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Este trabalho apresenta um método sistematico para a sintese e analise das possiveis
configuragdes (redes de processamento) de uma bioindUstria a partir de biomassa, em termos
de condicdes atuais e futuras do mercado. O crescente nimero de alternativas disponiveis para
a conversdo de fontes renovaveis gera uma necessidade constante de reduzir o espaco de
busca e selecionar as melhores tecnologias para cada problema. A otimizacdo de
superestruturas foi o processo aqui empregado para eliminar as alternativas desvantajosas de
modo a encontrar a solucdo 6tima para o problema. O método sistematico foi implementado
em uma ferramenta computacional capaz de avaliar rapidamente diferentes alternativas e
cenarios. A ferramenta integra coleta de dados, modelagem e otimizacdo de superestruturas
para determinar o fluxograma 6timo da bioindustria. A aplicagdo do método de sintese-anélise
e sua correspondente ferramenta computacional € aqui destacada para um caso de estudo
especifico, no qual o 6leo de mamona é a biomassa disponivel para a bioindustria. O projeto
visa construir sistemas integrados para a geracdo de produtos quimicos a partir da mamona e,
potencialmente, biodiesel. A solucdo final identificou o portfolio 6timo de produtos da

bioindustria e as tecnologias de processo Otimas para 0 presente cenario econémico.
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Abstract of a Final Project presented to Escola de Quimica/UFRJ as partial fulfililment of the
requirements for the degree of Chemical Engineer with emphasis on Petroleum and Natural

Gas — Biofuels.
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This paper presents a systematic method for synthesis and analysis of biomass based
bioindustry pathways (process networks) in terms of current and future market conditions.
The many and increasing number of processing alternatives proposed for the conversion of
various types of biomass means that there is a constant need for screening and selecting the
best alternative for each application scenario. Superstructure optimization is the approach here
applied to screen the processing technologies and find the best solution for the problem. The
systematic method has been implemented into a computer-aided tool that is able to quickly
evaluate alternatives and network scenarios. The tool integrates data collection, modelling and
superstructure optimization to determine the optimal network for a bioindustry. The
application of the synthesis-analysis method and its corresponding computer aided tool is
highlighted for a case study where castor oil is the specified biomass available for the
bioindustry. Through this work, an optimization based framework for process network
synthesis and design has been adopted and successfully applied for the synthesis of a castor
oil bioindustry. The problem of bioindustry design has been formulated and solved, leading to

the identification, for the present market scenario, of the optimal bioindustry configuration.
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INTRODUCAO

O declinio dos recursos energéticos e a perda da biodiversidade, os problemas de
poluicdo e a crise social tém levado o mundo a procurar por solucGes vidveis para produzir
quimicos verdes e biocombustiveis de uma maneira ainda lucrativa. A biomassa é uma fonte
de carbono renovavel e abundante, e o processo de conversdo sustentavel para transforma-la
em bioenergia e produtos quimicos estd ganhando mais e mais atencdo, tanto por parte da
indUstria quanto do meio académico (YUAN et al., 2013). Recentemente, muitos esforgos tém
sido focados no desenvolvimento de novas tecnologias para a construcdo de biorrefinarias e
bioindustrias.

O desafio da crescente concorréncia na inddstria quimica demanda, cada vez mais, a
invencdo de novos processos. Possivelmente, estes processos utilizardo matérias-primas
diferentes das mais empregadas atualmente, uma vez que petroleo e gas natural — os blocos de
matérias-primas mais comuns hoje em dia — podem nao estar disponiveis. Junto a estes novos
pontos de partida, devem ser criadas novas rotas quimicas para fabricar o produto desejado. A
sintese de processos serd, entdo, fundamental para identificar quais destas novas tecnologias
sdo verdadeiramente vantajosas. Mas o objetivo fundamental da sintese de processos
continuara sendo a invencédo de processos detalhados para explorar esses compostos na escala
desejada, com seguranca, de forma ecologicamente responsavel, eficiente e econémica, e de
maneira superior a todas alternativas possiveis (BARNICKI, SIIROLA, 2004).

O grande e crescente numero de alternativas de processamento disponiveis para a
conversdo de fontes renovaveis gera uma necessidade constante de reduzir o espaco de busca
e selecionar as melhores tecnologias para cada problema. E importante olhar para todas as
alternativas viaveis para que a solucdo Otima, para as premissas adotadas, possa ser
perseguida.

O Brasil se encontra em uma posicdo privilegiada para a instalacdo de bioindustrias,
com aproveitamento integral do potencial das biomassas. Ele possui a maior biodiversidade
do planeta; intensa radiacédo solar; agua em abundancia; diversidade de clima e pioneirismo na
producéo de bicombustiveis em larga escala.

O 6leo de mamona pode representar um papel importante na expansédo de bioindustrias
e biorrefinarias nacionais, especialmente por ser um 6leo vegetal ndo comestivel. As sementes
de mamona contém cerca de 46-55% de 6leo (peso) (OGUNNIYI, 2006). A mamona possuli

caracteristicas interessantes que a tornam candidata natural ao posto de uma das principais
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culturas agricolas do Brasil, em médio prazo, superado pela da soja, do algodao, do milho, da
cana-de-agucar e do arroz, inclusive com zonas de exploracdo mais amplas do que estas
(FERREIRA et al., 2006):

e  Fécil cultivo e baixo custo de producéo;

e Ampla variacdo de cultivares e hibridos capazes de se adequar a diferentes

condicdes edafoclimaticas;

e  Oleo bruto valioso no mercado internacional e varios derivados de alto valor

agregado;

e Pode ser cultivada no semiarido e em outras partes do pais, especialmente no

cerrado;

e  Possibilidade de inclusdo social com a agricultura familiar no Nordeste;

e  Baixa pressédo de pragas, sendo excelente para rotacdo de cultura;

e  Utiliza as mesmas maquinarias e equipamentos de cultivo e colheita do milho,

com poucas adaptacoes;

e  Oleo de aplicacio estritamente industrial.

A cultura da mamona no pais anda lado a lado com a inclusdo social no Nordeste. No
Brasil, a mamona é tipica do semiarido, regido que tradicionalmente sofre com as condicGes
climaticas desfavoraveis para o plantio. Frente a este cenario, a mamona aparece cOmo
alternativa para a producdo de uma cultura rentavel na regido; e o Nordeste &, por isso, 0
estado que mais produz mamona no pais. Uma parcela significativa do cultivo esta associado
a agricultura familiar. Isso se deve, em grande parte, aos incentivos do PNPB (Programa
Nacional de Producdo de Biocombustiveis), que busca estimular a producdo de
biocombustiveis no Brasil através da incluséo social.

O 6leo de mamona € rico em &cido ricinoléico e, devido a versatilidade quimica deste
acido, possui muitos derivados com extensas aplica¢cdes industriais. O 6leo de ricino por si s6
ja é utilizado em diversas aplicaces, mas seus derivados encontram outros usos industriais e
suas areas de aplicacdo estdo crescendo rapidamente. Seus maiores usos sdo para a fabricacao
de tintas, vernizes, revestimentos, cosméticos, lubrificantes etc. (OGUNNIYI, 2006). Até o
momento, a maioria das industrias de Gleos vegetais no Brasil ou focam na geragdo de
produtos quimicos (e.g. para a industria de alimentos ou de cosméticos) ou de
biocombustiveis (e.g. biodiesel). A cadeia produtiva ndo é integrada, apesar de ambos 0s

produtos finais possuirem a mesma materia-prima.
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Este estudo lida com as questfes encontradas ao longo do projeto preliminar de uma
bioindustria com multiplos produtos (quimicos assim como combustiveis) a partir do 6leo de
mamona como biomassa. O projeto visa construir sistemas integrados para a geragdo de
produtos quimicos e, potencialmente, biodiesel. Espera-se que o aproveitamento de
coprodutos e de residuos da integracdo dos processos de conversao da biomassa agregue valor
as cadeias produtivas e reduza possiveis impactos ambientais da mesma. A bioindustria deve
ser economicamente viavel quando sujeita as condi¢des atuais do mercado.

Neste trabalho, a metodologia desenvolvida por Quaglia et al. (2012) — que integra
decisdes em niveis estratégicos, como de negdcios e de engenharia, para a sintese e projeto de
redes de processamento — foi adotada para a solucdo do problema de sintese de uma
bioindustria. O método apresenta uma abordagem flexivel para a avaliacdo rapida das
melhores alternativas através de uma otimizacdo de superestruturas.

A otimizag8o de superestruturas é o processo de eliminar as alternativas desvantajosas
para encontrar a solucdo 6tima. O fluxo material e outros parametros de projeto podem ser
determinados em uma Unica e simultanea programacdo matematica para a otimizacdo de um
determinado critério de desempenho. Varidveis discretas sdo empregadas para representar a
escolha de tecnologias de processo, com as quais 0 modelo se torna uma programacao
matematica mista-inteira linear (MILP) ou uma programac¢do matematica mista-inteira ndo
linear (MINLP). Assim, a estrutura do projeto (fluxograma) é determinada de maneira 6tima.

A metodologia foi adaptada e aprimorada para descrever o problema especifico aqui
apresentado. Portanto, o objetivo deste estudo € identificar a topologia (fluxograma) 6tima
para a bioindustria de mamona, selecionar o portfélio de produtos e subprodutos mais
lucrativos para a mesma e desenvolver uma ferramenta para avaliacdo rapida do mercado.
Como se trata de um projeto preliminar da bioinddstria almejada, os fluxos massicos 6timos
ao longo da planta de processo ndo serdo calculados, e, portanto, a produtividade da
bioindustria ainda ndo sera determinada.

A estrutura do trabalho é composta por cinco capitulos.

No capitulo I, o tema é apresentado em detalhes por meio de uma extensa revisdo
bibliografica. O levantamento da literatura inclui informagdes técnicas e de mercado sobre a
planta de mamona (secéo 1.1) e 0 6leo de mamona (1.2).

A secdo 1.3 introduz a cadeia de derivados da mamona e identifica aqueles com maior
potencial econémico. Para estes, as possiveis rotas tecnoldgicas para sua fabricacdo sdo

descritas ao longo dos itens 1.3.1 a 1.3.8.
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O restante da revisdo bibliogréfica trata dos fundamentos tedricos do método
empregado para a solugdo do problema, incluindo uma secdo sobre sintese de processos (1.4)
e outra mais especifica sobre otimizacdo de superestruturas (1.5). Esta Gltima introduz o
método de Quaglia et al. (2012) e apresenta as cinco etapas de sua abordagem: (1) definicao
do problema; (2) coleta de dados e definicdo da superestrutura; (3) selecdo dos modelos,
desenvolvimento e validacdo; (4) solugdo MILP/MINLP; (5) modelagem detalhada e
otimizacdo da alternativa selecionada. As quatro primeiras sdo aplicadas ao problema de
sintese da bioindustria de mamona ao longo dos outros capitulos do trabalho.

No capitulo 11, as diferentes alternativas de processamento para converter a matéria-
prima nos potenciais produtos identificados sdo representadas na forma de uma
superestrutura. O problema de sintese é definido na secdo Il.1 através da identificacdo do
escopo e do cenario futuro sujeito a andlise, e da selecdo da fungédo objetivo.

Os principais conceitos da metodologia, fundamentais para a sintese e interpretacdo da
superestrutura, séo definidos na segdo seguinte (11.2).

A superestrutura com todos 0s processos e conexdes possiveis para a bioinddstria é,
entdo, apresentada em 11.3. O critério para divisdo das etapas em cinco diferentes plantas de
processo (unidades) ao longo do fluxograma é explicado, e 0s processos quimicos que
ocorrem dentro de cada unidade sé&o identificados nas se¢des 11.3.1 a 11.3.5.

O capitulo 111 apresenta a otimizacdo da superestrutura definida no capitulo anterior.
Todos os modelos necessarios para o problema formulado sdo coletados e gerados na se¢édo
I11.1. O modelo é divido em restricdes de processo, nas quais a complexidade de cada
intervalo de processo € representada por uma sequéncia de tarefas elementares (secéo I11.1.1);
restricbes de ativacdo, para expressar a relacdo entre varidveis discretas e continuas (secao
I11.1.2); restri¢bes ldgicas, para eliminar solugdes indesejadas ou impossiveis restringindo o
valor de variaveis binarias que indicam a selecdo ou ndo de determinado intervalo de processo
(secdo 111.1.3); e funcdo objetivo, relacionada a lucratividade do processo (secéo 111.1.4).

O espaco de busca para o atual problema de projeto envolve um grande numero de
equacOes e dados necessarios para sua simulacdo. Por isso, a sec¢do I11.2 apresenta algumas
consideracdes feitas para simplificar o problema de sintese e lidar com a complexidade gerada
pelo seu tamanho e a quantidade de dados necessarios para resolvé-lo, reduzindo o espacgo de
busca por solugdes.

A metodologia empregada na otimizacdo € detalhada na secdo 111.3, incluindo a

estratégia de célculo utilizada durante a solucéo do problema.
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No capitulo IV, o problema MILP (programacdo matematica mista-inteira linear)
formulado é resolvido. Os resultados fornecem a solucdo 6tima para a topologia do processo
para as premissas estabelecidas, junto com alguns critérios de performance e a funcéo
objetivo.

O capitulo V apresenta a concluséo do trabalho e sugestbes para trabalhos futuros.
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CAPITULOI. REVISAO BIBLIOGRAFICA

1.1. MAMONA

Mamoneira, ricino, carrapateira e palma-criste sdo algumas das denominagGes
conhecidas para a Mamona no Brasil (HENRIQUES, 2009). A Mamona é uma planta que
cresce tipicamente em paises tropicais, com destaque para o Brasil e para a india, e ndo pode
ser cultivada para fins alimenticios, devido a presenca de ricina, uma toxina alergénica
perigosa para a saude humana e animal. Ela encontra muitas aplica¢des para fins industriais e
medicinais (SALIMON et al., 2010).

Existem diferentes variedades de sementes de mamona, mas em geral elas contém
entre 46 e 55% de 6leo (OGUNNIY1, 2006) e seu cultivo visa, essencialmente, a posterior
extracdo desse 6leo, muito valioso no mercado internacional e do qual se € possivel obter
varios derivados de maior valor agregado. Independentemente de onde a planta da mamona
seja cultivada, a composicdo quimica do Oleo permanece aproximadamente constante
(NOREEN CHERRY NCEDD ENTERPRISES, Inc.). Quando comparada com outras
oleaginosas, a mamona apresenta um dos rendimentos mais altos de 6leo, como pode ser visto

na Tabela 1.

Tabela 1 — Rendimentos Tipicos de Oleo a Partir de 100 kg de Sementes.

