo e determinam as varidveis de
entrada do problema, dependendo apenas das variaveis a serem otimizadas. A defini¢do
da funcéo objetivo deve ser estudada para cada caso.

Para resolver o sistema de equac6es da funcdo do CSTR, utiliza-se o comando fsolve (que
resolve uma funcéo, para os argumentos de entrada), uma vez que o problema envolve
um sistema néo linear de equag6es dentro de uma funcéo.

As opcdes de configuracdo e a chamada da fungdo podem ser vistas no trecho abaixo,
retirado da rotina.

$Configuracdo dos parédmetros de resolucdo das equacdes do CSTR
options = optimset (@fsolve);
options.MaxIter = le3;
options.MaxFunEvals = 1le3;

f = fsolve (@CSTR BD, x0, options, FA, V(cstr), FTIG, FBD, FDG, FMG, FGL);

No caso do PFR, diferentemente do trabalho de El-Assad et al. (2011), decidiu-se por
utilizar o comando odel15s (que resolve equagdes diferenciais), uma vez que o sistema de
equacdes diferenciais apresentava problemas devido a natureza stiff do problema. Caso
este seja o ultimo reator da configuracdo, a funcdo objetivo € entdo calculada, caso
contrério, o resultado segue para 0 novo reator.

As opcdes de configuracdo e a chamada da funcdo podem ser vistas no trecho abaixo,
retirado da rotina.

Vspan=[0 Vmaxpfr];

ic = [CBDO; CAO0; CTGO; CDGO; CMGO; CGLO];
options2 = odeset ('MaxStep', 0.1);
[VPFR,C] = odelb5s('PFR BD',Vspan,ic, options2);

Por fim, desenvolveu-se uma Ultima rotina que otimiza cada rotina que descreve um
fluxograma, utilizando-se o comando fminsearch (que busca o valor minimo local de uma
funcgéo).
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Como o metodo serve para minimizar fungdes, definiu-se a funcao objetivo como o seu
inverso, a fim de maximiza-la. Com os resultados da otimizagdo de cada uma das 25
configuracdes, pode-se determinar a configuracdo 6tima e os valores 6timos das variaveis
otimizadas.

O problema discutido, do tipo MINLP, foi resolvido por busca exaustiva, otimizando as
25 configuragdes resultantes da etapa de sintese.

Ha de se ressaltar que a cada iteracdo pelo menos um sistema de equacdes ndo linear
(diferenciais ou ndo) tem que ser resolvido, o que representa um esforco computacional
consideravel.

A Figura V.3 demonstra a estrutura hierarquica do programa em pseudocodigo:
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fminsearch fsolve QOdel5s

Rotina Biodiesel Rotina Otimizador Central BD Rotina CSTR_BD Rotina PFR_BD
/ e
Geravetor Ordeme Recebe e Inicializa variaveis
variaveis auxiliares |

p Cinética das reacoes de BD
e O [(ERITIf aplicada as equagdes dos

reatores

de otimizagio (FA e
Vs) Monta a configuragao

Qutput:Volumes
individuais, Volume

total, Vazao de | Se convergir
metanfal eVa.IOI." da Fornece Resultado
Fungio Objetivo

Calcula Fungao Objetivo }
Se nao

Figura V.3: Estrutura Hierarquica da rotina de otimizacdo implementada



O programa € iniciado com a rotina Biodiesel, que gera os vetores Ordem de cada
configuracdo, bem como os valores inicias das variaveis auxiliares que participam da
otimizacgdo (Vazdo de Metanol e Volumes dos Reatores). Esta rotina envia as variaveis
iniciais para a rotina Otimizador_Central_BD, que € o cerne do programa.

Esta rotina, por sua vez, inicializa varidveis fixas e monta a configuracdo conforme a
ordem enviada pelo vetor Ordem. Em seguida processa os reatores definidos e chama as
funcbes PFR_BD ou CSTR_BD, dependendo da configuracdo analisada. Estas duas
rotinas referentes aos reatores contém suas equacdes aplicadas a cinética das reacfes do
Biodiesel.

Por fim, a rotina Otimizador_Central_BD calcula a funcéo objetivo e decide sobre sua
conversdao, baseada em parametros determinados pelo programa. Caso ndo ocorra
convergéncia, a rotina é reinicializada e caso ocorra, os resultados séo devolvidos para a
rotina Biodiesel.

A rotina Biodiesel formata os resultados e os mostra na tela do programa, como mostrado
na Figura V.4:

|# Editor - Ch\Users\Rony' Desktopicodige final TCOBiodiesel.m

Bandiesel m Ctimaador_Central BD.m +
|<: s e e S
by = A= VolwpeaTotais = VolumesIndividuais =
-57.0172 18.3356 105.3218 105.3218 o D
-43 ., 8978 16,3000 26,3304 26,3304 o o
-65,2439 16.3533 105.3218 36.5960 BE.T257 o
-4&, 2871 16,8284 58,7190 43,1847 15,5343 o
-41,9484 14.7139 105.3218 26.3304 78,9913 o
-54, 3404 a.2274 105.3218 46.3489 5,978 o
=559, 0935 o, 9654 26.3304 13.1652 13. 1652 o
~B1.4636 a,7827 52.6609 39,4957 13. 1652 o
-85, 1471 13 . 5068 105.3218 15.1714 55,1794 3I0.9759
=E7. 7489 15,3671 105.3217 F4, 4ETT 53, 1406 17.7135
-67. 6247 14,7379 105.3219 31.29586 18,5217 55.5648
-EE5, 6855 14. 6464 105.3218 44, 6101 26.3304 34.3812
=43, 4005 15.3270 105.3218 26,3304 52,6605  246.3304
-130.3300 8.9890 102 . 5347 40, 6440 30,9453 30.9453
-141.3650 7.3458 35.1072 13,1642 13,1662 B. 7768
=112.7038 7.5717 35.1072 17.5536 B.T76E B8.7768
-85.7756 T.8630 26.3304 B, 7768 5. T768 8. 7768
-104. 1188 15.0348 19,7261 1.6826 B.0Z18 B.0Z18
=113.3735 15.2196 105.3271 29,0886 38,1192 38.1192
-124.5039 14.2943 34.8909 2.93356 B,TEET 23.2345
-S95. 8140 15.1317 105.3218 25,3304 Z6.BBED 52.3053
~B1.9969 7.5041 &, 6809 13.1652 13,1652 26.3304
=141.3650 7.3458 35.1072 13.1642 &, 7768 13.1662
-107.5526 7.7469 52 . 6609 18,6551 20,8406  13.1652
=125, 6234 T.4166 105.3216 29.8426 70.0557 11.4234

Figura V.4: Telas do MATLAB" com os resultados para a fungdo objetivo Econdmica
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Capitulo VI — Estudo de Caso: aplicacdo para producéo
de biodiesel via rota alcalina

O método de sintese de sistema de reatores proposto neste trabalho foi aplicado a
producdo de biodiesel, com o intuito de descobrir parametros 6timos na sua producao.
Para tal sdo necessarios: 0 estudo das rotas cinéticas de producdo e a escolha de uma
dessas rotas; 0 estudo dos parametros de interesse envolvidos no processo; a determinagéo
das variéveis a serem otimizadas; a defini¢cdo de um objetivo e consequentemente de uma
funcdo objetivo a ser maximizada; a definicdo de critérios de dimensionamento; e, por
fim, a implementacao do método e analise dos resultados.

V1.1 — Escolha da Rota Cinética

As rotinas CSTR_BD e PFR_BD contém respectivamente as equacdes algébricas e
diferenciais de cada reator associadas a cinética da reacao.

Noureddini et al. (1997) realizaram estudos para a reagdo entre metanol e 6leo de soja,
conforme adotado neste trabalho. Foram realizados muitos ensaios em um reator de
mistura, em batelada, todos a pressdo atmosférica, e variaram-se a temperatura e a
velocidade do misturador (expressa em numero de Reynolds). Partindo das reacdes vistas
em 11.2.1 e 11.2.2, obtém-se as constantes de equilibrio (k) e entdo pode-se montar o
modelo diferencial que representa tais reaces:

d[TG]

7 = ~FalTGIIAl + k2[DG][BD] — ks [TGI[A]® + ks[GL][BD]® (VI.1)
d[fff] =k, [TG][A] — k,[DG][BD] — k3[DG][A] + k,[MG][BD] (VI1.2)
d[ZG] = k3[DG][A] — k4[MG][BD] — ks[MG][A] + k¢[GL][BD] (V1.3)
d[thL] = ks[MG][A] — k¢[GL][BD] — k,[TG][BD]® — kg[GL][BD]? (V1.4)
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d[BD]

22— [T G114] ~ oIDGIIBD] + ka[DGIA] ~ ks MGIBD] (15
+ ks[MGI[A] — kg[GLI[BD] + 3k, [TG][BD]?
— 3ky[GL][BD]?
dl4]  d[BD] (V1.6)
dt  dt

Considerou-se a ocorréncia das trés etapas reacionais, cujas constantes cinéticas sao k1
até k6, além da reacdo instantdnea, cujas constantes sdo k7e k8. Para 0 caso
desconsiderando a ocorréncia da reacdo instantanea, k7e k8 sdo definidas como zero. O
conjunto de equagdes proposto esta ligeiramente diferente das equagdes propostas por
Noureddini et. al. (1997) e também encontradas no trabalho de Marchetti et. al. (2007).

As constantes cinéticas foram calculadas por Noureddini et. al. (1997) para 0 modelo
proposto, ajustando o0s pontos experimentais aos modelos, com e sem a reacao
instantanea. A Tabela V1.1 contém os valores das constantes cinéticas, calculadas por
Noureddini et. al. (1997) para a producdo de biodiesel através da reacdo de
transesterificacdo de 6leo de soja com metanol. As condi¢des para as quais as constantes
foram calculadas sdo 50 °C e nimero de Reynolds igual a 6400, que estdo de acordo com
as utilizadas industrialmente. Considerou-se, portanto, no presente trabalho, a reacdo de
transesterificacdo de 6leo de soja com metanol, via alcalina, a 50 °C e 6400 Re.
Utilizaram-se os parametros cinéticos considerando a ocorréncia da reagdo instantanea.

Constante Cinética Com reacao instantanea Sem reacao instantanea
k1 (L/min.mol) 0,049 0,050

k2 (L/min.mol) 0,102 0,110

k3 (L/min.mol) 0,218 0,215

k4 (L/min.mol) 1280 1228

k5 (L/min.mol) 0,239 0,242

k6 (L/min.mol) 7.00x 10° 7.00x 107

k7 (L¥min.mol?) 784x10° -

k8 (L¥min.mol?) 1,58x 10™ -

Tabela V1.1: Constantes Cinéticas consideradas para o trabalho
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V1.2 — Definicdo de parametros de projeto

Para a resolucdo do problema de sintese é preciso definir determinados parametros do
projeto, a saber: capacidade de producdo, varidveis a serem otimizadas e funcao objetivo.

VI1.2.1 — Capacidade Produtiva

O o6rgdo regulamentador do biodiesel no Brasil é a Agéncia Nacional do Petroleo, Gas
Natural e Biocombustiveis, ANP, que determina as especificacdes técnicas do produto e
as regulamentaces para a producdo e comercializacdo do biodiesel no pais. A producédo
é determinada pela Resolugcdo ANP N° 18, de 22.6.2007, que estabelece um valor minimo
de producédo de 10.000 L/més para a comercializacdo do produto. As especificagdes
podem ser vistas no Apéndice A2.

Baseando-se nesta resolucdo, decidiu-se realizar o presente estudo para a capacidade
minima de producdo mensal, isto ¢ 10.000 L/més. O valor da vazdo de biodiesel no
processo é calculado a partir da capacidade de producédo da planta, levando-se em conta
as seguintes consideracoes:

* A unidade produtora ird operar cinco dias na semana;

* A partida e a parada da planta consomem, cada uma, 1 hora por dia, resultando em um
regime de producdo de 6 horas;

* A planta funciona 21 dias por més.

Para este cendrio, a vazao volumétrica operacional de producao do biodiesel corresponde
a 79,36 L/h, ou seja, 1,323 L/min. A partir deste valor, calcula-se as vazdes molar e
volumétrica de entrada de reagente (6leo de soja) no sistema de reacdo. Para tal, foram
utilizados os valores das massas molares e densidades tanto do éleo de soja, quanto do
biodiesel, apresentadas na Tabela V1.2:

Massa Molecular, g/mol Densidade, g/L

Oleo de Soja 872,6 9
(calculado por balango de massa) {calculado)
Biodisel 292 2 882
(de dleo de soja) (National Biodiesel Board) (U.S. Department of Energy)

Tabela V1.2: Massas molares e densidades do 6leo de soja e biodiesel, Fonte: EI-Assad et al. (2011)

Para a determinacéo da vazéo do 6leo de soja na entrada do sistema de reacéo, considerou-
se um rendimento molar de 90%. O valor esperado para o rendimento da reacdo apos a
otimizacdo é superior a 90% (EL-ASSAD,2011), de modo que esta escolha € conservativa
e garante que a producdo real seja maior que a capacidade minima definida pela ANP. A
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vazdo de entrada de 6leo é determinada a partir da equacéo V1.5 e sera de 1,479 mol/min

de 6leo de soja.