Oleaginosa Rendimento
Mamona 43 kg
Girassol 32 kg
Algodao 13 kg
Linhaga 42 kg
Soja 14 kg
Amendoim 42 kg
Colza 37 kg
Palma* 20 kg
Palmiste 36 kg
Gergelim 50 kg

Fonte: CastorQil.in, 2010.
*N&o esta incluido o 6leo da améndoa.

A mamoneira, cientificamente denominada Ricinus communis L., pertence a familia
das plantas euforbiaceas e se destaca por ser a unica euforbidcea que produz um oleo
gliceridico, solivel em alcool e com outras propriedades singulares, como elevada
viscosidade. Esta planta apresenta variabilidade grande de tipos, com seis subespécies e 25

variedades botanicas em todo o0 mundo (HENRIQUES, 2009). Ela esta disponivel a baixos
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custos e € conhecida por sua capacidade de tolerar diversas condigdes climaticas
(OGUNNIYI, 2006).

A mamona € produzida em 30 paises (FERREIRA et al., 2006), mas a producao
mundial esta concentrada em poucos locais. O maior produtor mundial de mamona é a india
(Tabela 2), liderando com vantagem a producdo do mercado internacional de mamona e
derivados. Em seguida aparece a China e, depois, o Brasil. Devido a concentracdo do cultivo,
existem somente alguns grandes exportadores do 6leo de mamona que preenchem uma

parcela significativa da demanda mundial (CastorQil.in, 2010).

Tabela 2 — Cultivo de Mamona no Mundo.

. Temporada de Produgéo L Area de
Pais Colheita (milharesdey | Produtividade (kg/ha) Colheita (ha)
Brasil Junho-Setembro 120,5 770 156,4
China PR Setembro-Janeiro 220 978 225
india Novembro-Marco 1123 1276 880
Angola - 3,5 259 13,5
Etidpia - 7 1029 6,8
Haiti - 1,6 552 2,9
Indonésia - 1 167 6,0
Total - 1580,6 1037 1524,7

Fonte: CastorQil.in, 2013.

Em 2010, por exemplo, a producdo mundial de semente de mamona foi de cerca de 1,4
milhdes de toneladas. A india foi a maior produtora, com aproximadamente 70% do total,
sequida pela China e pelo Brasil, com 20% e 10%, respectivamente. Destes trés, apenas a
india é capaz de atender as demandas domésticas e mundiais. O Brasil e a China so
produtores tradicionais das sementes de mamona e Unicos competidores da India.
Recentemente, os dois paises comecaram a mostrar sinais de expansdo das suas bases de
producdo com aumento nas demandas nacionais e, por isso, ndo foram capazes de exportar
grandes quantidades de dleo (CastorQil.in, 2010).

O Brasil foi um dos maiores produtores mundiais de mamona entre 1970 e 1980,
chegando a produzir anualmente cerca de 200 mil toneladas, o que representava mais de 60%
do total mundial (HENRIQUES, 2009). No entanto, nas Ultimas décadas a producdo brasileira
sofreu forte queda, perdendo mercado exterior (Figura 1). O Brasil, ao contrario dos demais
paises produtores, diminuiu sua area plantada em 1,52% ao ano e a producdo, em 1,65%, no
periodo de 1961 a 2004 devido ao declinio da produtividade média, que registrou crescimento
negativo de 0,16% ao ano (FERREIRA et al., 2006). A diminui¢do da producdo no Brasil
deveu-se a uma série de fatores estruturais e conjunturais, internos e externos, que levaram a

uma reducdo significativa na area plantada e no volume de producéo.
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Produgio de mamona no Brasil, 1961-2004
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Figura 1 — Produgdo de Mamona no Brasil em 1964 a 2004.
Fonte: Ferreira et al., 2006.

Nos ultimos anos, no entanto, a producdo brasileira de mamona vem crescendo
consideravelmente. O governo criou o Programa Nacional de Producdo de Biocombustiveis
(PNPB), que propde a mamona como uma das matérias-primas para a producéo de biodiesel.
O PNPB tem atuado como indutor de politicas publicas direcionadas aos agricultores
familiares e contribuido para a estruturacéo da agricultura familiar em todas as regides do pais
(DCR, 2011). A plantacdo da mamona foi incentivada principalmente no Nordeste e, de um
total de 23 empresas escolhidas como fornecedoras de biodiesel pelo programa, 8 utilizam
6leo de mamona como matéria-prima (CastorQil.in, 2010). Nesse contexto, a mamona,
produzida principalmente por agricultores familiares localizados no Nordeste e Semiérido,

voltou a apresentar aumento de producéo (Figura 2).

Evoluc¢do do Comeércio Exterior de Mamona (grdo e dleo)
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Figura 2 — Evolugdo do Comércio Exterior de Mamona (grao e 6leo).

Fonte: DCR, 2011.
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A area de mamona plantada por agricultores familiares vinculados ao PNPB, em 2008,
foi de 13 mil hectares, passou para 46 mil hectares em 2009 e chegou a 72 mil hectares em
2010 (DCR, 2011). Essa expansdo vinculada ao biodiesel fez com que o Brasil eliminasse a
dependéncia externa, parando a importacdo de 6leo de mamona e voltando a ser um
exportador do produto. De acordo com o saldo liquido entre importacéo e exportagdo do 6leo,
mais de 11 mil metros cubicos foram exportados somente no primeiro semestre de 2011
(DCR, 2011).

Ainda assim, hd muito espagco para aumentar o cultivo no pais. Existem areas que
podem ser direcionadas especificamente para o plantio de mamona. Considerando o solo, por
exemplo, estima-se que ha mais de 4,5 milhdes de hectares no Nordeste e na regido Norte de
Minas Gerais que podem ser ocupados como cultivo da mamoneira, por pequenos e médios
produtores (HENRIQUES, 2009). A Figura 3 mostra como a produc¢éo brasileira de mamona
ja é de fato mais predominante na regido Nordeste. Em setembro de 2003 a Embrapa
identificou 448 municipios aptos para o cultivo da mamona na regido. Foram identificados 9
municipios no estado de Alagoas, 189 na Bahia, 74 no Ceara, doze no Maranhdo, 48 na

Paraiba, 45 em Pernambuco, 42 no Piaui, 26 no Rio Grande do Norte e 3 em Sergipe.

Producao de Mamona no Brasil 2006

Producao de Mamona no Brasil (1)

Cor De Ate Fregiéncia %
4 35 13 8,0
47 170 1 8,0
176 322 10 7.3
366 1.331 10 7,3

Figura 3 — Producéo de Mamona no Brasil em 2006.
Fonte: Henriques, 2009.
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O Brasil possui grande potencial para assumir a frente do mercado mundial de
mamona. Em termos de rendimento da plantacdo de mamona, por exemplo, o valor médio
nacional se situa entre 900 e 1000 kg/ha com irrigacdo e cerca de 500 kg/ha sem umidade
adequada. Algumas variedades no pais podem chegar a apresentar rendimento de 1300 kg/ha,
e excepcionalmente acima de 5000 kg/ha; enquanto o rendimento médio na india é de cerca
de 1000 kg/ha (CastorQil.in, 2010).

1.2. OLEO DE MAMONA

O 6leo de mamona € considerado Unico entre 0s 0leos vegetais por ser a Unica fonte de
um &cido graxo hidroxilado de 18 carbonos com uma ligacédo dupla (CastorQil.in, 2010). Por
isso, ele apresenta propriedades peculiares, sendo muito importante para a inddstria mundial
de especialidades quimicas. Este acido graxo incomum é o &cido ricinoléico e cerca de 90%
do o6leo é composto por ele (Figura 4). O 6leo é soltvel em alcool puro, insoltvel em agua e
possui alguma miscibilidade em solventes alifaticos de petroleo. Ele é um éleo viscoso, nao
volatil e ndo-secativo e, quando comparado a outros 6leos, possui um bom tempo de prateleira
e ndo sofre rancificacdo, a ndo ser que seja exposto a um calor excessivo (OGUNNIY I, 2006).
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Figura 4 — Composicao quimica do 6leo de mamona.
Fonte: CastorQil.in, 2010.

A grande diversidade de derivados e aplica¢fes industriais do 6leo de mamona se
baseia na sua alta composicdo de &cido ricinoléico e nos trés pontos de funcionalidade
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existentes na molécula deste &cido: a hidroxila, a dupla ligacdo e a carboxila (Figura 5). A
elevada concentragdo de acido ricinoléico no dleo de mamona permite a producdo de
derivados de alta pureza (SEVERINO et al., 2012).
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Figura 5 — Trés pontos de funcionalidade do 6leo de mamona.
Fonte: Claro Neto.

O grupo carboxila é capaz de fornecer uma extensa gama de esterificacfes. J& o Unico
ponto de insaturacdo pode ser alterado por hidrogenacéo, epoxidacéo ou vulcanizagdo, dando
origem a muitos derivados (OGUNNIY, 2006). O grupo hidroxila, por sua vez, pode ser
acetilado ou alcooxilado e pode ser removido por desidratagdo para aumentar a insaturacdo do
composto para gerar 6leos semi-secativos (CastorQOil.in, 2010). A posicdo hidroxila é tdo
reativa que a molécula pode ser dividida neste ponto por pirélise a altas temperaturas e por
fusdo alcalina para gerar produtos com menor tamanho de cadeia, como € o caso do acido
seb&cico e do &cido undecilénico.

A alta viscosidade do 6leo de mamona, incomum para um 6leo vegetal natural, ocorre
principalmente por causa da ligacdo de hidrogénio dos seus grupos hidroxilas (CastorQil.in,
2010). A alta viscosidade faz do 6leo um componente Gtil em misturas para lubrificantes. Os
grupos hidroxilas do 6leo de mamona sdo responsaveis ainda por sua alta solubilidade em
alcoois a temperatura ambiente, o que facilita a ocorréncia de diversas reacdes quimicas
(SEVERINO et al., 2012).

Para extrair o 6leo das sementes, a mamona deve ser moida e prensada. O éleo entéo
extraido € purificado e refinado em seguida. O Gleo refinado é modificado para produzir
varios grades de 6leos e derivados, através de diversos processos quimicos, incluindo:
oxidag&o, hidrogenacéo e tratamentos térmicos.

A extracdo do 6leo das sementes de mamona € realizada de maneira similar a maioria
das outras sementes de oleaginosas (Figura 6). O 6leo extraido é filtrado, e o material

removido do 6leo é realimentado a corrente junto com material fresco. O material que é

22



finalmente descartado da prensa, a torta de mamona, ainda contém 8-10% de 6leo. A torta é

esmagada e submetida a uma extracdo com solvente para extrair o 6leo restante.
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Figura 6 - Esquema representativo da extracéo e filtragdo do 6leo de pinh&o-manso.
Fonte: CastorQil.in, 2010.

O solvente mais utilizado na extragdo é o hexano. No entanto, ele possui elevada
inflamabilidade (flash-point de 10,4°C), ponto de ebulicdo de 67°C com elevada presséo
superficial de vapor, além de ser altamente explosivo em mistura com o ar, exigindo caros e
complexos sistemas de funcionamento a vacuo e de recuperacdo do solvente (MORAES E
SILVA, 2008). Como o0 6leo de mamona € o Unico 6leo vegetal completamente soltvel em

etanol nas condi¢cdes ambiente, uma alternativa ao hexano seria utilizar este alcool como
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solvente no processo de extracdo. O etanol entra em ebulicdo somente a 80°C, é pouco
inflamavel e apresenta um ponto de explosdo muito mais alto, ndo exigindo sistemas e
cuidados especiais durante o processo, 0 que reduz muito o custo de instalacédo e de operacéo
(Brasil Patente N° MU 8502996-3 U, 2006). No entanto, 0 uso do hexano como solvente esta
consolidado na indlstria de Oleos vegetais, ao contrario do etanol, o que dificulta a
substituicdo. O etanol é mais utilizado, atualmente, para extracdo de gomas e ceras.

Depois que o 6leo foi extraido das sementes, € necessario remover as impurezas ainda
presentes — como 4&cidos graxos livres, fosfolipidios, mono e diacilglicerois, ceras,
hidrocarbonetos, umidade, particulas solidas (MUTLU, MEIER, 2010) — através do refino. A
Figura 7 mostra uma planta tipica de refino de 6leos vegetais. Um processo de refino comum
inclui as seguintes etapas:

e Decantacdo e degomagem do 6leo: remocdo da fase aquosa dos lipideos e dos
fosfatideos do 0leo;

e Neutralizagdo: remocao dos acidos graxos livres do 6leo;

e Branqueamento: remoc¢do de materiais corantes, fosfatideos e produtos de
oxidacdo;

e Desodorizacdo do 6leo: remocdo de compostos de degradacdo, que conferem

odor ao 6leo.
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Figura 7 - Diagrama de blocos de uma planta tipica de refino de 6leo.
Fonte: CastorQil.in, 2010.
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Por meio de reacBes e/ou processos quimicos, o 6leo de mamona refinado é

transformado em vérios grades e derivados.

O grade refinado do 6leo de mamona representa um papel importante na inddstria de

hoje. Ha mais de 1000 depositos de patentes industriais relacionados ao 6leo e mais de 600

produtos industriais fabricados a partir da mamona (FERREIRA et al., 2006). Esse 0leo

possui fins que se estendem desde o setor de cosméticos até os de plasticos de engenharia,

lubrificantes de motores a jato e polimeros. A Tabela 3 apresenta os principais usos do éleo de

mamona divididos por industria e os produtos de maior destaque.

Tabela 3 — Aplicaces dos Derivados de Mamona por Tipo de Industria.