Fbd = 0bd » P24

= *

Qbd * 5
mol

Fbd = 3,993 2~
min

Logo,
Fbd =09 * 3 * Ftg

mol
Ftg = 1,479 —
min

tg = 1,395 mol
Otg =1, min

V1.2.2 — Funcdo Objetivo

(V1.5)

(V1.6)

(V1.7)

(V1.8)

(V1.9)

Serdo discutidos os resultados da funcao objetivo econdmica cujo modelo se encontra
desenvolvido na Secdo Il1.1. Para efeito de comparacéo e validacdo, as rotinas também

foram rodadas para as seguintes func¢des objetivo abaixo:

[BD]
[MG] + [DG] + [BD]

fObj1 = Seletividade =

0bj2 =C =1 LT6]
fObj2 = Conversao = 1 = e ool
., __ Conversao+Seletividade __ [BD] _ [TG]
f0bj3 = 2 B ([MG]+[DG]+[BD] +1 [TG]inicial)/2

fObj4 = Conversao * Seletividade

_ [BD] ) [TG]
- ([MG] + [DG] + [BD]) i < B [TG]inicial)

(V1.10)

(VI.11)

(V1.12)

(VI1.13)
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V1.2.3 — Volume méximo

A fim de estabelecer um valor limite para os volumes dos reatores, definiram-se critérios
de volume méaximo. Segundo Van Gerpen (2004), um reator em batelada atinge mais de
90% de conversdo ap0s uma hora de reacéo, utilizando-se 6 mols de metanol para cada
mol de 6leo de soja, 0 dobro da razéo estequiométrica. No estudo da cinética de reacao
feito por Noureddini (1995), no entanto, os valores obtidos sdo de cerca de 80% de
conversao apos uma hora nas mesmas condic¢des. Considerando-se uma hora o tempo de
residéncia minimo para um reator em batelada que opere com uma razdo metanol:6leo de
6:1, pode-se calcular o volume minimo para que a unidade possa operar com a capacidade
tomada por base neste projeto, 10.000 L/més.

mol

Fa = 6« Ftg = 8,874 (V1.14)
min

tg = 1,395 :
Qtg = 1395 — (V1.15)

= 0,359 :
Qa =0, —— (VI1.16)

l
Qtot = 1,754 —— (VL17)

min

Qtot * tempoResidencia = Vminimo = 105,31 (V1.18)

Considerou-se que o volume méaximo do reator CSTR corresponde ao volume minimo do
reator batelada, uma vez que para volumes superiores a este valor a operagdo em batelada
se torna preferivel. Desta maneira, 0 volume maximo do reator CSTR € de 105,3L. Deve-
se notar que o tempo de residéncia serd menor caso o valor da razdo metanol:0leo obtido
na otimizacao seja maior do que 6. Para os reatores PFR definiu-se que o volume méaximo
(VmaxPFR) corresponde a um quarto (1/4) do volume méaximo do CSTR, uma vez que,
geralmente, é necessario um menor volume de reator PFR para se atingir uma mesma
conversdo. Além disso, para uma determinada conversao, s € viavel o uso do PFR se 0
volume deste for consideravelmente menor que o volume do CSTR (EL-ASSAD et al.,
2011).
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V1.2.4 — Enunciado, restri¢des e variaveis do problema de otimizagdo econdémico

O otimizador buscar o ponto 6timo da funcéo 111.36, explicitada novamente abaixo:

S = Lucro Final = VPL = Fluxo de Caixa — Investimento Total

As variaveis de otimizacao para os reatores do tipo CSTR séo a funcéo objetivo e a vazdo
de metanol, o volume total age como uma restricdo no problema. A primeira, representada
pela letra ‘S’, é a segunda saida da funcdo fminsearch e é a variavel principal a ser
minimizada nas configuraces que contenham este reator. A vazdo de metanol entra no
primeiro elemento do array ‘K’ e os volumes dos reatores entram como as demais
entradas do mesmo array, dependendo do numero de reatores do tipo CSTR presentes na
configuracdo em questdo. Os valores que compde o array de entrada sdo os chutes iniciais
para 0s parametros citados.

[K, S] = fminsearch (@Otimizador Central BD, [8 1 1]);

Para as configurac@es que contenham apenas reatores do tipo PFR, as variaveis também
sdo a funcdo objetivo e a vazdo de metanol com o volume também restringindo a busca.
A primeira variavel, ainda representada pela letra ‘S’, é a segunda saida da funcdo
fminsearch e é a varidvel principal a ser minimizada. A vazdo de metanol € representada

pelo output ‘F’ e seu chute inicial é o parametro de entrada da funcao fminsearch.

[F, S] = fminsearch (@Otimizador Central BD, 50);

O volume das configuracGes com este tipo de reator, vem da resolucdo das Equacdes
diferenciais, aonde se determina o span de possiveis valores, e a rotina se encarrega de
minimizar a variavel ‘S’ entre estes possiveis valores.

Vspan=[0 Vmaxpfr];

[VPFR,C] = odelb5s('PFR BD',Vspan,ic, options2);

O volume ¢ entdo associado a uma das varidveis globais (Vpfr, Vpfr2, VolParPFR1
VolParPFR2 ou VolParPFR3) e por meio destas retorna para a rotina Biodiesel.
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Seletividade

V1.3 — Aplicacdo do método e Resultados

Foram executadas as rotinas de otimizacao para as cinco funcdes objetivo explicitadas. O
Apéndice A3 contém as tabelas com todos os resultados obtidos, sendo eles: volumes
individuais dos reatores, volume total da configuracéo, vazao de metanol utilizada e valor
final da funcéo objetivo em questao.

VI1.3.1 — Aplicacdo e Resultados para Funcdo Objetivo Seletividade

10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
Configuragdo

Gréfico VI.1: Resultados obtidos para a funcao objetivo Seletividade

Dados Estatisticos:

Valor médio Obijetivo: 0,9975
Desvio Padrédo Objetivo: 0,0034
Maximo: 0,9998
Minimo: 0,9893

O valor maximo ocorreu nas configuracdes 7, 8, 16, 17, 22 e 24, 0 minimo ocorreu nas
configuracdes 15 e 23.

A funcdo objetivo seletividade apresentou valores muito proximos, o que fica evidenciado
pelo baixo valor de desvio padrdo obtido. Este fato é consequéncia direta da
independéncia desta funcdo objetivo em relacdo a vazao molar inicial de metanol.

Os valores obtidos sdo compativeis com os obtidos por EL-ASSAD et al. (2011).
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E perceptivel que a configuracdo dos reatores ndo representa um fator de diferencial
expressivo na seletividade final do sistema.

VI1.3.2 — Aplicacdo e Resultados para Funcdo Objetivo Conversao

100%
95%
| I I 90%

85%
10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25

Configuragdo

Conversao

Gréfico VI.2: Resultados obtidos para a funcao objetivo Conversédo

Dados Estatisticos:

Valor médio Objetivo: 0,9838
Desvio Padrdo Obijetivo: 0,0290
Maximo: 1,0000
Minimo: 0,8877

O valor mé&ximo ocorreu nas configuragdes 2, 4, 5, 7, 10, 11, 12, 13, 21, 22 e 24, 0 minimo
ocorreu na configuragéo 20.

Devido a auséncia de penalidades para altas vazfes de metanol, todas as configuracdes
apresentaram conversdes altas, com exce¢do da configuracdo 20, que apresentou
resultados ruins em todas as categorias.

Os valores obtidos sdo compativeis com os obtidos por EL-ASSAD et al. (2011).

54



Média Aritmética

V1.3.3 — Aplicacédo e Resultados para Funcdo Objetivo Média Aritmética

100%

95%
I 90%

85%

10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
Configuragao

Gréfico VI.3: Resultados obtidos para a funcao objetivo Média Aritmética

Dados Estatisticos:

Valor médio Obijetivo: 0,9836
Desvio Padrédo Objetivo: 0,0433
Maximo: 0,9999
Minimo: 0,7895

O valor méximo ocorreu na configuracéo 24, o minimo ocorreu na configuracéo 20.

Novamente, os valores observados foram muito altos devido a auséncia de penalidades,
14 das 25 configuracfes atingiram o volume maximo permitido pela rotina (105,3218
litros) e 16 atingiram a vazdo maxima de metanol (102,5429 mols/min).

Os valores obtidos sdo compativeis com os obtidos por EL-ASSAD et al. (2011).
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Produto/Rendimento

VI1.3.4 — Aplicacdo e Resultados para Funcdo Objetivo Produto/Rendimento

100%

95%
I I 90%
85%

10 11 12 13 14 15 16 17 18 19 20 21 22 23 24 25
Configuragdo

Gréafico VI1.4: Resultados obtidos para a funcdo objetivo Produto/Rendimento

Dados Estatisticos:

Valor médio Objetivo: 0,9739
Desvio Padrdo Obijetivo: 0,0569
Maximo: 0,9998
Minimo: 0,7444

O valor méximo ocorreu na configuracéo 24, o minimo ocorreu na configuracéo 20.

Novamente, os valores observados foram muito altos devido a auséncia de penalidades,
13 das 25 configuracfes atingiram o volume maximo permitido pela rotina (105,3218
litros) e 15 atingiram a vazdo maxima de metanol (102,5429 mols/min). E interessante
comparar o efeito que as penalidades exercerdo no resultado da fungdo objetivo
econdmica.

Os valores obtidos sdo compativeis com os obtidos por EL-ASSAD et al. (2011).
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V1.3.5 — Aplicacdo e Resultados para Funcdo Objetivo Econémica

Dados Estatisticos:

Valor médio Objetivo: -90,4640 Milhdes R$/ano
Desvio Padrdo Objetivo: 33,1981 Milhdes R$/ano
Valor medio Metanol: 12,3627 mols/min
Desvio Padrdo Metanol: 3,9326 mols/min

Os valores obtidos para a fungdo objetivo Econdmica constituem o principal resultado do
presente trabalho e por isso serdo mais longamente discutidos.

A funcdo econdmica, diferentemente das outras, ndo permitiu resultados de vazdo de
metanol altos, nem de volumes proximos do méaximo. Isso reflete diretamente o fato
destes fatores, nesta funcéo, serem penalizados devido a seus altos custos associados.

A funcéo objetivo penalizou as configuragcBes com maior nimero de reatores, o que ndo
ocorria nas fungdes objetivo anteriores, devido ao alto custo de investimento associado a
estes. E uma tendéncia nos resultados que quanto maior for o nimero de reatores da
configuracdo, menor tendera a ser seu valor da funcdo objetivo.

Pode-se notar que os valores obtidos para as configuracdes 15 e 23 foram equivalentes.
Esse resultado era esperado pois, como ja dito, se estabeleceu que as divisdes de correntes
seriam sempre igualitarias. Caso ndo a fossem, era esperado que estes resultados fossem
distintos, vale notar que esta configuragéo atingiu o pior resultado dentre todas.

De modo geral as configuragcbes com reatores pistonados obtiveram resultados mais
positivos do gue as configuracdes analogas com reatores CSTR.

Os volumes totais obtidos também demonstram de modo geral, mesmo que em menor
escala, uma queda em seu valor devido a penalizagdo da funcédo objetivo.

A configuracdo mais vantajosa (maior lucro) foi a configuragdo 5, que corresponde a um
PFR seguido por um CSTR em série.

Pode-se atribuir esse resultado a alguns fatores como:

e A presenca dos dois tipos de reatores na configuracdo, que pode ter buscado se
aproveitar das melhores caracteristicas de ambos.

e A inexisténcia de um terceiro reator diminui consideravelmente os gastos com
equipamentos, afetando diretamente o custo de investimento.

O desempenho fortemente negativo da configuracdo 14,15 e 23 (trés CSTR em paralelo
e dois CSTR em paralelo com um PFR, respectivamente) também pode ser entendido
como uma consequéncia direta dos pontos listados acima.
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Reiterando o citado, a configuracdo 4 (CSTR seguido em série com um PFR), que € a
inversa da configuragéo cinco, também apresentou um resultado bem proximo desta.

As configuracdes que apenas continham reatores em paralelo (6, 14, 15, 16, 17 e 23) de
modo geral foram as que apresentaram os piores resultados demonstrando que este tipo
de estratégia ndo é vantajosa para este problema.

O volume tem menor influéncia sobre o valor final da funcéo objetivo do que o observado
para a vazdo de metanol pois a principal penalidade da funcéo objetivo recai mais sobre
0 numero de reatores do que sobre o tamanho dos mesmos.

De modo geral, as configuragdes com CSTR tenderam a apresentar maior volume e maior
consumo de metanol do que as com reatores do tipo pistonado:

Média de VVolume em configuragdes que s6 contenham CSTR: 85,5212 litros.
Média de Volume em de configurac@es que sé contenham PFR: 21,7880 litros.

Média de Vazdo de Metanol em configuracdes que s6 contenham CSTR: 12,1981
mols/min.

Média de Vazdo de Metanol em configuracdes que s6 contenham PFR: 11,7723
mols/min.

V1.3.6 — Relagdo Metanol:Oleo

Uma relacdo muito comumente encontrada na literatura experimental ¢ a relagdo entre a
vazdo de metanol e 6leo em 6:1 para reacOes de transesterificacdo alcalina.

A média das vazbes de metanol de todas as configuracdes foi de 12,3627 mol/min, para
um valor de entrada de 6leo de 1,479 mol/min. Estes dados geram uma relacdo de 8,35:1,
um valor razoavelmente perto do 6timo obtido experimentalmente. Este resultado busca
validar teoricamente o valor obtido experimentalmente.

Possiveis desvios da relacdo 6:1 podem ter ocorrido devido a:
e Excluséo do sistema de separacéo e purificacdo no modelo adotado.

e Escolha das constantes cinéticas de reacdo instantanea, que ndo ocorre na realidade,
aumentando a quantidade de alcool necessaria devido ao maior tempo e contato
necessarios para que a reacdo ocorra. As diferencas entre 0 modelo assumido e o modelo
para o qual foram calculadas as constantes cinéticas (Noureddini, 1997) também podem
ter influenciado no resultado obtido.
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I Objetivo -58,0 -44,7 -66,1 -47,2 -42,6 -96,1 -60,7 -834 -968 -689 -689 -67,7 -44,1 -127, -150, -115, -92,7 -106, -131, -127, -96,5 -83,8 -150, -110, -124,

e \etanol
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CONFIGURACAO

Gréfico VI.5: Resultados obtidos para a Fungdo Objetivo Econdmica e Vazdo de Metanol por configuragao.
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Gréfico VI1.6: Resultados obtidos para a Fungdo Objetivo Econdmica e Volumes Totais das configuracgdes.
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Capitulo VII — Concluséao

O primeiro ponto a ser notado é a ocorréncia de prejuizo em todas as configuragdes. Dado
0 baixo preco de venda do Biodiesel e da glicerina loira no mercado atual, é seguro
afirmar que, por enquanto, ndo é rentavel o investimento em uma unidade greenfield para
a producéo de biodiesel nas condigdes assumidas. Haja vista a existéncia de numerosas
plantas de biodiesel no pais, explica-se este ponto pelos beneficios, incentivos e descontos
oferecidos e subsidiados pelo governo brasileiro a estes produtores, valores estes que néo
foram considerados no presente trabalho, mas que, junto ao fator de escala e a venda de
subprodutos purificados, tornam a producdo economicamente viavel e lucrativa.

Duas configuracfes sdo dignas de destaque. A configuracdo 24, que obteve melhor
resultado nas quatro primeiras categorias analisadas:

Figura VII.1: A configuragdo de nimero 24

E a configuracdo numero 5, cujo fluxograma contendo um reator CSTR seguido em série
por um PFR se mostrou a configuracdo 6tima (maior valor da fungdo objetivo) do ponto
de vista econdmico e seria a melhor configuracdo reacional a ser escolhida dadas as
circunstancias discutidas.

Figura VI1.2: A configuracdo 6tima segundo a funcéo objetivo econémica. Nimero 5
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Como sugestéo para futuros trabalhos recomenda-se:

e A otimizacdo da superestrutura como um todo, incluindo divisores e misturadores de
correntes;

e Aplicacdo do método proposto para outras rotas de producdo de biodiesel

e Considerar uma superestrutura mais complexa, com correntes de reciclo e/ou by-pass
para permitir a busca por novas configuracdes ndo abordadas e eliminar a restricdo de
divisdo igualitaria de correntes.

e Incorporar no modelo econdmico o sistema de separacéo, purificacdo, custo de outros
equipamentos associados, 0 que pode ser feito com o auxilio de um simulador de
Processos.
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Apéndice Al — Rotinas em MATLAB® para a producao
de Biodiesel

CSTR_BD.m

function fcns = CSTR BD(z, FAO, V, FTGO, FBDO, FDGO, FMGO, FGLO)
$Equacdes do CSTR aplicadas a cinética do Biodiesel

$Variaveis (funcgdes) do sistema de equacdes

FBD = z(1);

FA = z(2);

FTG = z(3);
FDG = z(4);
FMG = z (5)
FGL = z(6);

’

F = FA0*32/791.8 + FTG0*872.6/925; %Vazdo em L/min considerando que o
\

% ndo varia com a reacdo

%$Concentracdes

CBD = FBD/F;

CA = FA/F;

CTG = FTG/F;

CDG = FDG/F;

CMG = FMG/F;
CGL = FGL/F;
%Constantes das reacdes
k1l = 0.049;

k2 = 0.102;

k3 = 0.218;

k4 = 1.280;

k5 = 0.239;

ke = 0.007;

k7 = 7.84e-5;

k8 = 1.58e-5;

%$Taxas de reacao

rTG = - k1*CTG*CA + k2*CDG*CBD - Kk7*CTG*CA"3 + k8*CGL*CBD"3;
$Triglicerideos

rDG = k1*CTG*CA - k2*CDG*CBD - k3*CDG*CA + k4*CMG*CBD; %Diglicerideos
rMG = k3*CDG*CA - k4*CMG*CBD - k5*CMG*CA + k6*CGL*CBD;
$Monoglicerideos

rGL = k5*CMG*CA - k6*CGL*CBD + k7*CTG*CA"3 - k8*CGL*CBD"3; %Glicerol
%Biodiesel:

rBD = k1*CTG*CA - k2*CDG*CBD + k3*CDG*CA - k4*CMG*CBD +
k5*CMG*CA - k6*CGL*CBD + 3*k7*CTG*CA"3 - 3*k8*CGL*CBD"3;
rA = -rBD; %Alcool (Metanol)

$Formulacdo das equacdes algébricas

fcns (1) = FBD - FBDO - V*rBD;
fcns (2) = FTIG - FTGO - V*rTG;
fcns (3) = FDG - FDGO - V*rDG;
fcns(4) = FMG - FMGO - V*rMG;
fcns (5) = FGL - FGLO - V*rGL;
fcns(6) = FA - FAO - V*rA;
end
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PFR_BD.m

function df= PFR BD(V,F)

$Equacdes do PFR aplicadas a cinética do Biodiesel
%$Variaveis (funcdes) do sistema de EDOs

CBD = F(1);

CA = F(2);
CTG = F(3);
CDG = F(4);
CMG = F(D5);

CGL = F(6);
%Constantes das reacdes

k1 = 0.049;

k2 = 0.102;

k3 = 0.218;

k4 = 1.280;

k5 = 0.239;

k6 = 0.007;

k7 = 7.84e-5;

k8 = 1.58e-5;

%$Taxas de reacao

r7G = -k1*CTG*CA + k2*CDG*CBD - k7*CTG*CA"3 + k8*CGL*CBD"3;
$Triglicerideos

rDG = k1*CTG*CA - k2*CDG*CBD - k3*CDG*CA + k4*CMG*CBD; %$Diglicerideos
rMG = k3*CDG*CA - k4*CMG*CBD - k5*CMG*CA + k6*CGL*CBD;

$Monoglicerideos
rGL = k5*CMG*CA - k6*CGL*CBD + k7*CTG*CA"3 - k8*CGL*CBD"3; %Glicerol
$Biodiesel:

rBD = k1*CTG*CA - k2*CDG*CBD + k3*CDG*CA - k4*CMG*CBD +
k5*CMG*CA - k6*CGL*CBD + 3*k7*CTG*CA"3 - 3*k8*CGL*CBD"3;
rA = -rBD; %$Alcool (Metanol)

$Formulacdo das equacdes diferenciais

df (1,:) = rBD;

df (2,:) = rA;

df (3,:) = rTG;

df (4,:) = rDG;

df (5,:) = rMG;

df (6, :) = rGL;

end
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Biodiesel.m

$Rotina para calculo dos volumes 6timos dos reatores e e da vazao
6tima

%de metanol na entrada para a producdo de Biodiesel. A vazdo de
entrada de

$todos os sistemas é de 1,479 mol/h de éleo de soja.

clear all

clc

$Definicdo das variadveis globais utilizadas

global Vpfr Vpfr2 Ordem VolParPFR1 VolParPFR2 VolParPFR3 VolParCSTRI1
VolParCSTR2 VolParCSTR3

% Resolucdo p/ 1 CSTR - CONFIGURACAO 1

Ordem = [1 0 00O OOOOOOO0OOO0];

[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1]);
VICSTR1 =K (2)"2; $Volume do CSTR

VTOTALl= V1CSTR1l; %Volume total da Config.

Al = K(1)"2; S%Vazado de entrada de Metanol

Objl = -2*3/1000000; %Valor da funcdo objetivo

$Resolucdo p/ 1 PFR - CONFIGURACAO 2

Ordem = [0 1 0 0O 0OOOOO0OOOOO0];

[F, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, 50);
V1PFR2= Vpfr; %$Volume do PFR

VTOTAL2= V1PFR2; S%Volume total da Config.

A2 = F; %Vazdo de entrada de Metanol

Obj2 = -2*3/1000000; %Valor da funcdo objetivo

$Resolucdo p/ CSTR - CSTR - CONFIGURACAO 3

Ordem = [1 0 00O OO OOOO0OOT1O0];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1]);
VICSTR3 = K(2)"2; %$Volume do lo CSTR

V2CSTR3 = K(3)"2; %Volume do 20 CSTR

VTOTAL3= V1CSTR3 + V2CSTR3; %Volume total da Config.
A3 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

Obj3= -35/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucado p/ CSTR - PFR - CONFIGURACAO 4
Ordem = [1 000 0OOOOO0OOO0OO1]1;
[K, S] = fminsearch(QOtimizador Central BD, [8 1]);

V1CSTR4 = K(2)"2; %Volume do CSTR

V1PFR4 = Vpfr; %Volume do PFR

VTOTAL4= V1CSTR4 + V1PFR4; %Volume total da Config.
A4 = K(1)"2; S%SVazdo de entrada de Metanol

Obj4 = -S/1000000; %Valor da funcado objetivo
$Resolucdo p/ PFR - CSTR - CONFIGURACAO 5

Ordem = [0 1 00 0OOO0OOO0OO0OOT1O0];

[K, S] = fminsearch(QOtimizador Central BD, [8 1]);

VICSTRS = K(2)"2; $Volume do CSTR
V1PFR5 = Vpfr; SVolume do PFR
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VTOTALS5= V1CSTRS5 + V1PFR5;

%Volume total da Config.

A5 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

Obj5 = -S/1000000; %Valor da funcao objetivo
%Resolucdo p/ (CSTR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 6
Ordem = [0 01 01 00 O0O11O0O0O0];

[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR6 = VolParCSTR1;3K(2)
V2CSTR6 = VolParCSTR2; %K (3)
VTOTAL6= VICSTR6 + V2CSTR6;
A6 = K(1)"2;

Obj6 = -S/1000000; S%Valor

~2; %Volume do lo CSTR Paralelo
~2; %Volume do 20 CSTR Paralelo
%Volume total da Config.

da fungdo objetivo

% Resolucéo p/ (PFR) - (PFR) - CONFIGURACAO 7
Ordem = [0 001 01001100 0];
[F, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, 50);

V1PFR7= VolParPFR1; %$Volume do PFR
V2PFR7= VolParPFR2; %Volume do PFR
VTOTAL7= V1PFR7 + V2PFR7; %Volume total da Config.

A7 = F; %Vazdo de entrada

de Metanol

Obj7 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo
$Resolucdo p/ (CSTR) - (PFR)- CONFIGURACAO 8
Ordem = [0 01 001 0O011O0O0O0];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1]);

VICSTR8 = VolParCSTR1; 3K (2)

~2; %Volume do CSTR

V1PFR8 = VolParPFR2; %$Volume do PFR

VTOTAL8= V1CSTR8 + V1PFRS8;

%Volume total da Config.

A8 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

Obj8 = -S/1000000; S%Valor

%Resolucdo p/ CSTR - CSTR

da funcédo objetivo

- CSTR - CONFIGURACAO 9

Ordem = [1 01 0 0O0O0O0O1O0O0T1O0];

[K, S] = fminsearch(QOtimizador Central BD, [8 1 1 1]);
VICSTRYS = K(2)"2; %Volume do lo CSTR

V2CSTRY9 = K(3)"2; %Volume do 20 CSTR

V3CSTRY9 = K(4)"2; %$Volume do 30 CSTR

VTOTAL9= V1CSTR9 + V2CSTRY

+ V3CSTRY9; %Volume total da Config.

A9 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

Obj9 = -S/1000000; SValor

$Resolucdo p/ CSTR - CSTR
Ordem = [1 01 0 0 00 O0 1

da fungdo objetivo

- PFR - CONFIGURACAO 10
000 171;

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR10 = K(2)"2; $Volume do CSTR

V2CSTR10 = K(3)"2; %$Volume do CSTR

V1PFR10 = Vpfr; SVolume do PFR

VTOTAL10= V1CSTR10 + V2CSTR10 + V1PFR10; %Volume total da Config.
Al0 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

Objl0 = -S/1000000; S%Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ CSTR - PFR
Ordem = [1 0 01 00O0O01

- CSTR - CONFIGURACAO 11
0010];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR11l = K(2)"2; %Volume do CSTR

V2CSTR11 = K(3)"2; %Volume do CSTR

V1PFR11 = Vpfr; SVolume do PFR

VTOTALll= V1CSTR11l + V2CSTR11l + V1PFR1l1l; %Volume total da Config
All = K(1)"2; $Vazdo de entrada de Metanol
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Objll = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ PFR - CSTR - CSTR - CONFIGURACAO 12
Ordem = [0 1 1 00000100107,
[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR12 = K(2)"2; %$Volume do CSTR

V2CSTR12 = K(3)"2; %Volume do CSTR

V1PFR12 = Vpfr; %Volume do PFR

VTOTAL12= V1ICSTR12 + V2CSTR12 + V1PFR12; %Volume total da Config
Al2 = K(1)"2; %Vazédo de entrada de Metanol

0Objl2 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo
$Resolucdo p/ PFR - CSTR - PFR - CONFIGURACAO 13
Ordem = [0 1 1 00 00O01O0O0O0T1];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1]);

V1ICSTR13 = K(2)"2; %Volume do CSTR

V1PFR13 = Vpfr; %$Volume do PFR1

V2PFR13 = Vpfr2; %$Volume do PFR2

VTOTAL13= VICSTR13 + V2PFR13 + V1PFR13; %Volume total da Config
Al3 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

0bjl3 = -S/1000000 ; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ (CSTR) - (CSTR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 14
Ordem = [0 01 01 0101110 0];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1 1]);
V1CSTR14 = VolParCSTR1l; %K (2)"2; %Volume do CSTR
V2CSTR14 = VolParCSTR2; %K (3)"2; %Volume do CSTR
V3CSTR14 = VolParCSTR3; %K (4)"2; %Volume do CSTR

VTOTAL14= V1CSTR14 + V2CSTR14 + V3CSTR14; %Volume total da Config
Al4d = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

Objld4 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ (CSTR) - (CSTR) - (PFR) - CONFIGURACAO 15
Ordem = [0 01 01 0011110 01;