Indlstria Aplicacdes Derivados Utilizados
Agricultura Fertilizantes Torta de Mamona
Alimentos Surfactantes, Aditivos para redugao Oleo de Mamona Polietoxilado

de viscosidade, Embalagens

Téxtil (Quimicos)

Acabamento, Tingimento,
Nylon, Fibras sintéticas e resinas,
Detergentes sintéticos,
Surfactantes, Agentes de
pigmentacao

Oleo de Mamona Etoxilado, Oleo
de Mamona Sulfatado (Turkey Red
QOil), Metil-12-HSA

Papel

Antiespumante, Aditivos a prova
d’agua, Revestimento de papel

Metil-12-HSA, Glicerol

Plasticos e Borracha

Poliamida 11 (Nylon 11),
Poliamida 6, Espuma de
poliuretano, Adesivos, Resinas
sintéticas, Plastificantes, Polidis

12-HSA, Heptaldeido, Acido
Ricinoléico, Acido Sebécico, Acido
Undecilénico, Glicerol

Cosmeéticos e Perfumaria

Produtos de perfumaria, Batons,
Tonico capilar, Xampu,
Emulsificantes, Desodorantes

Oleo de Mamona, Esteres do Oleo
de Mamona, Acido Undecilénico,
Ricinoleato de Zinco, Heptaldeido,
Acido Heptanéico, Alcool
Heptilico

Eletronica e Telecomunicagdes

Polimeros para eletrbnica e
telecomunicages, Poliuretanos,
Materiais isolantes

Esteres do Oleo de Mamona,
Poliois

Farmacéutica

Anti-helmintico, Anticaspa,
Emoliente, Emulsificante,
Encapsulante, Expectorante,
Laxativo e purgativo

Glicerol, Acido Undecilénico,
Undecilenato de Zinco,
Undecilanato de Calcio, Oleo de
Mamona Hidrogenado

Tintas e Aditivos

Tintas, Plastificantes para
revestimentos, Vernizes, Lacas,
Removedor de adesivos, Aditivos
dispersantes

Polidis, Glicerol, Acido
Ricinoléico, Oleo de Mamona,
Oleo de Mamona Desidratado
(DCO)

Lubrificantes

Graxa lubrificante, Lubrificantes
para avies, motores a jato, carros
de corrida, Fluidos hidraulicos,
Aditivos para combustiveis,
Inibidores de corrosdo

Acido Ricinoléico, Esteres de Oleo
de Mamona, Oleo de Mamona
Soprado, Acido Heptandico, Oleo
de Mamona Hidrogenado, 12-HSA,
Acido Sebécico, Oleo de Mamona
Etoxilado

Biocombustiveis

Biodiesel

Ricinoleato de Metila, Ricinoleato
de Etila

Fonte: CastorQil.in, 2010.
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O 6leo de mamona é, também, matéria-prima para a obtencdo de derivados de alta
tecnologia. O maior uso mundial de 6leo de mamona em um Unico produto, fora do mercado
de lubrificantes, é para a producéo de poliamida 11 (Nylon 11). A principal poliamida feita de
6leo de mamona disponivel comercialmente € a Rilsan Nylon 11, da empresa Arkema.
Empresas como a BASF, por exemplo, produzem plasticos a partir de fontes renovaveis com
cerca de 60% de &cido sebécico — derivado do 6leo de mamona (MUTLU, MEIER, 2010).

A BASF ainda produz poliois a partir da mamona, como é o caso do Lupranol, um
poliol 100% drop-in obtido atraveés da alcooxilagdo do 6leo de mamona, com o auxilio do
catalisador DMC desenvolvido pela empresa (MULLER et al., 2008). O 6leo de mamona € o
unico oleo poliol natural produzido diretamente da planta, todos os outros 06leos poliois
naturais precisam sofrer modificacdes quimicas (SEVERINO et al., 2012). Cada vez mais, 0
0leo de mamona estd sendo usado na obtencdo polidis para a producdo de espumas de
poliuretano.

Atualmente, as exigéncias sdo crescentes, tanto por parte da industria como da
sociedade, para o uso de materiais renovaveis e biodegradaveis na producao de poliuretanas,
devido as preocupacdes energéticas e ambientais. Através do uso de fontes renovaveis, como
0 6leo de mamona, para a producao de polidis e, por consequéncia, de poliuretanas, pode ser
possivel reduzir a demanda de combustiveis fosseis ndo-renovaveis utilizados na inddstria
quimica e diminuir, assim, a producao de gas carbénico (CastorQil.in, 2010).

A producdo mundial de 6leo de mamona é de cerca de 800 mil toneladas, como mostra
a Tabela 4. Assim como acontece com as sementes de mamona, também existe uma diferenca
muito grande na producdo do Gleo entre os paises. A india é de novo a maior produtora
absoluta, contribuindo com mais de 70% da producdo global, sendo também a maior
exportadora mundial do 6leo (MUTLU, MEIER, 2010).

Tabela 4 — Producéio Mundial de Oleo de Mamona (milhares de toneladas).

Ano
Pais 2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011
Brasil 70,2 48,7 433 52,3 42,5 45,45 63,45
China 101,7 90,2 81,5 83,1 81,4 81 81
india 335,2 351,2 367,6 413 3758 540 675
Tailandia 4,5 5 5,6 5,7 5.4 5,4 5,4
Paises 21,2 21,9 22,5 23,8 24,4 7,2 7,2
Africanos
Total 5343 5185 5226 580,3 5318 679,05 8325

Fonte: CastorQil.in, 2013.
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O consumo mundial de 6leo de mamona cresceu mais de 50% nos ultimos 25 anos
(Figura 8), aumentando de 400 mil toneladas em 1985 para mais de 600 mil toneladas em
2010 (SEVERINO et al., 2012). O 6leo de mamona apresenta uma demanda mundial que esta
crescendo 3 a 5% ao ano (CastorQil.in, 2010), apesar de a sua producéo total no mundo ser
ainda relativamente muito baixa, quando comparada a de outras oleaginosas, 0 que pode ser

observado na Tabela 5.
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Figura 8 — Consumo Mundial de Oleo de Mamona, 1985 a 2011.
Fonte: Severino et al., 2012.

O 6leo de mamona representa apenas 0,15% da producdo mundial de 6leos vegetais.
Né&o se pode comparar, no entanto, os volumes de dleo de mamona com os de 6leos usados
para alimentos, como os de palma ou de soja, que, consequentemente, possuem maiores usos
e demandas no mercado alimenticio. Entretanto, o fato de um 6leo com uso téo versatil quanto
0 G6leo de mamona possuir uma parcela de menos de 0,5% do mercado mostra seu enorme
potencial de crescimento futuro (CastorQil.in, 2010).

O 6leo de mamona é uma das matérias-primas mais promissoras para a industria
quimica e de polimeros, devido aos seus multiplos usos e a uma série de processos industriais
bem consolidados que geram uma variedade de diferentes plataformas quimicas renovaveis
(MUTLU, MEIER, 2010). Justamente por ndo ser um oOleo comestivel, ele pode ser um
substituto em diversas aplicagdes industriais onde 0leos comestiveis sdo atualmente utilizados
(OGUNNIYI, 2006).
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Tabela 5 — Producio Mundial de Oleos

Oleaginosa Producéo Anual (milhGes de toneladas)
Soja 34
Palma 35
Colza 17
Girassol 10
Algodao 4
Amendoim 4
Palmiste 3,5
Céco 3
Milho 2
Gergelim 0,7
Linhaca 0,5
Mamona 0,5

Fonte:CastorQil.in, 2010.

1.3. GRADES E DERIVADOS DO OLEO DE MAMONA

O 6leo de mamona por si sO ja é um produto final de vasta aplicacdo, que pode ser
comercializado em diferentes grades. Os grades sdo os diferentes tipos de d&leo
comercializados e estdo relacionados a pureza e aos diferentes processos de extracdo e refino
aos quais o Oleo é previamente submetido. A Tabela 6 apresenta os principais tipos de 6leos
de mamona encontrados no mercado, a partir de qual produto eles séo gerados e seus métodos

de producéo.

Tabela 6 — Grades do Oleo de Mamona.

Tipo do Oleo Produto de Origem Método de Producao

Oleo de mamona comercial Sementes de mamona Moagem e extracdo

Oleo de mamona refinado (F.S.G./B.S.S.) Oleo de mamona comercial Branqueamento

Oleo de mamona neutralizado Oleo de mamona comercial Neutralizacdo e brangqueamento
Oleo de mamona farmacéutico Oleo de mamona comercial Neutralizacdo

Fonte: CastorQil.in, 2010.

Os derivados quimicos do 6leo de mamona também encontram diversos usos
industriais e seus dominios de aplicacdo estdo crescendo rapidamente. Os derivados basicos
de primeira geracdo sdo considerados essencialmente commodities, incorporam baixa
agregacao de valor e fornecem margens de lucro estreitas (na faixa de 5%). O mercado global
para a producdo de derivados de segunda geracdo, que incluem o &cido sebécico, &cido
undecilénico, heptaldeido, polidis e acidos dimeros, foi estimado em 2010 em cerca de US$
300 milhdes. Para os derivados de terceira geracdo, nos quais metade dos derivados de
segunda geracdo sdo convertidos, 0 mercado estimado em 2010 chegou perto de US$ 350
milhdes (CastorQil.in, 2010).
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Naturalmente, os precos e as margens de lucro dos derivados de geragdes mais altas

sdo significativamente maiores que os de grades basicos. Derivados de 1% geracdo, como 0

6leo de mamona hidrogenado (HCO) e o acido 12-hidroxi-estearico (12-HSA), custam,

respectivamente, 20% e 50% a mais que os grades basicos do 6leo de mamona (CastorQil.in,

2010). A Tabela 7 apresenta alguns dos principais derivados do 6leo de mamona encontrados

no mercado.

Tabela 7 — Derivados do Oleo de Mamona.

Derivado

Produto de Origem

Método de Producéo

Oleo de mamona sulfatado
Oleo de mamona soprado
Oleo de mamona hidrogenado
Oleo de mamona desidratado
Acido Ricinoléico
Ricinoleato de Metila

Acido 12-Hidroxi-estearico

Oleo de mamona comercial
Oleo de mamona refinado
Oleo de mamona refinado
Oleo de mamona comercial
Oleo de mamona refinado
Oleo de mamona refinado
Oleo de mamona hidrogenado

Sulfonagdo e neutraliza¢do
Oxidacdo

Hidrogenac&o

Desidratagéo

Saponificagdo e acidificacao
Esterificacdo

Saponificagdo e Acidificacio

Fonte: CastorQil.in, 2010.

Como j& foi discutido, a versatilidade quimica da molécula do &cido ricinoléico

permite que o 6leo de mamona seja capaz de sofrer reacdes em 3 sitios diferentes, dando

origem, assim, a diferentes derivados. A Tabela 8 apresenta os diferentes tipos de reacdes que

podem ocorrer na molécula e seus produtos.

Tabela 8 — Reacdes Quimicas Genéricas no Oleo de Mamona para Obtencéo de Derivados.

Tipo de Reacdo

Natureza da Reacéo

Reagentes Adicionados

Tipo de Produtos

Carboxila (ligagdo éster)

Hidrolise

Acido, enzima ou
reagente Twitchell

Acidos graxos, glicerol

Esterificacdo

Alcoois mono-hidricos

Esteres

Alcodlise

Glicerol, glicois, etc.

Mono e diglicerideos,
monoglicois, etc.

Saponificagéo

Alcalis, sais metalicos

Sabdes sollveis e

insoluveis
Redugéo Sodio Alcoois
Amidacdo Alquilaminas, Sais de aminas, amidas

alcanolaminas, etc.

Ligacdo Dupla

Oxidagdo, polimerizagdo

Calor, oxigénio, agente de
reticulacdo

Oleos polimerizados

Hidrogenagao

Hidrogénio (pressédo
moderada)

Hidroxi-estearatos

Epoxidagdo

Perdxido de hidrogénio

Oleos epoxidados

Halogenacdo

Cly, Bry, I,

Oleos halogenados

Reacdes de adi¢do

S, 4cido maleico

Oleos polimerizados

Sulfonagao

H2SO,4

Oleos sulfonados

Desidratagdo, hidrdlise,
destilacdo

Catalisador, calor

Oleo de mamona
desidratado

Grupo Hidroxila

Acido sebécico, alcool

Fus8o caustica NaOH v
caprilico

Pirdlise Alto calor Acido ur]decnenlco,
heptaldeido
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Oleos de mamona

Halogenacao F,’Cls, POCls; halogenados
A Oxido de etileno e/ou Oleos de mamona
Alcooxilacio . :
propileno alcooxilado

Esterificacdo

Anidridos ftalico,
maleico, fosforico e

Esteres de alquila, ésteres
fosfatados

acético
Reacdes com uretano Isocianatos Polimeros de uretano
< Oleo de mamona
Sulfatacdo H2S04

sulfatado

Fonte: Ogunniyi, 2006.

A indUstria

do 6leo de mamona e derivados mostrou um crescimento médio da

demanda de cerca de 4% ao ano no periodo entre 2000 e 2007. A Tabela 9 apresenta

estimativas qualitativas da demanda mundial, gargalos de fornecimento para os varios grades

e derivados do 6leo de mamona (dado de 2010) e estimativas de demanda futura. Os dados

seguintes devem ser considerados como aproximados e como estimativas qualitativas.

Tabela 9 — Demanda mundial de 6leo de mamona e seus derivados.

Demanda

Produto

Demanda Futura

Muito Alta (acima de
50 mil t/ano)

Oleo de Mamona Refinado
Oleo de Mamona Comerecial
Glicerol

Acido Undecilénico

Acido Sebécico

Muito Alta (acima de 25 mil
t/ano)

Alta (30 a 50 mil
t/ano)

Mamona
Torta de Mamona

Muito Alta (acima de 25 mil
t/ano)

Média — Alta (15 a 30
mil t/ano)

Oleo de Mamona Desidratado (DCO)

Muito Alta (acima de 25 mil
t/ano)

Média (5 a 15 mil
t/ano)

Oleo de Mamona Hidrogenado (HCO)
Acido 12-Hidroxiestearico 12-HSA

Muito Alta (acima de 25 mil
t/ano)

Acido Ricinoléico

Alta (10 a 25 mil t/ano)

Baixa — Média(1a5
mil t/ano)

Oleo de Mamona Soprado

Média (2,5 a 5 mil t/ano)

Ricinoleato de Metila

Baixa — Média (1 a 2,5 mil
t/ano)

Heptaldeido
2-Octanol

Baixa (menos de 1 mil t/ano)

Fonte: CastorQil.in, 2010.

1.3.1. Oleo de Mamona Comercial

O Oleo de Mamona Comercial é obtido a partir de uma mistura da primeira prensagem

e da segunda fase de producdo — a extracdo com solvente. Na pratica, se trata do 6leo bruto,

que no Brasil também é conhecido como Oleo de Mamona N° 1.

A maior parte da producéo de Oleo de Mamona Comercial é voltada para seu posterior

refino, dando origem ao 6leo refinado. Uma parcela do Oleo Comercial, no entanto, é
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direcionada para a desidratacdo, onde o Oleo de Mamona Desidratado (DCO) é fabricado,

obtendo-se assim um 6leo de mamona semi-secativo.

1.3.2. Oleo de Mamona Refinado

Como ja foi mencionado neste trabalho, o 6leo de mamona pode ser submetido a
diferentes etapas de refino para a remocdo de impurezas, dependendo da aplicacédo futura. O
Oleo de Mamona Refinado F.S.G. (first special grade) é produzido pelo refino do Oleo de
Mamona Comercial, usando processos de branqueamento e filtragdo (CastorOil.in, 2010). No
Brasil, € muito comum ainda a realizacdo da etapa de degomagem, associada ao processo de
branqueamento.