[K, S] = fminsearch(@Otimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR15 = VolParCSTR1; %K (2)"2; %$Volume do CSTR

V2CSTR15 = VolParCSTR2; %K (3)"2; %$Volume do CSTR

V1PFR15 = VolParPFR3;%Vpfr; S%Volume do PFR

VTOTAL15= V1CSTR15 + V2CSTR15 + V1PFR15; %Volume total da Config
Al5 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

Objl5 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucado p/ (CSTR) - (PFR) - (PFR) - CONFIGURACAO 16
Ordem = [0 01 001 011110 01;

[K, S] = fminsearch(QOtimizador Central BD, [8 1]);

VICSTR16 = VolParCSTR1; %K (2)"2; %$Volume do CSTR

V1PFR16 = VolParPFR2; SVolume do PFRI1

V2PFR16 = VolParPFR3; S%Volume do PFR2

VTOTALl6= V1ICSTR16 + V1PFR16 + V2PFR16; %Volume total da Config
Al6 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

Objl6e = -S/1000000; S%Valor da funcdo objetivo

% Resolucédo p/ (PFR) - (PFR) - (PFR) - CONFIGURACAO 17
Ordem = [0 001 01011110 0];

[F, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, 50);

V1PFR17= VolParPFRI1; %$Volume do PFR
V2PFR17= VolParPFR2; %Volume do PFR
V3PFR17= VolParPFR3; %$Volume do PFR
VTOTAL17=V1PFR17 + V2PFR17 +V3PFR17; %Volume total da Config
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Al7

= F; %Vazdo de entrada de Metanol
Objl7 =

-5/1000000; %Valor da funcao objetivo
% Resolucdo p/ CSTR - (PFR) - (PFR) - CONFIGURACAO 18
Ordem = [1 00101001100 0];
[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1]);

V1ICSTR18 = K(2)"2; %Volume do CSTR

V1PFR18= VolParPFR1; %$Volume do PFR

V2PFR18= VolParPFR2; %$Volume do PFR

VTOTAL18= VICSTR18 + V1PFR18 + V2PFR18; %Volume total da Config
Al8 = K(1)"2; %Vazédo de entrada de Metanol

Objl8 = -S/1000000; SValor da funcao objetivo

% Resolucdo p/ CSTR - (CSTR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 19
Ordem = [1 01 01 0001100 0];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1 1]);

VICSTR19 = K(2)"2; %$Volume do CSTR

V2CSTR19 = VolParCSTR1l; %K (3)"2; %Volume do CSTR

V3CSTR19 = VolParCSTR2; %K (4)"2; %Volume do CSTR

VTOTAL19= V1ICSTR19 + V2CSTR19 + V3CSTR19; %Volume total da Config
Al9 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

0bjl9 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ CSTR - (PFR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 20

Ordem = [1 001 1 0001100017

[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

VICSTR20 = K(2)"2; %$Volume do CSTR

V1PFR20= VolParPFR1; %Volume do PFR Paralelo

V2CSTR20 = VolParCSTR2; %K (3)"2; %Volume do CSTR Paralelo
VTOTAL20= V1ICSTR20 + V2CSTR20 + V1PFR20; %Volume total da Config
A20 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

0bj20 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucdo p/ PFR - (CSTR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 21
Ordem = [0 1 1 010001100 0];

[K, S] = fminsearch(@Otimizador Central BD, [8 1 1]);

V1PFR21= Vpfr; S%Volume do PEFR

V1CSTR21 = VolParCSTR1;SK(2)"2; %$Volume do CSTR

V2CSTR21 = VolParCSTR2;S%K (3)"2; %$Volume do CSTR

VTOTAL21= V1CSTR21 + V1PFR21 + V2CSTR21; %Volume total da Config
A21 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

Obj21 = -S5/1000000; %Valor da funcdo objetivo

% Resolucédo p/ (PFR) - (PFR) - CSTR - CONFIGURACAO 22
Ordem = [0 001 01 0011010];

[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1]);

V1CSTR22 = K(2)72; %Volume do CSTR

V1PFR22= VolParPFR1; %$Volume do PFR

V2PFR22= VolParPFR2; %$Volume do PFR

VTOTAL22= V1CSTR22 + V1PFR22 + V2PFR22; S%Volume total da Config
A22 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

0bj22 = -5/1000000; %Valor da funcdo objetivo
$Resolucdo p/ (CSTR)- (PFR) - (CSTR) - CONFIGURACAO 23
Ordem = [0 01 001 1 0111001;

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

V1ICSTR23 = VolParCSTR1; %K (2)"2; %$Volume do CSTR

V2CSTR23 = VolParCSTR3; %K (3)"2; %Volume do CSTR

V1PFR23= VolParPFR2; %Volume do PFR

VTOTAL23= V1CSTR23 + V2CSTR23 + V1PFR23; %Volume total da Config
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A23 = K(1)"2; %Vazdo de entrada de Metanol

0bj23 = -5/1000000; %Valor da funcdo objetivo
%$Resolucéo p/ (CSTR) - (CSTR) - PFR - CONFIGURACAO 24
Ordem = [0 01 01 00 O0O11O0O017;

[K, S] = fminsearch (@QOtimizador Central BD, [8 1 1]);

V1CSTR24 = VolParCSTR1;%K (2)"2; %Volume do CSTR

V2CSTR24 = VolParCSTR2; %K (3)"2; %Volume do CSTR

V1PFR24= Vpfr; S%Volume do PFR

VTOTAL24= V1CSTR24 + V1PFR24 + V2CSTR24; %Volume total da Config
A24 = K(1)"2; %Vazédo de entrada de Metanol

0Obj24 = -S/1000000; SValor da funcao objetivo
$Resolucdo p/ (CSTR)- (CSTR) - CSTR - CONFIGURACAO 25
Ordem = [0 01 01 00011010];

[K, S] = fminsearch (QOtimizador Central BD, [8 1 1 1]);

V1CSTR25 = VolParCSTR1l; %Volume do CSTR CONFERIR

V2CSTR25 = VolParCSTR2; %K (3)"2; $Volume do CSTR

V3CSTR25 = K(4)"2;%K(4)"2; %Volume do CSTR

VTOTAL25= V1CSTR25 + V2CSTR25 + V3CSTR25; S%Volume total da Config
A25 = K(1)"2; %$Vazdo de entrada de Metanol

0bj25 = -S/1000000; %Valor da funcdo objetivo

Obj = [Objl Obj2 Obj3 Obj4 Obj5 Obj6 Obj7 Obj8 Obj9 Objl0 Objll Objl2
0b3j13 Objl4 Objl5 Objl6 Objl7 Objl8 Objl9 Ob3j20 Obj21 Obj22 Obj23
0bj24 0bj25];

Obj = Obj"

A = [Al A2 A3 A4 A5 A6 A7 A8 A9 Al1O0 All Al2 Al3 Al4 Al5 Al6 Al7 AlS8
Al9 A20 A21 A22 A23 A24 A25];

A = A"

VolumesTotais = [VTOTAL1 VTOTAL2 VTOTAL3 VTOTAL4 VTOTAL5 VTOTALG6
VTOTAL7 VTOTAL8 VTOTALY9 VTOTAL1O VTOTAL1ll VTOTAL1l2 VTOTAL13 VTOTALl4
VTOTAL15 VTOTALl16 VTOTAL1l7 VTOTAL18 VTOTAL1lY9 VTOTAL20 VTOTAL21
VTOTAL22 VTOTAL23 VTOTAL24 VTOTAL25];

VolumesTotais= VolumesTotais'

VolumesIndividuais = [VICSTR1 0 0; V1PFR2 0 0; V1CSTR3 V2CSTR3 O0;
V1CSTR4 V1PFR4 O; V1PFR5 V1ICSTR5 0; VICSTR6 V2CSTR6 0 ; V1PFR7 V2PFR7
0; VICSTR8 V1PFR8 0; VICSTR9 V2CSTRY9 V3CSTR9; VICSTR10 V2CSTR10
V1PFR10; V1ICSTR11l V1PFR11l V2CSTR11 ; VI1ICSTR12 V1PFR12 V2CSTR12 ;
V1PFR13 VICSTR13 V2PFR13; V1ICSTR14 V2CSTR14 V3CSTR14; V1CSTRL15
V2CSTR15 V1PFR15; V1ICSTR1l6 V1PFR16 V2PFR16; V1PFR17 V2PFR17 V3PFR17;
V1ICSTR18 V1PFR18 V2PFR18; VICSTR19 V2CSTR19 V3CSTR19; V1ICSTR20 V1PFR20
V2CSTR20 ; V1PFR21 VICSTR21 V2CSTR21 ; V1PFR22 V2PFR22 V1CSTR22 ;
V1CSTR23 V1PFR23 V2CSTR23 ; V1ICSTR24 V2CSTR24 V1PFR24; V1ICSTR25
V2CSTR25 V3CSTR25]

76



Otimizador_Central_BD.m

function S

Otimizador Central BD(K)

%0timizador de todas as configuracoes escolhidas - superestrutura

$Definicdo das varidveis globais utilizadas

global Vpfr Vpfr2 Ordem VolParPFR1
VolParCSTR2 VolParCSTR3

Q

% mudar pra permitir variacoes nos
minha rotina principal)

FBDO
FAO0=0;
FTGO =
FDGO
FMGO
FGLO

$N&do h& alimentacdo de

NeJ

;$Alimentacdo de Oleo
;  %Ndo héa alimentacdo de
$N&do h& alimentacdo de
;  %Ndo ha alimentacdo de

%$Parametros Economicos

MMGLI=92.1;

MMTG=879.4;

MMBD=294.5;

MMA=32.04;

MMCAT=40;

DOLAR 3.880; $CONVERSAO DOLAR
rhoGLI =1260; %kg/m3 g/L
rhoTG 899.86; %$kg/m3
879.4
PBD=2.631;
PGL=1450; %RS$/ton
PTG=2990; %RS$/ton
PA=380; %DOLAR/ton
PCAT=787.37; $DOLAR/ton

->

$R$/L em 2018 --> 2.631

%$Inicializa variaveis
VolParCSTR1=0;
VolParCSTR2=0;
VolParCSTR3=0;
VolParPFR1=0;
VolParPFR2=0;
VolParPFR3=0;
separador=0;
misturador=0;
seletividade=0;
indice=0;
reator=1;
cstr=1;
pfr=1;
= Ordem
indice + 1;

for ordem
indice

o

o

g/L fonte:

VolParPFR2 VolParPFR3 VolParCSTR1

Parémetros de entrada do sistema

calculos destes valores (ver na

Biodiesel
de Soja
diglicerideos

monoglicerideos
glicerol

REAL 29/12/2018
Young,A.

reais/L

---Divisor de 3 correntes

& Cavalcanti outra opcao
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if Ordem(9)
indice>2

+ Ordem(10) + Ordem(ll) == 3 && separador~=1 &&

F = FBDO+FTGO+FDGO+FMGO+FGLO+FAQ;

$composicoes da mistura inicial

Xbd= FBDO/F;
Xa= FAQ/F;
Xtg= FTGO/F;
Xdg= FDGO/F;
Xmg= FMGO/F;
Xgli= FGLO/F;

$divisao das correntes

$dois graus de liberdade a serem determinados:
x=0.333333; %fracao gque val para corrente superior
y=0.333333; %fracao que vail para corrente do meio

FS=x*F;
FM=y*F;
FI=F-FM-FS;

FBDO = 0.333333*FBDO;
FAO0=0.333333*FAQ;

FTGO

0.333333*FTGO;

FDGO = 0.333333*FDGO;

FMGO

0.333333*FMGO;

FGLO = 0.333333*FGLO;

FF3= [FBDO,FAQ,FTGO, FMGO, FDGO, FGLO, Xbd, Xtg, Xdg, Xmg, Xgli] ;
$FF3= [FS,FM,FI,Xbd,Xa,Xtg,Xdg,Xmg,Xgli];

separador= 1;

%indica que correntes passaram pelo separador

end

e Divisor de 2 correntes

if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) == 2 && separador~=1 &&
indice>2

dividir

)

if reator>1 %

se ja passou por CSTR ou PFR em serie antes de

FBDO = FBD;

FAO = FA;

FTGO = FTG;

FDGO = FDG;

FMGO = FMG;

FGLO = FGL;
end

F = FBDO+FTGO+FDGO+FMGO+FGLO+FAQ;

$composicoes da mistura inicial

Xbd= FBDO/F;
Xa= FAQ/F;
Xtg= FTGO/F;
Xdg= FDGO/F;
Xmg= FMGO/F;
Xgli= FGLO/F;



indice==

$divisao das correntes
%um grau de liberdade a ser determinado:
x=0.5; %$fracao que vai para corrente superior

FS=x*F;
FI=F-FS;

FBDO = 0.5*FBDO;
FAQ0=0.5*FAOQ;
FTGO = 0.5*FTGO;

FDGO = 0.5*FDGO;
FMGO = 0.5*FMGO;
FGLO = 0.5*FGLO;

FF2= [FBDO,FAQ,FTGO, FMGO, FDGO, FGLO, Xbd, Xtg, Xdg, Xmg, Xgli];
$FF2= [FS,FI,Xbd,Xa,Xtg,Xdg,Xmg,Xgli];

separador= 1; %$indica que correntes passaram pelo separador

end
e Misturador de 3 correntes
if Ordem(9) + Ordem(1l0) + Ordem(ll) == 3 && separador &&
11
%$Entrada

Fl= FBD1+FAl+FTG1+FDG1+FMG1+FGL1;
F2= FBD2+FA2+FTG2+FDG2+FMG2+FGL2;
F3= FBD3+FA3+FTG3+FDG3+FMG3+FGL3;

o°

BMG
F = F1+F2+F3;