O Oleo de Mamona Refinado é o principal ponto de partida para a obtencdo dos
derivados da mamona. Ele € a matéria-prima mais comum na producdo de derivados de

primeira geracao.

1.3.3.  Oleo de Mamona Hidrogenado (HCO)

Em geral, o objetivo da hidrogenacdo de 6leos vegetais é a producdo de uma gordura
solida com uma determinada consisténcia e aparéncia desejada. Comercialmente, o produto da
hidrogenag&o do 6leo de mamona é chamado de Oleo de Mamona Hidrogenado (HCO), que é
composto por 84-86% de acido 12-hidrdxi-estedrico e 3-5% de acido 12-keto-estearico
(SCHNEIDER et al., 2013). O 6leo de mamona hidrogenado € uma cera rigida e quebradica
produzida pela adi¢do de hidrogénio ao 6leo de mamona (hidrogenacao) na presenca de um
catalisador de niquel.

A hidrogenacdo do 6leo de mamona deve ser conduzida a temperaturas e pressdes
relativamente baixas para preservar o grupo hidroxila, essencial no preparo do acido 12-
hidréxi-estearico (12-HSA), CigH3603. Resultados 6timos foram encontrados em pressdes de
15-20 bar, usando 0,2% (peso) de catalisador de Niquel (NAUGHTON, 2011).

Devido as ligagBes duplas e a hidroxila na cadeia de acido graxo, a reagdo se torna
mais complexa e, por isso, diversos produtos podem ser formados durante a hidrogenagéo do
acido ricinoléico (MARTINELLI et al., 2005). A Figura 9 mostra os possiveis produtos da
hidrogenacdo de esteres de metila deste &cido. Uma simples hidrogenacdo da ligacdo dupla

gera 12-hidroxi-estearato; a combinagdo de desidratagdo com hidrogenacdo do Oleo de
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mamona pode formar estearato de metila; e, ainda, pode-se fabricar 12-keto-estearato em um
processo envolvendo hidrogenacdo e posterior desidrogenagcédo (MUTLU, MEIER, 2010).

A maioria das condig¢des para a hidrogenacéo de 0leos vegetais publicadas na literatura
foi conduzida com catalisadores heterogéneos e gas hidrogénio. O processo convencional
consiste em borbulhar o gés hidrogénio no 6leo de mamona, fazendo com que o acido
ricinoléico se torne totalmente saturado e gerando uma substancia tipo uma goma viscosa
(CastorQil.in, 2010). Uma alternativa a estes processos convencionais € a hidrogenacédo
catalitica usando um sistema CTH (catalytic transfer hydrogenation), que utiliza reagentes
organicos como doadores de hidrogénio e, na maioria dos casos, catalisadores heterogéneos
(SCHNEIDER et al., 2013).

A reacdo acontece através da adicdo do catalisador, 6leo de mamona e do doador de
hidrogénio ao reator, sob agitacéo e refluxo. Apés o refluxo, pode-se adicionar um solvente,
como o hexano, para facilitar a transferéncia da suspensdo, que é, em seguida, centrifugada
para a separacdo do catalisador e os produtos solidos sdo secos a vacuo (MARTINELLI et al.,
2005).

/\/\/\(\/\N\/\)\o_

OH
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Figura 9 — Possiveis produtos da reacdo de hidrogenacao dos ésteres de metila do acido ricinoléico.
Fonte: Mutlu, Meier, 2010.

OH

O objetivo da hidrogenacédo ndo é apenas o de aumentar o ponto de fusdo, mas também
o de melhorar as qualidades de manutengéo, gosto e odor. Como a reagdo em si € exotérmica,
as principais demandas energéticas do processo convencional estdo na producdo de
hidrogénio, aquecimento do 6leo, bombeamento e filtragéo.

A hidrogenacéo do 6leo de mamona representa 0 maior uso de 6leo de mamona para a
producdo de uma commodity (CastorOil.in, 2010). O HCO ¢ insoltuvel em agua e na maioria

dos solventes orgéanicos, mas é soltvel em solventes quentes. Ele é resistente a 4gua, enquanto
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mantém lubricidade, polaridade e propriedades de molhamento de superficies. E esta
insolubilidade que faz do HCO um produto valioso no mercado de lubrificantes. Dessa forma,
0 HCO ¢é muito utilizado na industria de revestimentos e graxas, onde a resisténcia a umidade

€ necessaria.

1.3.4.  Acido 12-Hidroxi-Estearico (12-HSA)

O Acido 12-Hidroxi-Estearico € normalmente obtido a partir do 6leo de mamona
como produto da sua hidrogenacdo até a saturacdo quase completa das ligagfes duplas. O
subsequente isolamento dos acidos graxos livres do HCO acontece através da saponificacdo e
acidificacdo. Apos a lavagem com agua, os acidos graxos isolados dessa maneira ja podem ser
considerados como o produto final 12-HSA, eles contém 76-78% de 12-HSA, 5-7% de &cido
ricinoléico, 12-13% de é&cido esteérico, 2% de acido palmitico e 1-8% de acido oleico
(MASKAEV et al., 1971).

Uma desvantagem comum a todos estes processos partindo do HCO é que o produto
intermediario, o Acido Ricinoléico, ndo pode ser isolado. Por causa disso, diversas tentativas
foram e tém sido realizadas para desenvolver um processo de obtencdo do 12-HSA
diretamente a partir do Acido Ricinoléico. Em sua patente, Otto et al. (2004) apresentou um
processo para isolar o 12-HSA do 6leo de mamona através da hidrélise — com a formacéo de
Acido Ricinoléico — e posterior hidrogenacdo do é4cido para gerar 12-HSA. A Figura 10

resume as possiveis rotas de obtencdo do 12-HSA a partir do 6leo de mamona.

) H )
Oleo de Mamona — 2 Oleo de Mamona Hidrogenado

saponificacao saponificacao

, H ,
Acido Ricinoléico 2 » Acido 12-Hidroxi-Estearico

Figura 10 — Esquema representativo dos processos possiveis para a formagao de 12-HSA.
Fonte: Malanco, Hernandez, Maldonando, 1993.

As propriedades do 6leo de mamona hidrogenado e do 12-HSA derivado deste
dependem da qualidade do 6leo de mamona, das condi¢cbes de hidrogenacdo e de

saponificacdo do HCO, da decomposicdo dos sabdes, da lavagem, da secagem e do
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armazenamento do 12-HSA (CastorQil.in, 2010). O 12-HSA ¢ utilizado na fabricacdo de
graxas, na lubrificagdo de plasticos e como matéria-prima para a sintese de compostos mais

complexos.

1.3.5. Acido Ricinoléico

O Acido Ricinoléico é um acido graxo insaturado que ocorre naturalmente na planta
de mamona. Cerca de 90% do contetdo do 6leo de mamona é de triglicerideo formado a partir
deste &cido, que pode ser obtido através da hidrdlise do 6leo de mamona, tanto por métodos
convencionais ou usando biocatalisadores. Ele é um importante intermediario quimico da
industria do 6leo de mamona e muitos compostos podem ser obtidos a partir dele.

As principais rotas de hidrélise do 6leo de mamona estdo resumidas na Figura 11. Os
processos convencionais utilizam compostos quimicos como catalisadores e/ou altas pressdes
e temperaturas. Alguns exemplos importantes sdo: hidrolise alcalina (saponificacdo), hidrélise

com reagente Twitchell e Splitting a alta pressao.

Hidrdlise do Oleo

Convencional Biocatalise
v v v
Hidrélise Alcalina Reagente H|dro||se~a Altas
Twichell Pressbes

Figura 11 — Principais métodos para a hidrolise do 6leo de mamona.

A hidrolise alcalina envolve a reacdo do 6leo com agua na presenca de NaOH a 70-
100°C, seguida pela acidificacdo usando HCI (CastorQil.in, 2010). Este método possui alguns
inconvenientes, como a necessidade de neutralizacdo do excesso de acido mineral e a
disposicao de grandes quantidades de sal.

O reagente Twitchell, por sua vez, se trata de uma mistura sulfonada de acido oleico

ou outros acidos graxos similares, naftaleno e &cido sulfurico. Neste processo, a mistura
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reacional é composta pelo 6leo, 50% de agua, 1-2% de &cido sulfarico e 0,75-1,25% de
reagente Twitchell (MAJID, HOSSAIN, 1980). O método precisa de um longo tempo de
reacao, consome grande quantidade de vapor, e ainda leva a formacéo de estolides. Por estes e
outros motivos, 0 processo ndo é mais utilizado na inddstria.

O processo de Splitting a altas pressdes utiliza altas pressbes e temperatura para
melhorar a decomposi¢do do 6leo em acidos graxos livres. A formacdo de estolides é um
problema também deste método, e seu conteddo no produto reacional pode variar de 24,5 a
31,5%, dependendo das condicGes da reacdo (LAKSHMINARAYANA et al.,, 1984). O
processo consiste em adicionar agua e 6leo de mamona ao reator e aquecer a mistura até
chegar a pressao desejada.

Em geral, a formacdo de estolides é a principal desvantagem dos processos
convencionais de hidrolise de 6leos. A estolide é o subproduto de reaces paralelas entre o
grupo funcional dos acidos carboxilicos e a ligacdo dupla (GOSWAMI, BASU, DE, 2013),
que diminuem o rendimento do Acido Ricinoléico na reacdo de hidrdlise. O uso de
biocatalisadores, mais comumente lipases, de diversas fontes para a hidrolise do 6leo de
mamona aparece, entdo, como uma alternativa para superar esse problema.

As estolides sdo formadas em condic¢des de pressdo e temperatura mais altas, que sao
caracteristicas dos métodos convencionais, portanto realizar a reacdo a temperaturas mais
baixas com o uso de biocatalisadores pode realmente reduzir a ocorréncia desses subprodutos
e melhorar o processo (GOSWAMI, BASU, DE, 2013). O principal biocatalisador utilizado
na hidrélise de 6leos € a enzima lipase; a maior vantagem do seu emprego em relacdo aos
processos anteriores é a conducdo da reacdo a pressdao atmosférica e temperatura ambiente
resultando em produtos de alta pureza (GOSWAMI et al., 2009).

1.3.6. Acido Sebécico e 2-Octanol

O &cido sebacico é um &cido dicarboxilico de 10 carbonos (Figura 12) que pode ser
sintetizado a partir de fendis e cresois, mas a oxidacdo do 6leo de mamona é considerada um
processo mais sustentavel por utilizar fontes renovaveis. Nesta rota, conhecida como fusao
alcalina, o 6leo de mamona é aquecido com alcali até altas temperaturas (cerca de 250°C)
(OGUNNIYI, 2006), resultando na saponificagdo do 6leo a &cido ricinoléico, que €, entdo,

clivado para gerar acido sebéacico e alcool caprilico (2-octanol). Apesar de os rendimentos de
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acido sebacico serem baixos, este método € considerado competitivo em termos de custos
(CastorQil.in, 2010).

OH

OH

o

Figura 12 — Molécula do acido sebacico.
Fonte: CastorOQil.in, , 2010.

A fusdo alcalina € um processo industrial usado para converter o 6leo de mamona em
intermediarios quimicos com 8 e 10 4&tomos de carbono. Ela é realizada com NaOH ou KOH a
elevadas temperaturas e na presenga de catalisadores para dividir a molécula do &cido
ricinoléico no ponto da insaturacdo (MUTLU, MEIER, 2010). Dependendo da temperatura da
reacao, o processo pode formar diferentes produtos finais (Figura 13). Foi descoberto que 0s
principais produtos a temperaturas mais baixas (180-200°C) e tempos de residéncia maiores
(13h) sdo o acido 10-hidroxidecandico e 2-octanona (CastorOil.in, 2010). Na presenga de 2
moles de alcali por 1 mol de &cido ricinoléico, com um aumento da faixa de temperatura para
250-270°C e um menor tempo de reacdo, acido sebacico e 2-octanol sdo formados
preferencialmente. A pirdlise do acido ricinoléico gera heptaldeido e acido undecendico
(&cido undecilénico).

A reacdo se inicia com a adicdo de 6leo mineral (solvente) e solucdo aquosa de NaOH,
aquecimento e agitacdo da mistura reacional. Apds a remocdo de agua, a temperatura do 6leo
mineral e da mistura de alcali é elevada a 240-320°C para que a reacdo de pirélise ocorra
(VASISHTHA et al., 1990). Em seguida, o 6leo de mamona, com ou sem catalisador, é
adicionado ao reator. Os produtos volateis da pirolise, junto com o vapor d’agua liberados do
reator, sdo condensados e coletados. O residuo da pirdlise é diluido em agua quente e
acidificado a pH 6,0, gerando uma camada oleosa de 6leo mineral no topo e uma camada
aquosa, que &, entdo, acidificada a pH 2,0 e resfriada a 20°C. O acido sebéacico é recuperado

por filtracdo.
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Figura 13 — Derivados do 6leo de mamona obtidos através de piroélise e fusdo alcalina a diferentes temperaturas.
Fonte: Mutlu, Meier, 2010.

1.3.7.  Acido Undecilénico e Heptaldeido

O acido undecilénico é um dos derivados mais valiosos do 6leo de mamona e é
fabricado através da pirolise do dleo. Ele possui uma longa histéria como droga antifingica,
sendo muito usado para tratar alguns tipos de infeccBes por fungos. Quando o acido
undecilénico é tratado com brometo de hidrogénio em solvente apolar na presenca de
perdxido, acontece a adicdo reversa de Markownikoff e o produto principal obtido é o &cido
bromo-undecandico. O produto é, entdo, tratado com aménia, gerando o &cido amino-
undecandico, que é matéria-prima para fabricacdo do Nylon 11 (CastorQil.in, 2010).

A pirdlise do 6leo de mamona a altas temperaturas (400°C) divide a molécula do acido
ricinoléico no grupo hidroxila para formar heptaldeido, &cido undecilénico e outros produtos
secundarios (MUTLU, MEIER, 2010). Os dois produtos principais, acido undecilénico e
heptaldeido, sdo matérias-primas importantes para a fabricacdo de compostos poliméricos,
farmacéuticos e cosméticos.

Se 0 6leo de mamona for usado como matéria-prima do processo, acroleina € formada
devido a decomposicdo do glicerol presente no triglicerideo (CastorQil.in, 2010). Dependendo
da recuperagdo da acroleina, é preferivel utilizar &cidos ao invés de 6leos como ponto de
partida da reacao.