Xbdl= FBD1/F1;
Xal= FA1l/F1;
Xtgl= FTGl/F1l;
Xdgl= FDG1/F1;
Xmgl= FMG1/F1;
Xglil= FGL1/F1;
Xbd2= FBD2/F2;
Xa2= FA2/F2;
Xtg2= FTG2/F2;
Xdg2= FDG2/F2;
Xmg2= FMG2/F2;
Xgli2= FGL2/F2;
Xbd3= FBD3/F3;
Xa3= FA3/F3;
Xtg3= FTG3/F3;
Xdg3= FDG3/F3;
Xmg3= FMG3/F3;
Xgli3= FGL3/F3;

%BMCs

Xbd= (F1*Xbdl + F2*Xbd2 + F3*Xbd3)/F;
Xa= (Fl1*Xal + F2*Xa2 + F3*Xa3)/F;
Xtg= (F1*Xtgl + F2*Xtg2 + F3*Xtg3)/F;
Xdg= (F1*Xdgl + F2*Xdg2 + F3*Xdg3)/F;
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Xmg= (F1*Xmgl + F2*Xmg2 + F3*Xmg3)/F;
Xgli= (F1*Xglil + F2*Xgli2 + F3*Xgli3)/F;

%$Saida
FEF=[F*Xbd, F*Xa, F*Xtg, F*Xdg, F*Xmg, F*Xgli];
misturador=1;

end
e Misturador de 2 correntes
if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) == 2 && separador &&
indice==11
%$Entrada

Fl= FBD1+FAl+FTGl+FDG1+FMG1+FGL1;
F2= FBD2+FA2+FTG2+FDG2+FMG2+FGL2;

$BMG
F = F1+F2;

Xbdl= FBD1/F1;
Xal= FAl1/F1;
Xtgl= FTG1/F1;
Xdgl= FDG1/F1;
Xmgl= FMG1l/F1;
Xglil= FGL1/F1;
Xbd2= FBD2/F2;
Xa2= FA2/F2;
Xtg2= FTG2/F2;
Xdg2= FDG2/F2;
Xmg2= FMG2/F2;
Xgli2= FGL2/F2;

%BMCs

Xbd= (F1*Xbdl + F2*Xbd2) /F;
Xa= (Fl*Xal + F2*Xa2)/F;

Xtg= (F1*Xtgl + F2*Xtg2)/F;
Xxdg= (F1*Xdgl + F2*Xdg2)/F;
Xmg= (Fl*Xmgl + F2*Xmg2) /F;
Xgli= (F1*Xglil + F2*Xgli2)/F;

%Saida
FF=[F*Xbd, F*Xa, F*Xtqg, F*Xdg, F*Xmg, F*Xgli];
misturador=1;

end

oo ________________________________ CSTR

if ordem == 1 && (indice ==1 || indice==3 || indice==5 ||
indice== || indice==12)

$Configuracdo dos parémetros de resolucdo das equac¢cdes do CSTR

options = optimset (@fsolve);

options.MaxIter = le3; S%Maximo de iteracdes

options.MaxFunEvals = 1le3; 3%Maximo de evaluations por
iteracéo

F——————= Recepcao e adequcao de Parametros
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$Definicdo do volume a partir da varidvel auxiliar de
otimizacdo "K"
V(l) = K(2)"2;

if Ordem(1l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(1l2) >= 2
%$&& (Ordem(9)+ Ordem(10)+O0Ordem(1l1l)<=2 ) %Se tiverem 2 CSTRs em série

]

if Ordem(9)+ Ordem(10) + Ordem(ll)>=2 && length(V)>=2 % se for
paralelo

if (Ordem(l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(1l2) == 3
&& Ordem (9)+0rdem(10)+0Ordem(11)<2) ||
(Ordem (3) +Ordem (5) +Ordem (9) +Ordem (10) +Ordem (12) ==5) %Se tiverem 3
CSTRs em série ou config 25

if FAO ==
$Definicdo da vazdo de entrada de Metanol a partir da
variadvel auxiliar de otimizacdo "K"
FAO=K (1) "2;
end

%Chute inicial
x0 = [0.9*FAQO 0.1*FAO0 0.1*FTGO O O 0.9*FTGO];

o°

if reator<2 || (Ordem(9)+ Ordem(10) + Ordem(1ll)>=2 ) se

primeiro reator ou se for paralelo

$primeira entrada
FBD=FBDO;

FA=FAQ;

FTG=FTGO;
FDG=FDGO;
FMG=FMGO ;
FGL=FGLO;

end

if misturador ==1
FBD=FF (1) ;
FA=FF (2) ;
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FTG=FF
FDG=FF
FMG=FF
FGL=FF

end

o

g — e ————— Processamento CSTR

%$Resolucdo das equacdes do CSTR

f = fsolve(QCSTR BD, x0, options, FA, V(cstr), FTG, FBD, FDG,
FMG, FGL);

%Valores das vazdes apds resolucdo das equacdes do CSTR

reator = reator+l;

cstr=cstr+l;

FBD = f(1);

FA = £(2);
FTIG = £(3);
FDG = f(4);
FMG = f£(5);
FGL = f£(6);
g Adequacao de resultados

if separador && indice==3 %primeiro CSTR em paralelo
$Salva resultado para futuro
FBD1 = FBD;
FA1l = FA;
FTGl = FTG;
FDG1 = FDG;
FMG1 = FMG;
FGL1 = FGL;
VolParCSTR1= V(1);

if Ordem(l)== %$se tiver outro cstr antes, mas em série
VolParCSTR1= V(2);
end
end
if separador && indice==5 %segundo CSTR em paralelo

%$Salva resultado do 2o
FBD2 = FBD;

FA2 = FA;

FTG2 = FTG;

FDG2 = FDG;

FMG2 = FMG;

FGL2 = FGL;
VolParCSTR2= V(2);

if Ordem(l)==1 && Ordem(4)== %$se tiver outro cstr antes,
mas em série e nao tiver PFR em paralelo
VolParCSTR2= V(3);
end
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end

if separador && indice==7 S%$terceiro CSTR em paralelo
$Salva resultado do 3o
FBD3 = FBD;
FA3 = FA;
FTG3 = FTG;
FDG3 = FDG;
FMG3 = FMG;
FGL3 = FGL;
VolParCSTR3= V(3);

end
end
F—m PFR
if ordem == 1 && (indice ==2 || indice==4 || indice==6 ||
indice==8 || indice==13)
——————= Recepcao e adequacao de Parametros
if FAQO ==
FAO=K (1) "2;
end

if Ordem(l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(l2) ==
% se PFR sozinho ou sé PFRs
FAO=K(l); %se botar ao quadrado nao converge o PFR
sozinho/sé PFRs
end

T i Processamento PFR

%Vazdo volumétrica total (L/min)

Q =FA0*32/791.8 + FTG0*872.6/925;

%Vazao de entrada de TG em L/min

QTGO = FTG0*872.6/924;

%Vazdo de entrada de Metanol de 3:1 mols de TG em L/min:
QA0 = FTG0*3*32/791.8;

$Considerando o tempo de residéncia para esta reacéo

% de 60 minutos em batelada

Vmax = (QTGO+QA0) *60;

if reator<2 || Ordem(9)+ Ordem(10) + Ordem(ll)>=2 % se
primeiro reator ou se for paralelo

FBD=FBDO;
FA=FAOQ;

FTG=FTGO;
FDG=FDGO;
FMG=FMGO;



FGL=FGLO;

end

if misturador ==1
FBD=FF (1) ;
FA=FF (2) ;
FTG=FF (3) ;
FDG=FF (4) ;
FMG=FF (5) ;
FGL=FF (06) ;

end

%Concentracdes

CBDO = FBD/Q;

CAQ0 = FA/Q;

CTGO0 = FTG/Q;
CDGO = FDG/Q;
CMGO = FMG/Q;

CGLO = FGL/Q;

$Considerando que o volume maximo do reator PFR é um quarto
% do reator CSTR operando em batelada

Vmaxpfr = Vmax/4;

if indice> 3 && Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) < 2 &&

(Ordem (indice-3) ==1 || Ordem(l)== ) %se tiver CSTR antes em serie

$Redefinindo o VmaxPFR a partir do volume Jj& encontrado

para o CSTR

(0.1)

Vmaxpfr = Vmaxpfr - V(1)/4;
$Redefine caso ultrapasse o limite inferior estipulado

if Vmaxpfr < 0.1
Vmaxpfr = 0.1;
end
end

Vspan=[0 Vmaxpfr]; $Span de resolucdo das EDOs

ic = [CBDO; CAO; CTGO; CDGO; CMGO; CGLO]; S%Cond. iniciais
$Configuracdo dos pardmetros de resolucdo das equacdes
options2 = odeset ('MaxStep', 0.1);

$Resolucdo das equacdes diferenciais do PFR

[VPFR,C] = odel5s('PFR BD',Vspan,ic, options2);

%Valores finais das vazdes apds solucdo das equacdes
reator = reator+l;

pfr=pfr+l;

FBD = C(:,1).*Q;
FA = C(:,2).*%Q;
FTG = C(:,3).*Q;
FDG = C(:,4) .*Q;
FMG = C(:,5).*Q;
FGL = C(:,6).*Q;
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g Adequacao de resultados

if (Ordem(2)==1 && indice==2 ) || (Ordem(indice-3)==1 &&
Ordem (3) +Ordem (5) +Ordem (9) +Ordem (10) +Ordem (12) <5 || Ordem(13)) %se
PFR for o primeiro ou estiver no meio ou no final em serie

$%0utras funcdes objetivo possiveis (converséo,
seletividade, média...)
SFTG0=1.479;

%S = ( FBD./ (FMG + FDG + FBD)) .* (1-FTG./FTGO) ;
%$conversao*seletividade

%S = (( FBD./ (FMG + FDG + FBD))+ (1-FTG./FTGO0))./2;
$conversao+seletividade/2

%S = (1-FTG./FTGO); %CONVERSAO

%S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD)); $%SELETIVIDADE

o°

$0Obtencdo do méximo valor da funcdo objetivo
[Smax, I] = max(S);

o°

$Valor final do PFR

if pfr>2
Vpfr2 = VPFR (end);
else
Vpfr= VPFR(end) ;
end
$ S = -Smax; $%$Inversdo da funcdo objetivo, para que seja
_minimizada
FBD = FBD(end) ;
FA = FA(end);
FTG = FTG(end) ;
FDG = FDG(end) ;
FMG = FMG (end) ;
FGL = FGL (end);
end

if separador && indice==4 S%Sprimeiro PFR em paralelo
%$Salva resultado para futuro

$%0utras funcdes objetivo possiveis (conversao,
seletividade, média...)
$FTG0=1.479;

%S = ( FBD./ (FMG + FDG + FBD)) .* (1-FTG./FTGO) ;
%$conversao*seletividade

%S = (( FBD./(FMG + FDG + FBD))+ (1-FTG./FTG0))./2;
%conversao+seletividade/2

%S = (1-FTG./FTGO0); %CONVERSAO

%S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD)); $%SELETIVIDADE

o\°

[Smax, I] = max(S);
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$ S = -Smax;
_minimizada

$Valor final do PFR

VolParPFR1 = VPFR(end) ;

FBD1 = FBD(end) ;

FA1l = FA(end);

FTGl = FTG(end);

FDG1 = FDG (end) ;

FMG1 = FMG (end) ;

FGL1 = FGL (end);

end

if separador && indice==

$%0Outras funcdes objetivo possiveis

seletividade, média...)
SFTG0=1.479;
%S = (
%conversao*seletividade
%S = ((
%$conversao+seletividade/2
%S = (1-FTG./FTGO); %CONVERSAO
%S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD))

%$Inversdo da funcdo objetivo,

’

para que

%$segundo PFR em paralelo

(converséao,

FBD./ (FMG + FDG + FBD)) .* (1-FTG./FTGO) ;

FBD./ (FMG + FDG + FBD))+ (1-FTG./FTGO0))./2;

$SELETIVIDADE

% [Smax, I] = max(S);
%$Valor final do PFR

VolParPFR2 = VPFR (end) ;

FBD2 = FBD(end) ;

FA2 = FA(end);

FTG2 = FTG(end);

FDG2 = FDG (end) ;

FMG2 = FMG (end) ;

FGL2 = FGL(end);

if VolParPFR2
VolParPFR2= Vpfr;

end

% S = -Smax;

_minimizada

end
if separador && indice==

$%0utras funcdes objetivo possiveis

seletividade, média...)
$SFTG0=1.479;
%S = (

%$conversao*seletividade
%S =

%conversao+seletividade/2

$S = (1-FTG./FTGO); $%$CONVERSAO

%$Inversdo da funcdo objetivo,

%terceiro PFR em paralelo

(converséao,

FBD./ (FMG + FDG + FBD)) .* (1-FTG./FTGO) ;

(( FBD./ (FMG + FDG + FBD))+ (1-FTG./FTGO0))./2;

para que

seja

seja



%S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD)); $%SELETIVIDADE

%$Valor final do PFR
VolParPFR3 = VPFR (end) ;
FBD3 = FBD(end) ;

FA3 = FA(end);
FTG3 = FTG(end

’

)

FDG3 = FDG (end) ;

FMG3 = FMG (end) ;

FGL3 = FGL (end) ;

$ S = -S5; %Inversdo da funcdo objetivo, para que seja
_minimizada

end
end

end
T Funcao

Objetivo Final
if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(1ll) > 1 && Ordem(1l2)==0 &&
Ordem (13) == %se em paralelo

FBD=FF (1) ;
FA=FF (2)
FTG=FF (
FDG=FF (
FMG=FF (
FGL=FF (

)7
)7
) .
)

’

3
4
5

6);
end

$Caélculo da funcdo objetivo

$%0utras funcdes objetivo possiveis (conversdo, seletividade,
média...)