Uma reacdo tipica de pirolise é conduzida a 450-650°C em pressdes reduzidas de 45-
105 mmHg (DAS, TRIVEDI, VASISHTHA, 1989). A matéria-prima pode ser tanto o 6leo de
mamona, como 0 acido ricinoléico ou o ricinoleato de metila. A pirdlise do ricinoleato de
metila € o método preferivel, j& que o 6leo de mamona possui maior viscosidade, gerando
gases toxicos durante a sua pirdlise direta (MUTLU, MEIER, 2010). No entanto, neste caso, a

reacdo ndo resulta em heptaldeido e &cido undecilénico, mas em heptaldeido e undecenoato de
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metila, sendo necessaria uma etapa posterior para a formagdo do acido undecilénico, que é o
produto de maior interesse do processo.

1.3.8. Ricinoleato de Metila/Etila (Biodiesel)

Atualmente, mais de 95% da producdo mundial de biodiesel é a partir de 6leos
comestiveis, que hoje sdo fornecidos em larga escala pela industria agricola (DELIGIANNIS
et al., 2009). No entanto, a obtencéo de biodiesel de fontes alimentares sem o planejamento
adequado pode gerar impactos negativos para o mercado, como a diminuigdo do fornecimento
de alimentos, levando a um desequilibrio econémico. A mamona se insere, portanto, neste
cenario para contornar o problema como uma potencial matéria-prima para a producdo de
biodiesel de fontes ndo alimentares.

H& varios métodos para produzir biodiesel a partir de 6leos vegetais. Os processos
podem ser conduzidos com catalisadores acidos (HCI, H2SO4) ou basicos (NaOH, KOH,
NaOCHz3), bem como utilizar resinas de troca i6nica, enzimas ou fluidos supercriticos para o
mesmo proposito. Os catalisadores basicos sdo 0s mais comuns na inddstria por diminuirem a
ocorréncia de problemas de corrosio (LOPEZ et al., 2011). Em contrapartida, uma
desvantagem da catalise alcalina é a formacdo de sabdes quando a agua estad presente na
reacao.

Os processos considerados neste trabalho foram: transesterificagdo com metanol,
transesterificacdo com etanol, transesterificacdo enzimatica, transesterificacdo supercritica e
hidrolise seguida de esterificacdo dos acidos graxos livres gerados.

A reacdo de transesterificacdo com metanol ou etanol se inicia com a adi¢do do 6leo
de mamona, do catalisador (NaOH ou KOH) e do alcool ao reator, a uma temperatura entre 25
e 65°C (DELIGIANNIS et al., 2009), sob constante agitacéo e refluxo. Ao final, os produtos
sdo separados, formando duas fases liquidas distintas: uma rica nos ésteres dos acidos graxos
(FAME/FAEE) e outra em glicerol. A dificuldade na separacdo das duas fases é grande no
processo de transesterificacdo do 6leo de mamona (DA SILVA et al., 2009), devido a alta
concentracédo de &cido ricinoléico no 6leo.

Na transesterificagdo enzimatica, 6leo de mamona, &lcool (etanol ou metanol),
solvente (se usado) e enzima (lipase) sdo alimentados ao reator, onde a reacdo acontece a
temperatura e pressdo ambientes (DE OLIVEIRA et al., 2005). Ao contrario do que ocorre

com os catalisadores quimicos, as enzimas ndo formam sabdes e catalisam a transesterificagdo
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em um Unico estagio, sem a necessidade de uma etapa posterior de lavagem (TAHER et al.,
2011).

A rota supercritica € uma técnica que ndo utiliza nenhum catalisador para a
transesterificacdo de Oleos vegetais na presenca de um alcool em condigdes supercriticas.
Entretanto, é preciso tomar um cuidado especial com a temperatura da reacdo para nédo
favorecer a ocorréncia de reacdes paralelas envolvendo o consumo de uma alta quantidade de
acidos graxos, quando acima de 573 K (VIEITEZ et al., 2011).

O principio quimico da transesterificacdo é que as duas reacOes, hidrolise e
esterificacdo, ocorram em uma Unica etapa. Muitos problemas podem surgir quando o etanol é
usado no lugar do metanol e, por isso, varios autores afirmam ser preferivel realizar o
processo em duas etapas, principalmente nos casos em que o etanol é utilizado. Esta rota para
a producao de biodiesel envolve a hidrélise do 6leo a &cidos graxos livres, seguida por uma
reacao de esterificacdo. A patente desenvolvida por Moraes e Silva, Hampton (2006) descreve
tal processo, usando catalisador heterogéneo de éxido de célcio e magnésio (CaO.MgO), que
reduz os custos energéticos e aumenta a velocidade da reacdo. Além disso, 0 método ainda é
capaz de usar etanol hidratado na reacdo de esterificacdo, o que diminui os custos de operagédo
por ndo precisar mais retificar e desidratar o excesso de alcool recuperado — como deve ser
feito na transesterificagéo para evitar a saponificagéo.

O grande gargalo do uso do dleo de mamona como matéria-prima para o biodiesel é a
sua alta viscosidade. Alguns trabalhos cientificos sugerem que a transesterificacdo do 6leo de
mamona poderia ser manipulada para gerar um produto com viscosidade perto dos limites
aceitaveis, enquanto outros resultados ainda séo inconclusivos (CastorQil.in, 2010).

Na verdade, a presenca do grupo hidroxila no &cido ricinoléico, que permite que o 6leo
de mamona seja uma excelente matéria-prima para diversos produtos quimicos de alto valor
agregado, conduz a propriedades quimicas, tanto do 6leo como do biodiesel de mamona,
muito diferentes das apresentadas por outras oleaginosas usuais (SUAREZ, 2006), o que pode
ser visto na Tabela 10. Os combustiveis dos Gleos de soja e dendé apresentam valores
aceitaveis para as propriedades expostas, enquanto que o derivado de mamona néo.

Diante da problematica relacionada a viscosidade do 6leo de mamona, diversos
trabalhos tém estudado as viscosidades de blends do 6leo de mamona com outros 6leos
vegetais, como o de soja, para a producdo de biodiesel com o intuito de reduzir a viscosidade
do produto final. Apesar de todos os fatores negativos, o biodiesel de mamona ainda pode ser
fabricado para ser usado apenas como aditivo ao diesel (até 2%) (SUAREZ, 2006) ou para

formar blends de 6leos combustiveis com outros 0leos vegetais. No caso da mistura ao diesel,
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limitagdes podem ocorrer se teores maiores, como 5%, forem adicionados ao diesel

futuramente.

Tabela 10 - Valores obtidos para a viscosidade e densidade de biodiesel obtido por metanélise (OMe) e etandlise (OEt)
dos 6leos de mamona, soja e dendé.

Viscosidade a 37,8°C (cST) Densidade a 20°C (g.cm)

OMe OEt OMe OEt
Mamona 17,02 19,75 0,9144 0,9095
Soja 4,08 4,41 0,884 0,881
Dendé 6,25 6,39 0,8603 0,8597
Qleo Diesel Interior | 2,5a5,5 - 0,820 20,880 -
Oleo Diesel 25255 . 0,820 0,865 :
Metropolitano

Fonte: Suarez, 2006.

1.4. SINTESE DE PROCESSOS

A sintese de processos € a fase de projeto na qual o engenheiro quimico seleciona as
etapas que irdo compor o sistema e como interconecta-las de modo a criar seu fluxograma
(NISHIDA, STEPHANOPOULOS, WESTEBERG, 1981). Douglas (1985) se referiu a
sintese de processos como “a espinha dorsal das inddstrias quimica e de petroleo”. Mesmo
assim, ndo existe um procedimento correto, discorrendo etapa por etapa, para o0
desenvolvimento de um fluxograma de processo ou de um projeto basico.

A primeira vez que a questdo da sintese de processos foi relacionada a uma abordagem
sistematica foi com o trabalho de Rudd no final da década de 1960 através da criacdo do
programa de computador AIDES (NISHIDA, STEPHANOPOULOS, WESTEBERG, 1981).
O programa era capaz de desenvolver de forma quase automatica a estrutura preliminar de um
fluxograma de processo, dada uma informacéo limitada. O problema foi dividido em tarefas
(tasks), das quais se pode destacar: escolha das reacGes quimicas (sintese das rotas
reacionais), sintese de sistemas de separacéo, e sintese de redes de trocadores de calor. Estas
tarefas estdo, até hoje, entre as mais consideradas nos problemas de sintese.

O trabalho de Douglas apresentou uma nova abordagem a sintese de processos que
decompunha o problema em decisdes hierarquicas. Uma de suas grandes contribuicdes foi
desenvolver um procedimento sistematico para a geracdo de todas as alternativas possiveis
(DOUGLAS, 1995) e reconhecer a importancia do fator econdmico na tomada de decisao.
Dessa forma, em sua abordagem, cada nivel de decisdo terminava com uma analise

econdmica. Em suas proprias palavras, “a experiéncia indica que menos de 1% das ideias para
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novos projetos sdo comercializadas, e por isso € altamente desejavel descartar projetos pobres
rapidamente”.

A sintese de processos busca determinar a interconexdo 6tima entre unidades de
processamento — estrutura Otima —, assim como a natureza e 0 projeto 6timos das unidades
dentro de um processo. A sintese ndo leva, necessariamente, ao “melhor” projeto, mas ela
deve ser uma ferramenta Util no desenvolvimento de projetos perto do 6timo. Quando a
performance do sistema é especificada, a estrutura do sistema e a performance das unidades
de processamento ndo sdo determinadas imediatamente. O desafio se encontra em selecionar
um sistema particular dentro do enorme nimero de alternativas que satisfazem a performance
especificada.

Supondo que um sistema de processamento seja composto por 100 unidades com
tecnologia disponivel, todas com estrutura aciclica (sem reciclo), entdo haveria 100! = 10*°
sistemas diferentes que poderiam ser obtidos; se correntes de reciclo fossem adicionadas
ainda, o problema se tornaria ainda mais complexo (RUDD, 1968). Néo é dificil concluir,
portanto, que a sintese de todas as estruturas possiveis de um sistema por tentativa e erro pode
ser descartada como um metodo plausivel; uma vez que, mesmo nos problemas de sintese
mais simples, o niumero de solugdes possiveis é esmagadoramente grande (MASSO, RUDD,
1969).

Na préatica, € muito dificil combater a natureza combinatdria dos problemas de sintese
de processos. Por isso mesmo, um dos grandes focos dos trabalhos nesta area ao longo dos
anos foi em desenvolver métodos eficientes para contornar e reduzir o tamanho do imenso
espaco de solucbes possiveis que possui 0 problema original, através do uso de softwares e
ferramentas computacionais. No entanto, é preciso ter cuidado na hora de reduzir o nimero de
possibilidades. A maioria dos erros em projetos ja existentes foi causada pela fixacéao
prematura do fluxograma ainda na fase de projeto (DOUGLAS, 1985). Por isso ha a
necessidade de ferramentas confiaveis disponiveis que possam ser usadas para gerar e
descartar alternativas de processo.

Atualmente, existem muitos métodos disponiveis para a sintese e projeto de processos
guimicos. Os mais usados sdo heuristicos por natureza, envolvendo uma série de regras para a
tomada de decisdo durante o projeto: escolher se 0 processo € continuo ou em batelada,
projetar sistemas de recuperacao de liquido e de vapor, avaliar os beneficios da integracéo de
trocadores de calor e determinar sistemas de separacdo e sua sequéncia (SIMASATITKUL,
ARPORNWICHANOP, GANI, 2013).
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Os métodos e ferramentas para a sintese de processos quimicos desenvolvidos ao
longo das ultimas décadas atingiram um nivel de maturidade suficiente para serem de fato
utilizados dentro de empresas, ajudando-as a sobreviver em meio a um ambiente de crescentes
custos e margens de lucro pequenas (BARNICKI, SIIROLA, 2004). Ha duas abordagens
principais para a sintese de processos presentes na literatura (NISHIDA,
STEPHANOPOULOS, WESTEBERG, 1981): (1) partir de um fluxograma viavel e procurar
aprimora-lo; (2) nenhum fluxograma existe, portanto deve-se encontrar um bom candidato.

Dois métodos bésicos se destacam para a classe 1: métodos evolucionarios e métodos
de parametros estruturais. Os métodos evolucionrios consistem em realizar uma sequéncia de
modificagdes no projeto, chegando a um projeto melhorado. Os processos projetados com
estes métodos dependem muito do fluxograma inicial, portanto a escolha destes fluxogramas
de partida é muito importante para chegar a um resultado étimo ou satisfatorio. A abordagem
de parametros estruturais reune todas as alternativas possiveis em uma Unica superestrutura
integrada, na qual todas as interconexdes permitidas entre as unidades de processamento s&o

incluidas. Este método sera discutido em mais detalhes na secdo I.5.

1.5. OTIMIZACAO DE SUPERESTRUTURAS

Os principais métodos apresentados na se¢do 1.4 focam em processos apenas com um
unico produto e ndo consideram alternativas de projeto em termos de desvio dos fluxos para a
obtengcdo de outros produtos dentro do mesmo processo global. Dessa forma, surge a
necessidade de uma metodologia flexivel para o projeto, sintese e analise de processos que
possam produzir maltiplos produtos principais economicamente, além de subprodutos, de
acordo com a demanda e estagios econdémicos (SIMASATITKUL, ARPORNWICHANOP, &
GANI, 2013). Uma das maneiras de se atingir tais resultados é através da otimizacdo de
superestruturas.

A otimizacdo de superestruturas é o processo de eliminar as alternativas supérfluas
para encontrar a “melhor” solucdo. O projeto conceitual de processos por otimizagdo de
superestruturas € composto, basicamente, por cinco etapas (HARMSEN, 2004):

a) Todas as operagdes unitarias imaginaveis sdo geradas, usando a criatividade do
engenheiro de processos;
b) Todas as unidades individuais sdo conectadas de todas as maneiras possiveis,

formando uma superestrutura;
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c) Um grande modelo matematico é criado para a superestrutura, contendo os fluxos
maéssicos de todos os componentes, expressdes de custos para matérias-primas e
utilidades, precos dos produtos;

d) Uma funcdo objetivo de minimizacdo do custo (ou maximizacgéo do lucro) é definida,
junto com todas as restricdes para as variaveis; e

e) A selecdo 6tima de condigcBes e processos é determinada através de métodos de
otimizacdo numérica.

Dessa maneira, o fluxo material entre cada interconexdo, assim como a escala,
condicBGes operacionais, e até pardmetros de projeto para cada equipamento podem ser
determinados em uma Unica, enorme e simultanea programacao matematica para a otimizagao
de um determinado critério de desempenho (BARNICKI, SIIROLA, 2004). Esta abordagem
emprega variaveis discretas para representar a escolha de equipamentos, com as quais 0
modelo se torna uma programacdo matematica mista-inteira linear (MILP) ou uma
programagdo matematica mista-inteira ndo linear (MINLP) (YEOMANS, GROSSMANN,
1999). Com isso, tanto a estrutura do projeto (fluxograma) quanto os outros parametros de
projeto (fluxos materiais, por exemplo) sdo otimizados simultaneamente.

A vantagem da aplicacdo de estratégias de programacao matematica para a sintese de
processos é justamente que elas realizam a otimizacdo simultanea das condi¢des operacionais
e da configuracdo. Em contrapartida, ndo se pode garantir condigdes Otimas globais para
modelos ndo lineares, a menos que métodos especificos para otimizacdo global sejam
utilizados (YEOMANS, GROSSMANN, 1999).

Na realidade, dois problemas separados e distintos ainda limitam o uso das técnicas de
otimizacdo de superestruturas: (1) como gerar a superestrutura inicial, garantindo que ela
contenha a solucdo 6tima; (2) como resolver grandes problemas de otimizacado, inerentes a
problemas de sintese praticos (BARNICKI, SIIROLA, 2004), como mencionado no paragrafo
anterior. O segundo problema, em especial, merece muita atengéo, visto que mesmo para
projetos de processos simples, a otimizacdo de superestruturas ja envolve um problema de
programacdo matematica extremamente dificil.

Uma etapa importante e crucial para o resultado final € a escolha da funcdo objetivo.
Um grande problema relacionado a abordagens de geracdo sistematica € a incapacidade de
selecionar rigorosamente a “melhor” alternativa em pontos de decisdo presentes ao longo do
algoritmo. Devido a dificuldade de ranquear precisamente todos os impactos destes pontos, €
possivel que outros caminhos, e ndo apenas aquele que é realmente superior, sejam

identificados. E por isso que, independente da complexidade da fungio objetivo, o resultado
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final certamente deve ser avaliado em relacéo a critérios adicionais, podendo ser submetido a
uma otimizacdo Pareto, por exemplo (BARNICKI, SIIROLA, 2004).

A inclusdo de critérios e modelos mais rigorosos, como parametros para projeto de
equipamentos ou analise de PINCH, depende da disponibilidade de dados sobre os processos
considerados. Para processos consolidados e difundidos na literatura, estes fatores podem ser
encontrados com relativa facilidade e sdo, portanto, considerados. Para processos novos, no
entanto, a dificuldade na incluséo de todos os critérios € inerente. Por isso, para estes casos, a
tentativa de realizar o método rigorosamente — considerando todos os fatores no projeto —
poderia tanto aumentar a complexidade e tempo despendidos com o projeto, quanto contribuir
para a incerteza dos resultados — uma vez que muitos pardmetros nao disponiveis teriam que
ser estimados.

Neste trabalho, foi utilizada a abordagem desenvolvida por Quaglia et al.(2012) para a
otimizacdo de superestruturas através do emprego de uma metodologia que integra decises
em niveis estratégicos — engenharia e negocios — para sintese e projeto de redes de
processamento. Com o emprego de uma abordagem sistematica, os aspectos econdémicos e de
engenharia sdo resolvidos simultaneamente, permitindo a comparacdo de um grande numero
de alternativas em seus respectivos pontos 6timos. A solucéo final identifica a matéria-prima
Otima (se esta for uma das variaveis do problema), o portfélio de produtos e seleciona a
tecnologia do processo para dado cendrio do mercado — resultados em nivel de
negocios/mercado —; e ainda calcula os fluxos materiais 6timos ao longo do fluxograma —
nivel de engenharia.

O método também possui uma infraestrutura de software que integra diferentes
ferramentas necessarias para a definicdo do problema, formulacéo e solucdo do problema de
projeto como MILP/MINLP. O Excel é utilizado para compilar os dados de entrada
requeridos para solucdo do problema MILP/MINLP, enquanto o GAMS (GAMS
Development Corporation, 2011) é usado para implementé-lo e soluciona-lo. Com isso, 0
tempo e o custo empregados para gerar e resolver problemas de sintese/projeto séo reduzidos
por meio da transferéncia de dados rapida e eficiente entre as ferramentas.

De forma geral, a abordagem é composta por cinco etapas:

a) Definicdo do problema;

b) Coleta de dados e definigdo da superestrutura;

c) Selecdo dos modelos, desenvolvimento e validagéo;

d) Solugédo MILP/MINLP;

e) Modelagem detalhada e otimizacédo da alternativa selecionada.
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Cada uma destas etapas referentes ao método de Quaglia et al. (2012) sera abordada
em mais detalhes ao longo dos proximos capitulos. Por enquanto, a Figural4 mostra uma
visdo geral da metodologia. Para maiores informacdes sobre o método, pode-se consultar
Quaglia (2013).

— Etapa 1. Definigdo do
problema

'

Etapa 2. Coleta de dados e
definigdo da superestrutura

!

Etapa 3. Selecio de
medeles, desenvolvimento
de validacdo.

A

NAOC
Madeic MILPMINLP

Etapa 4. Solugdo MILP/
MINLP

Métodos, algoritmos e ferramentas

Solugdo étima

Conhecimentos de engenharia, industrial e experimental

Etapa 5. Modelagem
detalhada e ctimizagio da
alternativa selecionada

¥
(Solucéo detathada (mma)

Figural4 — Método desenvolvido por Quaglia et al. (2012).
Fonte: Quaglia, 2013.

CAPITULO Il. SINTESE DA SUPERESTRUTURA

Neste capitulo, as etapas a) e b) da metodologia de Quaglia et al. (2012) séo utilizadas
para realizar a sintese da superestrutura da bioinddstria. Todos 0s processos encontrados no
levantamento bibliografico para a conversdo da matéria-prima (6leo de mamona refinado) em
intermediarios e produtos finais foram considerados para a montagem de uma grande

superestrutura.
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11.1. DEFINICAO DO PROBLEMA

Nesta etapa, o problema é definido através da identificacdo do escopo e do cenario
futuro sujeito & analise, e da sele¢do da funcéo objetivo.

Em primeiro lugar, torna-se necessario definir a matéria-prima e o portfélio de
possiveis produtos da bioindustria. A Unica matéria-prima considerada neste trabalho foi o
6leo de mamona refinado, sem levar em consideracdo diferentes tipos do mesmo quanto a
qualidade ou processo de refino a que foi submetido. Como o 6leo de mamona é altamente
rico em &cido ricinoléico, assumiu-se que o 6leo é composto basicamente pelo triglicerideo
deste acido (triricinoleina) e, por isso, as propriedades deste triglicerol foram usadas como as
propriedades do 0leo.

A escolha dos produtos foi baseada, principalmente, em uma analise do mercado atual
e futuro para a industria de derivados do 6leo de mamona. Observando a Tabela 9, pode-se
ver que o acido sebacico e undecilénico séo produtos de demanda “muito alta”. Aliado a isso,
ainda, a demanda futura dos mesmos também é “muito alta” e ambos possuem elevados
precos, agregando maior valor & matéria-prima. Por estes fatores, o acido sebécico e o &cido
undecilénico foram escolhidos como dois dos produtos a serem fabricados na bioindustria.
Como a producdo de &cido sebacico também gera 2-octanol e a de acido undecilénico,
heptaldeido; os dois subprodutos também foram incluidos no portfélio da bioindustria, apesar
de apresentarem demandas de mercado significativamente menores que 0s dois primeiros.

Continuando com a analise da Tabela 9, observa-se que o préximo produto derivado
do éleo — todos os produtos obtidos antes ou durante a etapa de extracdo do 6leo, como a torta
de mamona, foram descartados a priori, uma vez que o ponto de partida da planta € um
composto obtido posteriormente a estas etapas — € 0 6leo de mamona desidratado (DCO). O
DCO, no entanto, ¢é fabricado a partir do éleo de mamona comercial (6leo bruto) e, como a
bioindustria em questdo ndo inclui nenhuma etapa de refino do 6leo, ndo é possivel incluir o
6leo bruto como uma potencial matéria-prima, tornando inviavel a producéo de DCO.

Em seguida, aparecem o0s produtos com demanda de mercado “média”. Entre eles,
estdo o 6leo de mamona hidrogenado (HCO) e o acido 12-hidroxi-estearico. Além de ambos
possuirem estimativa de demanda futura “muito alta”, eles pertencem a mesma cadeia — 0 12-
HSA ¢é derivado do HCO — e foram incluidos, portanto, na gama de produtos da bioindustria.
O é&cido ricinoléico, apesar de apresentar demanda futura inferior (“alta”), foi incluido no
portfolio, por ser um derivado altissima importancia na cadeia da mamona e ainda servir

como intermedidrio para a obtencdo de varios dos demais produtos que configuram a
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bioindustria. A produgdo de &cido ricinoléico e HCO envolve a quebra da molécula de
triglicerideo, formando glicerol. Dessa forma, o glicerol também configura a lista de produtos
da bioindustria.

Finalmente, o ultimo produto a ser considerado foi o biodiesel (ricinoleato de metila
ou etila). Mesmo apresentando uma demanda global de “baixa” a “média”, 0 biodiesel foi
incluido por acreditar-se que, no Brasil, este cenario pode ser diferente. Através dos
incentivos do PNPB que estimulam o crescimento da cultura nacional de mamona e do
desenvolvimento de uma bioinddstria integrada como a deste trabalho, é possivel que a
producdo de biodiesel aliada a fabricacdo de outros produtos agregue valor a cadeia do
mesmo, viabilizando sua producdo em maiores escalas. A fabricagdo de biodiesel também
esta associada a geracdo de glicerol, caso a transesterificacdo do 6leo seja a rota utilizada.

Dessa forma, o problema do projeto da bioindustria estudada pode ser definido como a
busca pelo fluxograma 6timo para os processos de conversdo da matéria-prima — 6leo de
mamona refinado — no portfélio 6timo dos seguintes produtos: biodiesel, glicerol, 12-HSA,
HCO, éacido undecilénico, heptaldeido, acido sebacico, 2-octanol e acido ricinoléico; de

acordo com a Figura 15:
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Figura 15 — Matéria-prima e produtos da bioindustria estudada.

11.2. DEFINICAO DE CONCEITOS CHAVE

Antes de dar continuidade a metodologia proposta, faz-se necessario definir alguns
conceitos chave da abordagem de Quaglia et al. (2012), que serdo utilizados para a sintese da
superestrutura. A apresentacdo dos conceitos aqui expostos segue de perto o trabalho de
Quaglia (2013).
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11.2.1. Superestrutura, Etapas de Processo e Intervalos de Processo

O método de Quaglia et al. (2012) para a sintese e projeto de redes de processamento é
baseado em uma representacao da superestrutura chamada “‘stage-wise representation”. Neste
tipo de representacéo, as alternativas de matéria-prima (no caso deste trabalho, apenas uma)
sdo representadas como a primeira coluna da superestrutura, enquanto as alternativas de
produtos formam a Gltima coluna. Portanto, o processo global tem continuidade da esquerda
para a direita na superestrutura, representada genericamente na Figura 16.

As diferentes alternativas na rede de processamento sdo representadas como partes da
superestrutura. Esta rede que conecta a matéria-prima e 0s potenciais produtos finais €
decomposta em uma sequéncia de etapas de processo (process steps), que sao representados
como colunas na superestrutura. Um exemplo de uma etapa de processo pode ser a remogéo
de um contaminante de uma corrente de processo ou a conversdo de espécies quimicas nos

produtos desejados.

Matérias-Primas ., Etapa de Processo 1 | Etapa de Processo 2 Frodutos

- ~
s " ™~ :
-@at_-F’rlma 1 : N T -1 |——» d prod. 1 )
- . \ : h. R
: §\\
I-2 :

" SO\ L -
-.khﬂat.-F'nma 2/""‘\ - Il-2 > prod. 2 )
H‘x T g .

F 3

Figura 16 — Representacdo da superestrutura em etapas de processo (colunas) e intervalos de processo (blocos).
Fonte: Quaglia, 2013.

Todas as alternativas tecnoldgicas relevantes para realizar cada uma das etapas de
processo definidas séo descritas como intervalos de processo (process intervals). Cada etapa
de processo possui um ou mais intervalos de processo (representados como blocos na
superestrutura). Para a etapa de processo referente a conversdo de 6leo em ésteres metilicos
ou etilicos (biodiesel), exemplos de intervalos de processo relevantes podem incluir a

conversao por transesterificacdo acida, transesterificagcdo enzimatica, esterificagéo etc.
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Finalmente, os possiveis fluxos materiais entre os intervalos de processo sdo

representados como conexdes. Estas incluem conexdes “para a frente” (nas quais o fluxo esta

no mesmo sentido do processo global), reciclos e conexdes “para trads” (quando o fluxo esta

no sentido contrario ao do processo global).

11.2.2.

Tarefas de Processo Elementares

O método aqui utilizado lida com a complexidade relativa a variedade estrutural dos

intervalos de processo através de uma representacdo funcional que emprega tarefas de

processo (process tasks). Através destas tarefas de processo, as transformacfes que uma

corrente de processo sofre ao longo de um intervalo de processo podem ser descritas de uma

maneira genérica.

A abordagem de Quaglia et al. (2013) utiliza seis tarefas de processo para descrever

todas as operacdes que podem ocorrer dentro de um intervalo de processo:

a)

b)

Mistura de correntes (flow mixing): representa a tarefa de misturar duas ou mais
correntes de processo;

Dosagem de utilidades (utility dosage):representa o consumo de utilidades ou
compostos quimicos, tanto misturados com a corrente de processo (e.g. compostos
quimicos) como mantidos separados (e.g. eletricidade);

Reacdo: representa a ocorréncia de uma reacdo quimica, mudando a composi¢do da
corrente de processo;

Separacdo de rejeitos (waste separation): representa a separacdo entre uma corrente de
rejeito e a corrente de processo;

Separacdo: representa a separacdo da corrente de processo em duas correntes de
composicdes diferentes;

Divisdo de correntes (stream divider): representa a separacdo da corrente de processo
em duas correntes de composi¢oes iguais.

A Figura 17 ilustra cada uma destas tarefas de processos. Elas podem ser combinadas

de diferentes formas de modo a descrever um segmento de processo representado por um

intervalo de processo em uma maneira mais generica.
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Figura 17 — Tarefas de processo elementares.
Fonte: Quaglia, 2013.

11.2.3. Modelo Genérico para Intervalo de Processo

O modelo genérico de um intervalo de processo € uma representacdo simples e
genérica para 0 processo quimico que ocorre dentro do intervalo, baseada nas tarefas de

processo descritas na secéo 11.2.2 (Figura 18).