$FTG0=1.479; S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD)) .* (1-FTG./FTGO) ;
%conversao*seletividade

$FTG0=1.479; S = (( FBD./(FMG + FDG + FBD))+ (1-FTG./FTG0))./2;
%conversao+seletividade/2

$FTG0=1.479; S = (1-FTG./FTG0); $%$CONVERSAO

%S = ( FBD./(FMG + FDG + FBD)); seletividade=1; $SELETIVIDADE
R e e e e e Tt Obj BOTH

if Ordem(l) + Ordem(3) +Ordem(5)+ Ordem(7) + Ordem(12) > 0 &&
Ordem(2) + Ordem(4) +Ordem(6)+ Ordem(8) + Ordem (13) >0

$Obtencdo do maximo valor da funcdo objetivo

% [Smax, I] = max(S);
% S = -Smax; %$Inversdo da funcdo objetivo, para que seja
_minimizada
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if Ordem(9)
FTGO = 2*FTGO;
if Ordem(9) + Ordem(10)
FTG0=3* (FTG0/2) ;

end

VolParCSTR1

VolParCSTR2

VolParCSTR3

VolParPFR1

VolParPFR2

VolParPFR3

Vtotal =
VolParPFR2 +VolParPFR3

+ Ordem(10)

elseif length(K)==2
%$Soma dos volumes obtidos

Vtotal = K(2) "2+ Vpfr
if vpfr2

Vtotal =Vtotal +Vpfr2;
end

else length (K)==
%$Soma dos volumes obtidos

Vtotal = K(2)"2+ K(3)"2 + Vpfr
end
if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(11l)
Ordem(12) + Ordem(13) >=1 )

série antes ou depois

Vtotal =
if Ordem(l) || Ordem(1l2)
Vtotal = Vtotal + V(1)
end
if Ordem(2) || Ordem(13)
Vtotal = Vtotal + Vpfr
end
end
fprintf ('Volume Total\n');
Vtotal

$%$Analise econdmica

%Receita Total

RBD = FBD*MMBD* (1/rhoTG) *PBD*60;
RGLI=FGL*MMGLI*PGL*60/1000000;
ReceitaTOT= RBD +RGLI ; %em RS$/h

o\

$Investimento Total para reator

o\

fl = 4.8; SFator de Lang

o

o\

$Terao custos fixos,
rabalho/ano
custoRecAlcool =

oe t

+ Ordem(1l1)

VolParCSTR1 + VolParCSTR2 +VolParCSTR3

baseados em Young

219930/ (DOLAR*7920) ;

> 1 %Se Reatores em paralelo

+ Ordem(11l)==3

+ VolParPFR1+

> 1 && (Ordem(l)+ Ordem(2) +

%Se Reatores em paralelo com algum em

VolParCSTR1 + VolParCSTR2 + VolParPFR1+ VolParPFR2

(2014),7920 horas de

$USS/ano -> RS$S/h
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custoPurificacao = 372310/ (DOLAR*7920) ;%US$/ano -> R$/h
custoFlash = 74090/ (DOLAR*7920) ;%USS/ano -> RS$/h
custoLavagemGli= 247790/ (DOLAR*7920) ;%USS$/ano -> RS$/h
custoLavagemAgua=119560/ (DOLAR*7920) ; $USS$/ano -> RS$/h
custoClarificador=68080/ (DOLAR*7920) ;%USS$/ano -> RS$/h

A® o° d° o° o° o°

o°

custoEquipsSeparacao=custoRecAlcool+custoPurificacaotcustoFlash+custolL
avagemGli+custoLavagemAguat+tcustoClarificador;

o

s
$Terao custo variavel, a depender da configuracao adotada e numero
de
$reator.
%$Considerando reator cilindricos verticais, aonde H=2*L

VolumesPossiveis = [VolParCSTR1 VolParCSTR2 VolParCSTR3
VolParPFR1 VolParPFR2 VolParPFR3 Vpfr];

if length(K) >=2
VolumesPossiveis (end+1)=K(2);

end

if length(K) >=3
VolumesPossiveis (end+1)=K(3);

end

if length (K) ==4
VolumesPossiveis (end+1)=K(4) ;

end

%Calculo preco reatores

equipsReacao=0;

for i=1l:1:1ength(VolumesPossiveis)
if (VolumesPossiveis (i) ~= 0)

Diam= ( (2*VolumesPossiveis (i) / (1000*pi))~(1/3)); %m
Larg = 2*Diam; %m

Stress=13750%6894.76; %N/m2

Eff=0.85; %adimensional

rhoS=0.284*27679.9; %kg/m3

ts= (10*Diam)/ (2*Stress*Eff-12);
W=pi* (Diam+ts) * (Larg+0.8*Diam) *ts*rhoS;

Cv(i)= exp(6.775+0.18255*1og (W)+0.02297*1og (W) ~2) ;
Cpl(i)=285.1*% (Diam~0.73960)* (Larg”0.70684) ;

equipsReacao= equipsReacao + (Cv(i)+Cpl(i))/ (DOLAR); %USS
-> RS

end
end

o

if reator>=3
equipsReacao= (equipsReacao/1000)"(0.6);
end

o

o

% somatorioEquips= custoEquipsSeparacao t+equipsReacao ;
somatorioEquips= equipsReacao ;

InvestFixo = 1.05*fl*somatorioEquips;

CapGiro = 0.15*InvestFixo;
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InvestTOTAL=InvestFixo +CapGiro;

%Custos Diretos

CTG = FTG*60* (PTG/1000000) *MMTG;
CA = FA*MMA*60* (PA/1000000) *DOLAR;
CustoMP = CTG+CA;

CustoCAT =(FTG/10) *60* (PCAT/1000000) *MMCAT*DOLAR;
$CustoReacional= CustoMP+CustoCAT;

Nnp=reator+2;

p=1;

NumOperarios = (6.29 +31.7*P"2 + 0.23*Nnp) ~0.5;
CustoMO = NumOperarios*20; %Custo mao de obra em R$/h

CustoSupTecnico =0.15*CustoMO;

CustoUtil =9950000/ (DOLAR*7920) ;%USS/ano -> RS$S/h;

o°

o\

CustoEfluentes =830000/ (DOLAR*7920) ; $USS/ano -> RS$/h;

o\

CustoManutencao = 0.06*InvestFixo;

CustoSuprimentos 0.15*CustoManutencao;

CustoLaboratorio = 0.15*CustoMO;
CustoRoyalties =0.03*CustoMO;
$CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico+
CustoUtil + CustoEfluentes + CustoManutencao + CustoSuprimentos+
CustoLaboratorio + CustoRoyalties;

CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico +
CustoManutencao + CustoSuprimentos+ Custolaboratorio + CustoRoyalties;

%$Custos Indiretos

CustoEstoc = 0.6* (CustoMO +CustoSupTecnico+CustoManutencao) ;
Impostos = 0.015*InvestFixo;
Juros = 0.005*InvestFixo;

CustosIndiretos = CustoEstoc + Impostos + Juros;

%Despesas Gerais

CustosAdm = 0.25*CustoEstoc;
CustosDistrib = 0.10*CustoMO; $CustoTOTProducao;
CustosPeD = 0.05*CustoMO; $CustoTOTProducao;

DespesasGerais = CustosAdm + CustosDistrib + CustosPeD;

%$Custo Total
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CustoTOTProducao = CustosDiretos + CustosIndiretos +
DespesasGerais;

$CustoTotal = equipsReacao + CustoReacional;

% Lucro = Receita Total - Custo total
LucroAnual= 7920* (ReceitaTOT - CustoTOTProducao) ;%RS$/h ->RS$/ano

%$S= ReceitaTOT-CustoTotal;

TMA=0.1; %Taxa minima de atracao

FluxoCaixa=0;
for t=1:1:20

FluxoCaixa= FluxoCaixa + (LucroAnual)/ ((1+TMA)"(t));
end

S= -InvestTOTAL + FluxoCaixa;

S = -S; S$Inversdo da funcdo objetivo, para que seja minimizada

%$Se ultrapassar o Vmax estipulado, explode funcdo objetivo
if Vtotal> Vmax || K(1)"2 > 1.025429326973434e+002

S = inf;
end

end

e i T Obj PFR

o

if Ordem(2) + Ordem(4) + Ordem(6) + Ordem(8) + Ordem(13) > 0 &&
Ordem (1) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(1l2) == 0

if Ordem(2) + Ordem(4) + Ordem(6) + Ordem(8) + Ordem(l3)==1 % se

PFR sozinho

$Obtencdo do méximo valor da funcdo objetivo

%[Smax, I] = max(S);

$Vpfr = VPFR(I); S%Volume em que ocorre o maximo da funcdo
objetivo

Vtotal=Vpfr;

if vpfr2

Vtotal= Vtotal+ Vpfr2;
end

end
% S = -Smax; %Inversdo da funcdo objetivo, para que seja
_minimizada

if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(13) > 1 %Se PFRs em paralelo
FTGO = 2*FTGO;
if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(1ll)==3
FTG0=3* (FTG0/2) ;
end
VolParPFR1
VolParPFR2
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VolParPFR3
Vtotal = VolParPFR1 + VolParPFR2 + VolParPFR3
% FAQO =FA;

o

end

fprintf ('Volume Total\n');
Vtotal

$%$Analise econdmica

%$Receita Total

RBD = FBD*MMBD* (1/rhoTG) *PBD*60;
RGLI=FGL*MMGLI*PGL*60/1000000;
ReceitaTOT= RBD +RGLI ; %em RS$S/h

o°

$Investimento Total para reator

o°

fl1 = 4.8; SFator de Lang

o\

o\

$Terao custos fixos, baseados em Young (2014),7920 horas de
rabalho/ano
custoRecAlcool = 219930/ (DOLAR*7920); %US$/ano -> RS$/h
custoPurificacao = 372310/ (DOLAR*7920) ;%US$/ano -> RS$/h
custoFlash = 74090/ (DOLAR*7920) ;%US$/ano -> RS$/h
custoLavagemGli= 247790/ (DOLAR*7920) ;%USS/ano -> RS$/h
custoLavagemAgua=119560/ (DOLAR*7920) ; $USS$/ano -> RS$/h
custoClarificador=68080/ (DOLAR*7920) ;%USS$/ano -> RS$/h

oe f

o° o© d° o o° o

o\

custoEquipsSeparacao=custoRecAlcool+custoPurificacaotcustoFlash+custolL
avagemGlit+custoLavagemAgua+tcustoClarificador;

Qo

°
$Terao custo variavel, a depender da configuracao adotada
%Considerando reator cilindricos verticais, aonde H=2*L

VolumesPossiveils = [VolParCSTR1 VolParCSTR2 VolParCSTR3
VolParPFR1 VolParPFR2 VolParPFR3 Vpfr];

if length(K) >=2
VolumesPossiveis (end+1)=K(2);

end

if length(K) >=3
VolumesPossiveis (end+1)=K(3);

end
if length(K) ==4

VolumesPossiveis (end+1)=K(4) ;
end

equipsReacao=0;
for i=1l:1:1length(VolumesPossiveis)
if (VolumesPossiveis (i) ~= 0)

Diam=( (2*VolumesPossiveis (i) / (1000*pi))~(1/3)); %m
Larg = 2*Diam; %m

Stress=13750*%6894.76; %N/m2

Eff=0.85; %adimensional

rhoS=0.284%27679.9; %kg/m3
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ts= (10*Diam)/ (2*Stress*Eff-12);
W=pi* (Diam+ts) * (Larg+0.8*Diam) *ts*rhoS;

Cv(i)= exp(6.775+0.18255%1og (W)+0.02297*1log (W) ~2) ;
Cpl(1)=285.1* (Diam”0.73960) * (Larg"0.70684) ;

equipsReacao= equipsReacao + (Cv(i)+Cpl(i))/ (DOLAR) ;

-> RS

o° o©

o\

o oe

o\

end
end

if reator>=3
equipsReacao= (equipsReacao/1000)"(0.6);
end

o)

% somatorioEquips= custoEquipsSeparacao t+equipsReacao ;
somatorioEquips= equipsReacao ;

InvestFixo = 1.05*fl*somatorioEquips;

CapGiro = 0.15*InvestFixo;

InvestTOTAL=InvestFixo +CapGiro;

%$Custos Diretos

CTG = FTG*60* (PTG/1000000) *MMTG;
CA = FA*MMA*60* (PA/1000000) *DOLAR;
CustoMP = CTG+CA;

CustoCAT =(FTG/10)*60* (PCAT/1000000) *MMCAT*DOLAR;
CustoReacional= CustoMP+CustoCAT;

Nnp=reator+2;

P=1;

NumOperarios = (6.29 +31.7*P"2 + 0.23*Nnp)~0.5;

CustoMO = NumOperarios*20; %$Custo mao de obra em real/h

CustoSupTecnico =0.15*CustoMO;

CustoUtil =9950000/ (DOLAR*7920) ;%USS/ano —-> RS$/h;

CustoEfluentes =830000/ (DOLAR*7920) ; $USS$S/ano -> RS$/h;

CustoManutencao = 0.06*InvestFixo;

CustoSuprimentos 0.15*CustoManutencao;

CustoLaboratorio 0.15*CustoMO;

CustoRoyalties =0.03*CustoMO;

SUSS
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$CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico+

CustoUtil + CustoEfluentes + CustoManutencao + CustoSuprimentos+
CustoLaboratorio + CustoRoyalties;

CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico +

CustoManutencao + CustoSuprimentos+ CustolLaboratorio + CustoRoyalties;

%Custos Indiretos

CustoEstoc = 0.6* (CustoMO +CustoSupTecnico+CustoManutencao);
Impostos = 0.015*InvestFixo;

Juros = 0.005*InvestFixo;

CustosIndiretos = CustoEstoc + Impostos + Juros;

$Despesas Gerais

CustosAdm = 0.25*CustoEstoc;
CustosDistrib = 0.10*CustoMO; $CustoTOTProducao;
CustosPeD = 0.05*CustoMO; $CustoTOTProducao;

DespesasGerais = CustosAdm + CustosDistrib + CustosPeD;

%$Custo Total
CustoTOTProducao = CustosDiretos + CustosIndiretos +

DespesasGerais;

Q
o

if Ordem(l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(1l2)
Ordem(2) + Ordem(4) + Ordem(6) + Ordem(8) + Ordem(1l3) ==

$CustoTotal = equipsReacao + CustoReacional;

% Lucro = Receita Total - Custo total
LucroAnual= 7920* (ReceitaTOT - CustoTOTProducao);*RS/h ->RS$S/ano

%$S= ReceitaTOT-CustoTotal;

TMA=0.1l; %Taxa minima de atracao

FluxoCaixa=0;
for t=1:1:20
FluxoCaixa= FluxoCaixa + (LucroAnual)/ ((1+TMA)"(t));

end

-InvestTOTAL + FluxoCaixa;

0n
Il

S = -S; S$Inversédo da funcdo objetivo, para que seja minimizada

$Se ultrapassar o limite estipulado, explode funcdo objetivo
if FAO > 1.025429326973434e+002

S = inf;
end

end
————————————————————————————————————————— Obj CSTR
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Vtotal = V(1); %S6 1 CSTR

if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) > 1 %Se CSTRs em paralelo

if seletividade
FTGO = 2*FTGO;
if Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(1l1l)==3
FTGO0=3* (FTG0/2) ;
end
end

VolParCSTR1
VolParCSTR2
VolParCSTR3
Vtotal = VolParCSTR1 + VolParCSTR2 + VolParCSTR3;

if Ordem(l)==1 %se tiver outro CSTR antes ou depois, mas em
série
Vtotal= V(1) + VolParCSTR1 + VolParCSTRZ2
elseif Ordem(12)==1
Vtotal= V(3) + VolParCSTR1 + VolParCSTR2
end
end

if Ordem(l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(l2)==2 &&
Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) < 2 %se tiverem 2 CSTR em serie
Vtotal = V(1)+V(2);
end

if Ordem(l) + Ordem(3) + Ordem(5) + Ordem(7) + Ordem(l2)==3 &&
Ordem(9) + Ordem(10) + Ordem(ll) < 2 %se tiverem 3 CSTR em serie
Vtotal = V(1)+V(2)+V(3);
end

FTGO = 1.479;

QTGO = FTG0*872.6/924;

%Calculando uma vazdo de entrada de Metanol de 6 mols pra 1 de TG
em L/min:

QA0 = FTG0*6*32/791.8;

%Considerando o tempo de residéncia para esta reacdo

% de 60 minutos em batelada
Vmax = (QTGO+QAQ0) *60;
$Se ultrapassar o Vmax estipulado, explode funcdo objetivo

fprintf ('Volume Total\n');
Vtotal

%$Receita Total
RBD = FBD*MMBD* (1/rhoTG) *PBD*60;
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RGLI=FGL*MMGLI*PGL*60/1000000;
ReceitaTOT= RBD +RGLI ; %em RS$/h

o°

$Investimento Total para reator

o°

fl1 = 4.8; SFator de Lang

o\

o\

rabalho/ano
custoRecAlcool = 219930/ (DOLAR*7920); %USS$/ano -> R$/h
custoPurificacao = 372310/ (DOLAR*7920) ;%US$/ano -> R$/h
custoFlash = 74090/ (DOLAR*7920) ;%US$/ano -> RS$/h
custoLavagemGli= 247790/ (DOLAR*7920) ;%USS$/ano -> RS$/h
custoLavagemAgua=119560/ (DOLAR*7920) ; $USS$/ano -> RS$/h
custoClarificador=68080/ (DOLAR*7920) ;%USS/ano -> RS$/h

oo ¢t

o® o o o° o° o°

o\

$Terao custos fixos, baseados em Young (2014),7920 horas de

custoEquipsSeparacao=custoRecAlcool+custoPurificacaotcustoFlash+custol

avagemGli+custoLavagemAgua+custoClarificador;

%
$Terao custo variavel, a depender da configuracao adotada
%$Considerando reator cilindricos verticais, aonde H=2*L

VolumesPossiveis = [VolParCSTR1 VolParCSTR2 VolParCSTR3
VolParPFR1 VolParPFR2 VolParPFR3 Vpfr];

if length(K) >=2

VolumesPossiveis (end+1)=K(2);
end
if length(K) >=3

VolumesPossiveils (end+1)=K(3);

end

if length(K) ==4
VolumesPossiveis (end+1)=K (4);

end

equipsReacao=0;
for i=1l:1:1length(VolumesPossiveis)
if (VolumesPossiveis (i) ~= 0)

Diam= ( (2*VolumesPossiveis (i) / (1000*pi))~(1/3)); %m
Larg = 2*Diam; S%m

Stress=13750*6894.76; %N/m2

Eff=0.85; %adimensional

rhoS=0.284%27679.9; %kg/m3

ts= (10*Diam)/ (2*Stress*Eff-12);
W=pi* (Diam+ts)* (Larg+0.8*Diam) *ts*rhoS;

Cv(i)= exp(6.775+0.18255*1og (W) +0.02297*1og (W) "2) ;
Cpl(i)=285.1* (Diam”~0.73960) * (Larg”0.70684) ;

equipsReacao= equipsReacao + (Cv(i)+Cpl(i))/ (DOLAR) ;
-> RS

3USS
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o° o

o°

o° o©

o

end

end

if reator>=3
equipsReacao= (equipsReacao/1000)"0.6;
end

% somatorioEquips= custoEquipsSeparacao +equipsReacao ;
somatorioEquips= equipsReacao ;

InvestFixo = 1.05*fl*somatorioEquips;

CapGiro = 0.15*InvestFixo;

InvestTOTAL=InvestFixo +CapGiro;

%Custos Diretos

CTG = FTG*60* (PTG/1000000) *MMTG;
CA = FA*MMA*60* (PA/1000000) *DOLAR;
CustoMP = CTG+CA;

CustoCAT =(FTG/10)*60* (PCAT/1000000) *MMCAT*DOLAR;
$CustoReacional= CustoMP+CustoCAT;

Nnp=reator+2;

P=1;

NumOperarios = (6.29 +31.7*P*2 + 0.23*Nnp) ~0.5;

CustoMO = NumOperarios*20; %Custo mao de obra em real/h
CustoSupTecnico =0.15*CustoMO;

CustoUtil =9950000/ (DOLAR*7920) ;%USS$S/ano -> RS$S/h;

CustoEfluentes =830000/ (DOLAR*7920) ; $USS/ano -> RS$/h;

CustoManutencao = 0.06*InvestFixo;
CustoSuprimentos = 0.15*CustoManutencao;
CustoLaboratorio = 0.15*CustoMO;

CustoRoyalties =0.03*CustoMO; $CustoTOTProducao;

$CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico+

CustoUtil + CustoEfluentes + CustoManutencao + CustoSuprimentos+
CustoLaboratorio + CustoRoyalties;

CustosDiretos = CustoMP + CustoCAT + CustoMO + CustoSupTecnico +

CustoManutencao + CustoSuprimentos+ Custolaboratorio + CustoRoyalties;

%Custos Indiretos

CustoEstoc = 0.6* (CustoMO +CustoSupTecnico+CustoManutencao) ;
Impostos = 0.015*InvestFixo;
Juros = 0.005*InvestFixo;
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CustosIndiretos = CustoEstoc + Impostos + Juros;

%Despesas Gerais

CustosAdm = 0.25*CustoEstoc;
CustosDistrib = 0.10*CustoMO; $CustoTOTProducao;
CustosPeD = 0.05*CustoMO; $CustoTOTProducao;

DespesasGerais = CustosAdm + CustosDistrib + CustosPeD;

%Custo Total
CustoTOTProducao = CustosDiretos + CustosIndiretos +

DespesasGerais;

end

end

$CustoTotal = equipsReacao + CustoReacional;

% Lucro = Receita Total - Custo total
LucroAnual= 7920* (ReceitaTOT - CustoTOTProducao) ;%RS$/h ->RS$/ano

%$5= ReceitaTOT-CustoTotal;

TMA=0.1; %Taxa minima de atracao

FluxoCaixa=0;
for t=1:1:20
FluxoCaixa= FluxoCaixa + (LucroAnual)/ ((1+TMA)"(t));

end

S= -InvestTOTAL + FluxoCaixa;

S = -S; S$Inversdo da funcdo objetivo, para que seja minimizada
if Vtotal > Vmax || K(1)"2 > 1.025429326973434e+002

S = inf;
end

98



Apéndice A2 — Especificacdo da ANP para o Biodiesel

A vigente especificacdo (RESOLUCAO ANP N° 45, DE 25.8.2014 - DOU 26.8.2014)
€ a que impera sobre a manufatura e o comércio atual deste produto. Segue um excerto
da mesma, com as informagdes relevantes para esta analise:

| - Biodiesel: combustivel composto de alquil ésteres de &cidos carboxilicos de cadeia
longa, produzido a partir da transesterificacéo e/ou esterificacdo de matérias graxas, de
gorduras de origem vegetal ou animal, e que atenda a especificagdo contida no
Regulamento Técnico nimero 4/2012, parte integrante desta Resolucéo; (...).

Tabela | - Especificacdo do Biodiesel

CARACTERISTICA UNIDADE LIMITE
Aspecto - LIl (2) (2)
Massa especifica a 20° C Kg/m3 850 a 900
Viscosidade Cinemaética a 40°C mm2/s 3,0a6,0
Teor de agua, max. mg/kg 200,0 (3)
Contaminacdo Total, max. (13) mg/kg 24
Ponto de fulgor, min. (4) °C 100,0
Teor de éster, min. % massa 96,5
Cinzas sulfatadas, max. (6) % massa 0,020
Enxofre total, max. mg/kg 10
Sédio + Potéssio, max. mg/kg 5
Célcio + Magnésio, max. mag/kg 5
Fésforo, max. (7) mg/kg 10
Corrosividade ao cobre, 3h a 50 °C, max. (6) - 1
Numero Cetano (6) - Anotar
Ponto de entupimento de filtro a frio, max. °C 9)
indice de acidez, max. mg KOH/g 0,50
Glicerol livre, max. % massa 0,02
Glicerol total, max. (10) % massa 0,25
Monoacilglicerol, max. % massa 0,7
Diacilglicerol, max. % massa 0,20
Triacilglicerol, max. % massa 0,20
Metanol e/ou Etanol, max. % massa 0,20
indice de lodo /1009 Anotar
Estabilidade & oxidagdo a 110°C, min. (11) h 6 (12)
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Notas:

(1). Limpido e isento de impurezas, com anotacdo da temperatura de ensaio. Em caso de
disputa, o produto sé podera ser considerado como nao especificado no Aspecto, caso 0s
parametros teor de agua e/ou contaminacéo total estejam nédo conformes.

(2). Para efeito de fiscalizacao, nas autuac@es por ndo conformidade no Aspecto, deverao
ser realizadas as analises de teor de 4gua e contaminacéo total. O produto sera reprovado
caso pelo menos um desses dois ultimos parametros esteja fora de especificacao.

(3). Para efeito de fiscalizacdo, nas autuacdes por ndo conformidade, sera admitida
variacdo de +50 mg/kg no limite do teor de agua no biodiesel para o produtor e de +150
mg/kg para o distribuidor.

(4). Quando a analise de ponto de fulgor resultar em valor superior a 130°C, fica
dispensada a anélise de teor de metanol ou etanol.

(6). Estas caracteristicas devem ser analisadas em conjunto com as demais constantes da
Tabela de Especificacdo a cada trimestre civil. Os resultados devem ser enviados a ANP
pelo Produtor de biodiesel, tomando uma amostra do biodiesel comercializado no
trimestre e, em caso de neste periodo haver mudanca de tipo de material graxo, o Produtor
devera analisar nimero de amostras correspondente ao numero de tipos de materiais
graxos utilizados.

(7). Em caso de disputa, deve ser utilizado o método EN 14107 como referéncia.

(8) Os métodos referenciados demandam validagcdo para os materiais graxos ndo previstos
no método e rota de producdo etilica.

(9). Limites conforme Tabela Il. Para os estados ndo contemplados na tabela o ponto de
entupimento a frio permanecera 19°C.

(10). Poderéa ser determinado pelos métodos ABNT NBR 15908, ABNT NBR 15344,
ASTM D6584 ou EN14105, sendo aplicavel o limite de 0,25% em massa. Para biodiesel
oriundo de material graxo predominantemente laurico, deve ser utilizado método ABNT
NBR 15908 ou ABNT NBR 15344, sendo aplicavel o limite de 0,30% em massa.

(11). O limite estabelecido devera ser atendido em toda a cadeia de abastecimento do
combustivel.

(12). A estabilidade a oxidacdo a 110 °C tera seu limite minimo de 8 horas, a partir de 1°
de novembro de 2014.