LEGENDA:
) Mixer

@ Divisor de Correntes _

~_ : |2 G 4 5 /x

i ., I B
[ ] Reagso == 7< Nt ¢ ‘ S
rejeitos

‘ SeparscEo de

L

L MR

(:j Utilidades 5

B Seperacio T

Figura 18 — Estrutura do modelo genérico para intervalo de processo, representado como uma sequéncia de tarefas de
processo.
Fonte: Quaglia, 2013.

Todas as correntes de alimentacdo sé@o misturadas em 1, utilidades e compostos
quimicos sdo entdo adicionados a corrente de processo em 2, que é depois alimentada a tarefa
de reacdo em 3. Apls a reacdo, uma corrente de rejeito € separada em 4 e a corrente de
processo segue para a tarefa de separacdo em 5. As correntes de saida, tanto primarias como

secundarias, sdo alimentadas para divisores de corrente em 6 e 7. A estrutura permite a
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possibilidade de realizar um bypass de uma ou mais das tarefas aqui mencionadas, no caso
destas ndo serem utilizadas em determinado processo. O modelo genérico para intervalo de
processo possibilita a representacdo de diversos processos através de uma estrutura em

comum, simplificando a modelagem e a manipulacéo dos dados.

1.3. DIVISAO DA BIOINDUSTRIA E SUPERESTRUTURA

Nesta secdo, inicia-se a etapa b) da abordagem utilizada para formulacédo e resolugéo
do problema. Todas as informacBes industriais, comerciais e regulatérias disponiveis e
relevantes para o problema séo coletadas e organizadas em uma base de dados. As diferentes
alternativas de processamento para converter a matéria-prima nos potenciais produtos
identificados sdo representadas, entdo, na forma de uma superestrutura, que é composta por
uma rede de intervalos de processo e uma lista de restricGes I6gicas para excluir alternativas
impossiveis e/ou redundantes.

Antes de prosseguir com a formulacéo do problema, € preciso explicar a configuracao
aqui utilizada para a bioindustria. Com base nos produtos identificados, a bioindustria foi
dividida em unidades. Cada unidade corresponde a uma planta de processo, independente das
outras, cuja funcdo é produzir um ou mais produtos através do mesmo bloco de processos.
Portanto, produtos e subprodutos (i.e. acido sebécico e 2-octanol, respectivamente) ou
produtos da mesma cadeia (i.e. HCO e 12-HSA) formam uma Unica unidade. Ao todo, a
bioindustria possui cinco unidades:

a) Unidade de Hidrdlise: onde o 6leo de mamona é submetido a reacdo de hidrolise,
gerando acidos graxos livres e glicerol,

b) Unidade de Transesterificacao/Esterificacdo: onde o 6leo de mamona ou os &cidos
graxos livres gerados na hidrélise sdo transformados em biodiesel;

c) Unidade de Hidrogenacdo: onde o 6leo de mamona sofre hidrogenacdo, formando o

6leo de mamona hidrogenado que, em seguida, pode ser saponificado para gerar 12-

HSA; ou onde o &cido ricinoléico é submetido a hidrogenacdo, gerando diretamente

12-HSA;

d) Unidade de Pirolise: onde ocorre a pirélise do 6leo de mamona ou do é&cido
ricinoléico, obtendo-se &cido undecilénico e heptaldeido;
e) Unidade de Fusdo Alcalina: onde o 6leo de mamona ou acido ricinoléico sofrem fusédo

alcalina, formando &cido sebéacico e 2-octanol.
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O diagrama de blocos da bioindustria dividida em suas unidades pode ser visualizado
na Figura 19. Cada unidade pode receber apenas uma corrente de matéria-prima; portanto a
representacdo de mais de uma entrada em uma mesma unidade indica a possibilidade de
diferentes alimentaces, cabendo a solucdo do problema indicar qual € a melhor. Nenhum dos
produtos desta bioindustria necessita de duas ou mais correntes de processo para ser
fabricado; os reagentes adicionais sdo sempre misturados como correntes de utilidades.

e S
Unidade de Transesterificagdo/ S Biodiesel )
Esterificagdo

{__Acido 12-Hidréxi-Estedrico )

Unidade de Hidrogenagéo (_Bleo de Mamona Hidrogenado )

ﬁleo de Mamonx
\

89.5% Acido Ricinoléico
( 4.2% Acido Linoléico
‘ 3.0% Acido Oléico

/

‘ Acido Undecilénico

\ 1.0% Acido Palmitico /
\ 0.7% Acido Dihidroxiestedrico |

\  0.3% Acido Linolénico
\0\.3% Acido Eicosanéico

Unidade de Pirélise

Heptaldeido

Unidade de Fus&o Alcalina

2-Octanol

Acido Sebacico

)
)
Glicerol )
)
)
)

Unidade de Hidrdlise ‘ Acido Ricinoléico

Figura 19 — Diagrama de blocos das unidades da bioindustria.

Com a topologia preliminar da bioindustria definida, foi realizado, entdo, um
levantamento bibliografico para coletar todos os dados necessarios para a formulacdo do
problema. Estes dados incluem principalmente as possiveis rotas tecnol6gicas para
transformacdo da matéria-prima em produtos. Para cada conversdo mostrada na Figura 19, é
necessario coletar os dados correspondentes. Estes incluem as condicGes da reacdo, a
conversdo, o catalisador utilizado, as utilidades necessarias, etc. Apenas as reacdes Cujos
dados de conversdo foram encontrados na literatura foram incluidas como alternativas na
superestrutura, sob a forma de intervalos de processo.

Finalmente, a partir das etapas de processo mostrados na Figura 19 e dos dados
reunidos, chegou-se a superestrutura da Figura 20. A superestrutura é composta por 33 etapas
de processo e 86 intervalos de processo.

A etapa de processo | corresponde a matéria-prima, que em nosso caso € praticamente
um componente. Devido ao alto conteddo de acido ricinoléico no 6leo de mamona
(aproximadamente 90%), o 6leo estd sendo considerado aqui como composto por 90% de

triglicerideos deste acido graxo (triricinoleina) e 10% de outros triglicerideos.
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A etapa de processo Il é responséavel por uma pseudorreagdo para isolar a triricinoleina
dos outros triglicerideos, que sdo entdo separados como uma corrente de rejeito.

Cada intervalo de processo na etapa XXXIII representa um produto final em potencial
para a bioindustria: glicerol, biodiesel, 12-HSA de baixa qualidade (mistura de 80% de 12-
HSA, 3% de &cido ricinoléico, 14% de acido estearico e 3% de acido oleico), 12-HSA, acido
undecilénico, HCO, heptaldéido, 2-octanol, acido sebécico e acido ricinoléico.

A Figura 21 mostra as etapas de processo relativas a cada unidade de processo.
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Figura 20 — Superestrutura da bioindUstria.
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11.3.1. Unidade de Hidrolise

Todas as alternativas mencionadas na se¢do 1.3.5 para a producao de acido ricinoléico
através de diferentes técnicas de hidrélise foram inseridas como intervalos de processo da
unidade de hidrdlise. A superestrutura da unidade pode ser vista em detalhes na Figura 22, que
ilustra apenas as correntes de processo. Correntes de utilidades e de rejeito ndo sdo incluidas na

representacdo da superestrutura.

11l v v Vi vil Vil IX X Xl

Acidos Graxos Livres
(AGL) para e
esterificagdo

Oleo de Mamona ____

Acido Ricinoléico —

Figura 22-Superestrutura da unidade de hidrdlise.

De forma geral, a corrente de alimentacdo de 6leo de mamona pode seguir para cinco
intervalos de processo distintos: 111-1, 111-2, 111-3, VI-1 e VI-2. Como todos estes intervalos
realizam o mesmo papel, ndo existe a opcao de selecionar mais de um deles simultaneamente,
portanto a escolha de um exclui os outros do processo. As primeiras duas opcdes estdo
relacionadas a quebra da molécula de triglicerideo a altas press@es, sendo o intervalo 111-1
responsavel pelo primeiro estagio de uma reacdo em duas etapas, € o 111-2 por uma reacdo em
um Unico estagio. O intervalo 111-3 corresponde a hidrélise enzimatica. Quanto aos dois
intervalos referentes a hidrolise alcalina (saponificacdo), a diferenca esta no catalisador basico
utilizado: NaOH em VI-1 e KOH em VI-2,

Em I11-1, 111-2 e IV-1, ocorre a pseudorreacdo (i). Chamamos as reagdes ao longo de
toda a superestrutura de pseudorreacOes, porque suas respectivas estequiometrias foram
calculadas de modo a satisfazer o balan¢co de massa do intervalo de processo em que se
encontram, ndo sendo entdo reacdes inteiramente reais. Como ja foi dito, o 6leo de mamona

esta sendo aqui considerado como a triricinoleina (Cs7H10409).
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OM + H,0 — AcRic + AcLinolei + AcOlei + AcPalm + AcLinolen + AcEst + Glicerol + Estolides ()

Onde OM corresponde ao 6leo de mamona, AcRic ao &cido ricinoléico, AcLinolei ao
acido linoleico, AcPalm ao &cido palmitico, AcLinolen ao &cido linolénico e AcEst ao acido
esteérico.

Ap0s a reacdo, 0 excesso de agua é separado da mistura reacional como corrente de
rejeito, ainda no mesmo intervalo de processo da reacdo. Em I1l1-2 e IV-1, as estolides,
subproduto da reacdo a altas pressdes, também sdo separadas da corrente de processo como
rejeito. O glicerol formado € isolado em 111-2 e V-1, apds a separacdo de rejeitos. A principal
diferenca entre os intervalos I11-1 e 111-2 é a estequiometria das reacfes. Cada método gera
uma composicdo distinta de acidos graxos livres no produto final.

O intervalo de processo segue a ldgica da representacdo genérica da Figura 18. No
caso dos intervalos I11-2 e IV-1, ndo h& bypass de nenhuma tarefa de processo: a &gua é
misturada a corrente de processos na dosagem de utilidades; a reacdo acontece; agua e
estolides séo separadas na separacdo de rejeitos; e o glicerol é isolado na separacdo. Em 111-1,
em contrapartida, hd um bypass da tarefa de separacdo de correntes de processo.

A pseudorreacao de I11-3 é apresentada em (ii). Como se pode observar, a hidrolise

enzimatica ndo gera subprodutos, ao contrario da técnica anterior.

OM + H,0 — AcRic + AcLinolei + AcOlei + AcPalm + AcLinolen + AcEst + AcDihid + Glicerol (i)

Onde AcDihid corresponde ao acido dihidrdxiestearico.

As correntes de processo de 111-2, 111-3 e 1V-1 alimentam o intervalo V-1, onde o 6leo
de mamona néo reagido é isolado dos &cidos graxos livres formados e reciclado de volta ao
intervalo de processo de origem.

O outro segmento da unidade de hidrélise esta todo relacionado a hidrélise alcalina.
Em VI-1 e VI-2, acontece a saponificacdo do éleo de mamona, gerando os sabdes alcalinos do
mesmo. O excesso de 6leo de mamona é separado em VII-1 e reciclado para o intervalo
anterior; enquanto o glicerol formado na saponificagdo é isolado em VIII-1. Os sables
alcalinos sofrem acidificagdo em IX-1 e IX-2, gerando os &cidos graxos livres do 6leo de

mamona, como mostra a reacao (iii).

Sabdes + HCl - AcRic + AcLinolei + AcOlei + AcPalm + AcLinolen + AcEst + AcDihid + Sal (iii)
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Os é&cidos graxos livres gerados na unidade por uma das cinco alternativas
mencionadas podem alimentar a reacdo de esterificacdo da unidade de transesterificacdo/
esterificacdo (XII-5 a XII-8); ou podem ser separados no intervalo X-1, onde o &acido
ricinoléico é isolado dos outros AGL, que sdo entdo descartados como corrente de rejeito.

Idealmente, o intervalo XI-1 seria responsavel por dividir a corrente de &cido
ricinoléico de maneira 6tima entre as unidades seguintes e 0 mercado. No entanto, ndo faz
parte do escopo deste trabalho otimizar as fracGes de divisao de corrente e, portanto, ndo é
possivel haver nenhuma divisdo de corrente de processo na superestrutura. As implicagdes
matematicas desta restricdo serdo discutidas em mais detalhes no Capitulo Ill. De qualquer
forma, o intervalo XI-1 representa o ponto de deciséo sobre o destino do &cido ricinoléico.

11.3.2. Unidade de Transesterificacdo / Esterificacao

A unidade de transterificacao/esterificacdo é onde o biodiesel é fabricado (Figura 23).
Na bioindustria em estudo, ele pode ser produzido através de cinco métodos diferentes
apresentados em maiores detalhes na secdo 1.3.8: transesterificacdo convencional com
metanol (XI1-1) ou etanol (XII-2); transesterificacdo enzimética (XII-3); transesterificacéo

supercritica (XI1-4); e esterificacdo (XI1-5 a XII-8).

XU XWXV XV XVI XVl

[XV-1

—{[XVI-1]

Oleo de Mamona ' : “~—S——% Glicerol

| XV-4

XA

Acidos Graxos Livres
(AGL)

Figura 23 — Superestrutura da unidade de transtesterificagdo/esterificacao.
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Dependendo da técnica utilizada, a corrente de produto pode ser submetida a
determinadas tarefas de separacdo subsequentes, como separacdo de glicerol e separacdo de
alcool. Depois da reacdo, a corrente de processo passa por uma sequéncia de etapas de
separacao e purificacdo, para finalmente gerar o biodiesel como produto final.

Apos a etapa de processo XII (transesterificacdo/esterificagdo), a matéria-prima nédo
reagida é isolada da corrente de processo e reciclada para o reator. No caso de uma reacdo de
transesterificacdo, o 6leo em excesso é separado em XIllI-1; para uma reacdo de esterificacéo,
0s acidos graxos livres sdo separados em XI11-2.

A etapa de processo XIV descreve a separacdo do solvente utilizado na reagdo de
transesterificacdo enzimatica. Como ela é a Unica a usar um solvente como utilidade quimica,
a etapa XIV apresenta apenas um intervalo, que s6 pode ser alimentado se o intervalo XII-3
for selecionado. Caso contrario, a etapa XIV sofre um bypass.

Em XV, ocorre a separagdo do glicerol gerado na transesterificacdo; e em XVI, do
excesso de alcool utilizado na reacéo.

Como durante a transesterificacdo supercritica, ocorre a formacdo de produtos de
degradacdo (principalmente estolides), a etapa XVII é responsavel pela separacdo entre estes
subprodutos e o biodiesel. Da mesma forma que acontece com o intervalo X1V-1, o intervalo
XVI1I-1 s6 é selecionado caso o0 a transterificagdo supercritica (X11-4) também seja.