(13). Devera ser utilizada somente a versao da norma de 1998 ou 2008 (EN 12662:1998
ou EN 12662:2008)
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UNIDADES
DA

FEDERACAO

SP-MG-MS |14 |14 |14 |12 |8 8 |8 |8 8 |12 |14 |14
GO/DF: - MT - 14 |14 |14 |14 |10 |10 |10 |10 |10 |14 |14 |14
ES-RJ

PR-SC-RS |14 |14 |14 |10 |5 5 |5 |5 5 (10 |14 |14

Tabela Il - Ponto de Entupimento de Filtro a Frio — Limite maximo em °C
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Apéndice A3 — Tabelas com os resultados das funcdes

objetivo

Tabela de resultados para a Fungdo Objetivo Seletividade:

Configurac@es
CSTR
PFR
CSTR + CSTR
CSTR+ PFR
PFR + CSTR
(CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR)
CSTR + CSTR + CSTR
CSTR+ CSTR + PFR
CSTR + PFR + CSTR
PFR+ CSTR+ CSTR
PFR + CSTR + PFR
(CSTR) + (CSTR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR) + (PFR)
(PFR) + (PFR) + (PFR)
CSTR + (PFR) + (PFR)
CSTR + (CSTR) + (CSTR)
CSTR + (PFR) + (CSTR)
PFR + (CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR) + CSTR
(CSTR) + (PFR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + PFR
(CSTR) + (CSTR) + CSTR

Volume (L)
105,3218
26,3304
63,1158 42,2060
0,8151 26,1267
26,3304 11,0231
70,6584 34,6634
13,1652 13,1652
0,0000 13,1652
22,3081 29,0038 54,0099
0,8585 0,9736 26,1158
0,8569 26,1162 0,9652
37,3432 26,3304 3,3680
26,3304 0,5724 26,3304
35,1062 35,1077 35,1077
13,1648 13,1656 8,7768
0,0000 8,7768 8,7768
8,7768 8,7768 8,7768
0,2983 12,2426 12,2426
5,9163 17,7674 17,7674
1,4838 19,4976 27,0091
26,3304 1,2013 0,8142
13,1652 13,1652 11,0447
13,1648 8,7768 13,1656
1,1982 10,7967 13,1652
37,3038 30,7140 37,3039

Volume Total (L)
105,3218
26,3303
105,3218
26,9418
27,3535
105,3217
26,3304
13,1652
105,3218
27,9478
27,9383
67,0417
53,2332
105,3217
35,1072
17,5536
26,3304
24,7835
41,451
37,9905
28,3459
27,3749
35,1072
15,1601
105,3218

Vazéao Metanol

(mol/min)

97,165
102,5429
102,5415
102,5429
102,5429

99,0571
102,5429
102,5428
1.024.302
102,5429
102,5427
102,5391
102,5429

97,2118

91,7091
102,5428
102,5429
102,5429

62,7263

87,2193
102,5429
102,5429

91,7091
102,5429

50,5304

SELETIVIDADE

102

0,9932
0,9994
0,9988
0,9994
0,9994
0,9925
0,9998
0,9998
0,9993
0,9994
0,9994
0,9994
0,9994
0,9932
0,9893
0,9998
0,9998
0,9994
0,9939
0,9953
0,9994
0,9998
0,9893
0,9998
0,9987



10
11
12
13
14
15
16
17
18
19
20
21
22
23
24

25

Tabela de resultados para a Fungdo Objetivo Conversao:

Configuracdes
CSTR
PFR
CSTR+ CSTR
CSTR+ PFR
PFR + CSTR
(CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR)
CSTR+ CSTR + CSTR
CSTR + CSTR + PFR
CSTR + PFR + CSTR
PFR+ CSTR + CSTR
PFR + CSTR + PFR
(CSTR) + (CSTR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR) + (PFR)
(PFR) + (PFR) + (PFR)
CSTR + (PFR) + (PFR)
CSTR + (CSTR) + (CSTR)
CSTR + (PFR) + (CSTR)
PFR + (CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR) + CSTR
(CSTR) + (PFR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + PFR
(CSTR) + (CSTR) + CSTR

Volume (L)

105,321

8 0 0

26,3304 0 0

80,3991
0,4146
26,3304
82,5251
13,1652
39,4957
23,3578
0,6351
5,8896
75,2498
26,3304
35,1066
12,3090
70,2145
8,7768
0,0000
24,9730
0,6817
26,3304
13,1652
6,9970
0,7965
37,6331

24,9226 0
26,2268 0
78,9909 0
22,7967 0
26,3304 0
13,1652 0
56,8169 25,1471

1,1983 26,1716
24,8580 74,5716
26,3304 3,739%4
0,7519 26,3304
35,1076 35,1076
14,0214 18,7768
8,7768 26,3304
26,3304 26,3304
13,1652 26,3304
40,1744 40,1744
11,2376 33,0301
3,7392 75,2507
26,3304 65,8240
8,7768 19,3334
0,6354 13,1652
30,0563 37,6327

Volume Total (L)
105,3218
26,3304
105,3218
26,6414
105,3213
105,3218
39,4957
52,6609
105,3218
28,0050
105,3193
105,3197
53,4127
105,3218
35,1072
105,3217
61,4377
39,4957
105,3218
44,9494
105,3203
105,3196
35,1072
14,5971
105,3221

Vazéo Metanol

(mol/min)

69,3669
102,5429
46,8965
102,5429
102,5429
72,1754
102,5429
34,8193
69,8504
102,5429
102,5429
102,5429
102,5429
69,3546
69,4116
40,0380
102,5429
102,5429
49,4232
102,5134
102,5429
102,5429
151,6112
102,5429
24,6884

CONVERSAO

103

0,9624
1,0000
0,9980
1,0000
1,0000
0,9468
1,0000
0,9753
0,9998
1,0000
1,0000
1,0000
1,0000
0,9624
0,9376
0,9924
0,9999
0,9997
0,9978
0,8877
1,0000
1,0000
0,7634
1,0000
0,9983
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Tabela de resultados para a Funcéo Objetivo Média Aritmética:

Configuragdes Volume (L) Volume Total (L)
CSTR 105,3218 0 0 105,3218
PFR 26,3304 0 0 26,3304
CSTR+ CSTR 81,8806 23,4412 0 105,3218
CSTR + PFR 0,8151 26,1267 0 26,9418
PFR+ CSTR 26,3304 78,9887 0 105,3192
(CSTR) + (CSTR) 52,6673 52,6544 0 105,3218
(PFR) + (PFR) 13,1652 26,3304 0 39,4957
(CSTR) + (PFR) 39,4957 13,1652 0 52,6609

CSTR+CSTR+CSTR | 352307 34,1411 35,9500  105,3218
CSTR+ CSTR + PFR 0,6351 1,1983 26,1716 28,0050
CSTR +PFR + CSTR 5,8898 24,8580 74,5702  105,3180
PFR + CSTR + CSTR 76,6943 26,3304 2,2953  105,3201
PFR + CSTR + PFR 26,3304 0,5783 26,3304 53,2392

(CSTR) + (CSTR) + (CSTR)| 35,1070 35,1074 35,1074  105,3218

(CSTR) + (CSTR) + (PFR) = 13,1658 13,1646 8,7768 35,1072
(CSTR) + (PFR) + (PFR) | 70,2145 87768 26,3304  105,3218
(PFR) + (PFR) + (PFR) 8,7768 26,3304 26,3304 61,4377
CSTR + (PFR) + (PFR) 0,0000 13,1652 26,3304 39,4957

CSTR + (CSTR) + (CSTR) = 39,0544 33,1337 33,1337/  105,3218

CSTR + (PFR) + (CSTR) | 10,9190 10,6982 31,1737 42,7910

PFR+ (CSTR) + (CSTR) | 26,3304 2,2916 76,6974  105,3194
(PFR) + (PFR) + CSTR | 13,1652 26,3304 65,7929  105,2885

(CSTR) + (PFR) + (CSTR) | 0,4790 8,7768 25,8514 35,1072

(CSTR) + (CSTR)+ PFR |  1,1982 10,7967 13,1652 15,1601

(CSTR) + (CSTR) + CSTR | 39,6820 25,9580 39,6819  105,3219

Vazéo Metanol
(mol/min)

73,8442
102,5429
58,9989
102,5429
102,5429
73,8521
102,5429
37,7893
102,5429
102,5429
102,5429
102,5429
102,5429
73,8466
71,8281
46,4608
102,5429
102,5429
65,2408
102,5414
102,5429
102,5429
177,6169
102,5429

32,0286

MEDIA
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ARITMETICA

0,9777
0,9997
0,9980
0,9997
0,9997
0,9777
0,9998
0,9852
0,9995
0,9997
0,9997
0,9997
0,9997
0,9777
0,9634
0,9952
0,9997
0,9993
0,9983
0,9336
0,9997
0,9998
0,7895
0,9999

0,9983
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Tabela de resultados para a Fungdo Objetivo Produto/Rendimento:

Configuracdes Volume (L) Volume Total (L)
CSTR 105,3218 0 0 105,3218
PFR 26,3304 0 0 26,3304
CSTR + CSTR 81,8803 23,4415 0 105,3218
CSTR+PFR 0,8151 26,1267 0 26,9418
PFR + CSTR 26,3304 78,9892 0 105,3196
(CSTR) + (CSTR) 53,0608 52,2610 0 105,3218
(PFR) + (PFR) 13,1652 26,3304 0 39,4957
(CSTR) + (PFR) 39,4957 13,1652 0 52,6609

CSTR+CSTR+CSTR | 23,1661 40,4993 41,6564  105,3218
CSTR+ CSTR + PFR 0,6351 1,1983 26,1716 28,0050
CSTR + PFR + CSTR 5,8000 24,8580 74,5733 105,3212
PFR + CSTR + CSTR 76,6943 26,3304 2,2953 105,3201
PFR + CSTR + PFR 26,3304 0,5724 26,3304 53,2332

(CSTR) + (CSTR) + (CSTR)| 35,1071 35,1073 351073/  105,3218

(CSTR) + (CSTR) + (PFR) = 13,1654 13,1650 8,7768 35,1072

(CSTR) + (PFR) + (PFR) | 70,2145 87768 26,3304 105,3218
(PFR) + (PFR) + (PFR) 8,7768 26,3304 26,3304 61,4377
CSTR + (PFR) + (PFR) 0,0000 13,1652 26,3304 39,4957

CSTR+ (CSTR) + (CSTR) = 54,0030 25,6599 25,6599 105,3228

CSTR+ (PFR) + (CSTR) = 0,9198 10,6964 31,1692 42,7854

PFR + (CSTR) + (CSTR) | 26,3304 2,2916 76,6974 105,3194
(PFR) + (PFR) + CSTR | 13,1652 26,3304 657929  105,2885

(CSTR) + (PFR) + (CSTR) =~ 7,0091 8,7768 19,3213 35,1072

(CSTR) + (CSTR)+ PFR | 1,1982 0,7967 13,1652 15,1601

(CSTR) + (CSTR) + CSTR | 37,7565 29,8092 37,7563 105,3220

Vazéo Metanol
(mol/min)

73,4419
102,5429
58,9907
102,5429
102,5429
73,6064
102,5429
37,7401
102,5429
102,5429
102,5429
102,5429
102,5429
73,7305
71,6793
46,4263
102,5429
102,5429
65,9616
102,5408
102,5429
102,5429
155,123
102,5429
32,1196

105

PRODUTO
0,9557
0,9994
0,9960
0,9994
0,9994
0,9557
0,9995
0,9706
0,9990
0,9994
0,9994
0,9994
0,9994
0,9557
0,9275
0,9905
0,9994
0,9986
0,9968
0,8689
0,9994
0,9996
0,7444
0,9998
0,9966
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Tabela de resultados para a Fungdo Objetivo Econémica:

Configuracdes
CSTR
PFR
CSTR+ CSTR
CSTR+PFR
PFR + CSTR
(CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR)
CSTR + CSTR + CSTR
CSTR+ CSTR + PFR
CSTR + PFR + CSTR
PFR+ CSTR + CSTR
PFR + CSTR + PFR
(CSTR) + (CSTR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + (PFR)
(CSTR) + (PFR) + (PFR)
(PFR) + (PFR) + (PFR)
CSTR + (PFR) + (PFR)
CSTR + (CSTR) + (CSTR)
CSTR + (PFR) + (CSTR)
PFR + (CSTR) + (CSTR)
(PFR) + (PFR) + CSTR
(CSTR) + (PFR) + (CSTR)
(CSTR) + (CSTR) + PFR

(CSTR) + (CSTR) + CSTR

Volume (L)

94.5627 0

23.6407 0

36.4884
38.1000
23.6407
41.5859
11.8203
35.4610
14.0964
31.0041
24.4961
39.3617
23.6407
35.6780
17.8577
15.7604
7.8802
3.4048
57.2041
2.6899
23.6407
11.8203
17.8577
13.9591
36.5632

58.0743
14.1156
70.9220
52.9768

o o o o

11.8203 0

11.8203 0

53.5261
47.6689
17.5166
23.6407
47.2813
29.4424
5.7830
7.8802
7.8802
7.3389
18.7388
7.8182
35.4651
11.8203
7.8802
21.5019
37.0659

26.9401
15.8896
52.5499
31.5603
23.6407
29.4424
7.8802
7.8802
7.8802
7.3389
18.7388
20.7644
35.4569
23.6407
5.7830
11.8203
20.9336

Volume Total (L)
94,5627
23,6407
94,5627
52,2156
94,5627
94,5627
23,6407
47,2813
94,5627
94,5627
94,5627
94,5627
94,5627
94,5627
31,5209
31,5209
23,6406
18,0825
94,6817
31,2725
94,5627
47,2813
31,5209
47,2813

94,5627

Vazao Metanol
(mol/min)

18,5781
16,6602
15,2169
17,1997
14,7333
9,1377
10,3908
10,0949
13,8289
15,7558
14,8924
14,6554
15,3186
6,3069
7,7029
7,8888
8,2660
15,6015
14,7368
16,6705
14,7301
7,5527
7,7029
7,8653
7,5816

ECONOMICA
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-58,0861
-44,7674
-66,1376
-47,2337
-42,6411
-96,1738
-60,7618
-83,4667
-96,8208
-68,9535
-68,9492
-67,7936
-44,1234

-127,1583

-150,0949

-115,9616
-92,7505

-106,5082

-131,1656
-127,1481
-96,5672
-83,8683
-150,0949
-110,3610
-124,0132