O caso no qual o biodiesel é formado via esterificacdo € o mais diferente dos cinco.
Ele precisa apenas de duas tarefas de separacdo ap0s a reacdo (para separar 0 excesso de AGL
e 0 excesso de alcool), uma vez que o glicerol ja havia sido separado dos acidos graxos livres
apos a hidrolise.

Apesar de os intervalos XII-5 a XI1-8 descreverem 0 mesmo processo, & necessario
diferencia-los por causa do intervalo de origem das possiveis correntes de processo que 0
alimentam. Dependendo do intervalo selecionado para a formacédo dos acidos graxos livres, as
condicGes da reacdo de hidrolise (temperatura, pressdo e composicdo do produto) serdo
diferentes. O estado da corrente de alimentagcdo implica em um determinado consumo de
utilidades (quimica e energética) no intervalo de esterificacdo. Portanto, os intervalos de XI1-5
a XII-8 representam 0 mesmo processo, apenas com diferentes condigOes da corrente de
alimentacéo.

Por motivos de representacdo matematica, sempre que um processo puder ser
alimentado por uma corrente gerada na unidade de hidrélise (tanto de AGL como apenas de
acido ricinoléico), ele sera representado na superestrutura por quatro intervalos de processo

distintos, cada um referente a selecdo de uma das seguintes alternativas de hidrdlise: hidrélise
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a altas presses em 2 estagios (I11-1 e 1V-1); hidrélise a altas pressbes em um Unico estagio
(111-2); hidrolise enzimética (111-3); e saponificacdo (VI-1 ou VI-2).

11.3.3. Unidade de Hidrogenacao

A superestrutura da unidade de hidrogenacdo é apresentada na Figura 24. Ha duas
matérias-primas que podem ser usadas na hidrogenacdo: Oleo de mamona ou &cido
ricinoléico. Se for o 6leo de mamona, entdo a reacdo (XVIII-1 a XVI11I-4) vai gerar o 6leo de
mamona hidrogenado (HCO), que pode ser um produto final da bioindUstria ou pode sofrer
saponificacdo (em XX-1) e acidificacdo (em XXIII-1) para formar o &cido 12-hidroxi-
estearico (12-HSA). No caso em que o &cido ricinoléico é alimentado a unidade, a reacdo de
hidrogenagéo (XVI11-5 a XVI111-8) gera diretamente o0 12-HSA.

Xvii XIX XX XXI XXI XX XXIV

l

XXI-1 XXI-1] = XXin-1 XXIV-1 Acido 12-Hidréxi-Estedrico
‘ ‘ }_" ‘ ‘ H H ‘ ‘ (Mistura de AGL do HCO)

Oleo de Mamona Hidrogenado

Glicerol

Acido 12-Hidréxi-Estearico
Concentrado

xxiv-2]]

Acido Ricinoléico

Figura 24 — Superestrutura da unidade de hidrogenagao.

A diferenca entre os quatro primeiros intervalos da etapa XVIII é o catalisador e/ou 0
doador de hidrogénio utilizado, o que determina o subproduto formado durante a reacdo. Por
causa destas diferencas, cada um destes intervalos de processo € seguido por uma tarefa de
separacdo especifica para isolar o HCO. Para os intervalos XVIII-1 a XVII1I-3, a técnica de
hidrogenagdo é a CTH (Catalytic Transfer Hydrogen); enquanto em XVIII-4 a XVIII-8, o
método utilizado € a hidrogenagdo convencional com bombeamento de gés hidrogénio. Os
intervalos XVI1I-5 a XVII1-8 descrevem exatamente 0 mesmo método, apenas com diferentes

condicdes da corrente de alimentacéo, de acordo com o que foi explicado na secéo anterior.
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Como os &cidos graxos isolados do HCO ja podem ser considerados no mercado como
0 acido 12-hidroxi-estearico (MASKAEYV et al., 1971), duas opcdes foram consideradas para
este produto: com e sem a sua concentracdo. No primeiro caso, a corrente de processo gerada
em XXIII-1, rica em 12-HSA, € separada dos outros acidos graxos livres no intervalo XXIV-
1. Na segunda opcdo, este intervalo sofre um bypass e a corrente segue direto para a coluna de
produtos finais.

As etapas XIX e XXI sdo responsaveis pela separacao e reciclo da matéria-prima nédo

reagida; e a etapa XXII, pela separacdo do glicerol gerado na saponificacgéo.

11.3.4. Unidade de Pirélise

A Figura 25 representa a superestrutura da unidade de pir6lise.

XXV XXVI : XXVII

Oleo de Mamona ,_,. XXV-1

Acido Undecilénico

Heptaldeido
Acido Ricinoléico

Figura 25 — Superestrutura da unidade de pirdlise.

A reacgdo ocorre na etapa de processo XXV. A pseudorreacao (iv) descreve a reagédo de

pirélise convencional, a partir do 6leo de mamona, que ocorre no intervalo XXV-1:

OM — Hep + AcUndec + Acro (iv)

Onde Hep significa heptaldeido; AcUndec, acido undecilénico; e Acro, acroleina.
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A utilizacdo do 6leo no processo leva a formagdo de subprodutos de decomposicao,
devido as altas temperaturas empregadas, sendo um dos principais a acroleina (CastorQil.in,
2010). A acroleina foi utilizada para representar os produtos de decomposicdo do Oleo
formados durante a reacéo.

Neste trabalho, foi proposto que a reacdo de pirdlise também pode ser conduzida
empregando o &cido ricinoléico, previamente isolado, como reagente; uma vez que este acido
é o principal componente a reagir quando o 6leo de mamona é utilizado. Os intervalos de
XXV-2 a XXV-5 representam este cenario (a diferenca esta na origem do &cido ricinoléico).
O uso do acido preveniria a formacdo de produtos de decomposi¢cdo, como mostra a
pseudorreacgéo (v):

AcRic — Hep + AcUndec v)

Apdbs a reacdo, a matéria-prima utilizada (6leo de mamona ou &cido ricinoléico) é
isolada da mistura reacional em XXVI e, em seguida, o heptaldeido e o acido undecilénico
séo separados em XXVII.

Como se pode observar pelas pseudorreaces (iv) e (v), a reacao de pirdlise ndo requer
nenhuma utilidade quimica. Desta forma, a unidade de pirdlise € a Gnica que ndo utiliza

utilidades quimicas.

11.3.5. Unidade de Fusao Alcalina

A superestrutura da unidade de fusdo alcalina é proposta na Figura 26. O intervalo
XXVIII-1 representa a reacdo quando o 6leo de mamona é usado como fonte; e os intervalos
XXVIII-2 a XXVIII-5 quando o &cido ricinoléico é empregado.

A reacdo fornece duas correntes de produto distintas: produtos volateis e residuo
pirolizado. Dos produtos principais, 0 2-octanol esta na primeira corrente e 0 acido sebacico,
na segunda. Cada corrente segue para sequéncias de etapas de processo diferentes, ambas
responsaveis por isolar um produto da mistura reacional: 2-octanol em XXXI-1 e &cido
sebécico em XXXII-1.

Antes de passar pelas etapas de isolamento do acido sebacico, a corrente de residuo

pirolizado é submetida a uma etapa de recuperagdo da matéria-prima ndo reagida para ser
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reciclada. Como o processo utiliza leo mineral como solvente, é necessario ainda uma etapa

de processo para a separa¢do do mesmo (XXX-1) antes de isolar o &cido sebacico.

Oleo de Mamona

Acido Ricinoléico

XXV

XXIX

XXX

XXXI XXXII

2-Octanol

— Acido Sebacico

X-2| }—»\ | XXX-1] }—

Figura 26 — Superestrutura da unidade de fuséo alcalina.

A Tabela 11 resume todos 0s processos correspondentes a cada etapa e intervalo de

processo que foram aqui descritos em detalhes para cada unidade.

Tabela 11 — Etapas e intervalos de processo.

Etapa de

Intervalo de

Descricao Descricdo
Processo Processo
| Matéria-prima I-1 Oleo de mamona
1 Isolamento da triricinoleina -1 Isolamento da triricinoleina
-1 1° estégio da hidrolise de alta presséo
1] Hidrolise 11-2 Hidrolise de alta pressdo em 1 Unico estagio
-3 Hidrdlise enzimatica

v 20 Estagio da Hidrolise V-1 20 estagio da hidrolise de alta pressdo
V S~e paragao da materia-prima V-1 Isolamento do 6leo de mamona

ndo reagida
Vi Saponificacio VI-1 Saponificagdo do dleo de mamona com NaOH

P ¢ VI-2 Saponificagdo do 6leo de mamona com KOH

VIl S?paraga_o da materia-prima VII-1 Isolamento do 6leo de mamona

ndo reagida

Separacdo do glicerol e Separagdo de sabdes do 6leo de mamona e
VI ~ VIII-1 .

sabbes glicerol

S IX-1 Acidificacdo gerando NaCl (se NaOH for usado)

IX Acidificagdo I1X-2 Acidificacdo gerando KCI (se KOH for usado)
X Isolamento do acido X-1 Separagdo do &cido ricinoléico e outros AGL

ricinoléico
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Distribuic&o da corrente de

XI A Xl1-1 Distribuigdo da corrente de &cido ricinoléico
acido ricinoléico
Xl1I-1 Transesterificagdo com metanol
Xl11-2 Transesterificagdo com etanol
XI1-3 Transesterificagdo enzimatica
X Transesterificacdo/ Xl1l-4 Transesterificagdo supercritica
Esterificacdo XI11-5 Esterificagdo de AGL gerados em IV-1
X11-6 Esterificagdo de AGL gerados em I11-2
XI1I-7 Esterificagdo de AGL gerados em I11-3
Xl11-8 Esterificagdo de AGL gerados em 1X-1 ou IX-2
Xl Separagdo da matéria-prima XI11-1 Isolamento do 6leo de mamona
ndo reagida XI111-2 Isolamento dos AGL
XV Separagdo de solvente XIV-1 Separagdo de n-hexano
XV-1 Glicerol da transesterificacdo com metanol
XV Separaco do glicerol XV-2 Gl?cerol da transester@f!cagéo com etapol
XV-3 Glicerol da transesterificagdo enzimatica
XV-4 Glicerol da transesterificagdo supercritica
XVI-1 Separacao do metanol
XVI1-2 Separacdo do etanol
XVI Separagdo do alcool XVI-3 Separagdo do etanol
XVI-4 Separacao do etanol
XVI-5 Separacao do etanol
XVII Isolamento do biodiesel XVII-1 Separacao do biodiesel e produtos de degradacio
XVIII-1 CTH do 6leo de mamona com limoneno
XVIII-2 CTH do 6leo de mamona com isopropanol
XVIII-3 CTH do 6leo de mamona com ciclohexeno
XVIlI-4 Hidrogenagdo com H; do dleo de mamona
XVIII-5 Hidrogenagdo com H; do acido ricinoléico
XVIII Hidrogenagéo gerado em IV-1 e
XVIII-6 Hidrogenagédo com H; do &cido ricinoléico
gerado em I11-2
XVII-7 Hidrogenagdo com H; do acido ricinoléico
gerado em I11-3
XVI11-8 Hidrogenagdo com H; do acido ricinoléico
gerado em VI-1 ou VI-2
XIX-1 Isolamento do 6leo de mamona
Separagio da matéria-prima XIX-2 Isolamento do (?Ieo de mamona
XIX ndo reagida XIX-3 Isolamento do 6leo de mamona
XIX-4 Isolamento do 6leo de mamona
XIX-5 Isolamento do &cido ricinoléico
XX-1 Saponificagdo do HCO com NaOH
e XX-2 Saponificagdo do HCO com NaOH
XX Saponificagdo do HCO XX-3 Saponificagdo do HCO com NaOH
XX-4 Saponificagdo do HCO com NaOH
XXI Separagdo da matéria-prima | ) ) Isolamento do HCO
ndo reagida
XXII Separacdo do glicerol XXI11-1 Separacdo do glicerol e sabbes de HCO
XXIII Formacéo de HCO XXI11-1 Acidificacdo dos sabdes de HCO
x XXIV-1 Separagdo do 12-HSA e outros AGL
XXV Concentragao de 12-HSA XXIV-2 Separagdo do 12-HSA e acido estearico
XXV-1 Pir6lise do 6leo de mamona
XXV-2 Pirolise do &cido ricinoléico gerado em 1V-1
XXV Pir6lise XXV-3 Pirdlise do &cido ricinoléico gerado em I11-2
XXV-4 Pirdlise do &cido ricinoléico gerado em I11-3
XXV-5 Pirdlise do &cido ricinoléico gerado em VI-1 ou

VI-2
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) L XXVI-1 Isolamento do 6leo de mamona
XXV Sgparagqo da matéria-prima
ndo reagida
XXVI-2 Isolamento do &cido ricinoléico
XXVII Separggaq do acido XXVII-1 Isolamento do &cido undecilénico
undecilénico
XXVIII-1 Fusao alcalina do 6leo de mamona
XXVI11-2 Il:\fio alcalina do &cido ricinoléico gerado em
Fus&o alcalina do &cido ricinoléico gerado em I11-
XXV Fuséo alcalina XXVIII-3 2
XXV111-4 gusao alcalina do &cido ricinoléico gerado em Il1-
Fus&o alcalina do écido ricinoléico gerado em
XXV VI-1ou VI-2
XXIX Separagdo da matéria-prima XXIX-1 Isolamento do dleo de mamona
ndo reagida XXIX-2 Isolamento do acido ricinoléico
XXX S%pi:(r)asgao entre a fase aquosa XXX-1 Separacdo entre a fase aquosa e oleosa
XXXI Isolamento do 2-octanol XXXI-1 Isolamento do 2-octanol
XXXII Isolamento do &cido sebacico | XXXII-1 Isolamento do &cido sebécico
XXXI11-1 Glicerol
XXXI11-2 Biodiesel
XXXI11-3 12-HSA de baixa qualidade
XXXI11-4 12-HSA
XXXII1-5 Acido undecilénico
XXX Produtos XXX111-6 HCO
XXXII-7 Heptaldeido
XXXI11-8 2-Octanol
XXXI11-9 Acido sebécico
XXXI11-10 Acido ricinoléico
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CAPITULO I11. OTIMIZACAO DA SUPERESTRUTURA

De acordo com a etapa ¢) da metodologia de Quaglia et al. (2012), este capitulo
apresenta a metodologia empregada na otimizacdo e os modelos matematicos utilizados e
desenvolvidos para descrever 0s processos quimicos que podem ocorrer ao longo da
superestrutura proposta no Capitulo II. Eles incluem os modelos genéricos validos para todos
os intervalos de processo, assim como restricbes especificas para determinados intervalos e
modelos de custo necessarios para calcular a funcdo objetivo.

A funcdo objetivo, a superestrutura e todas as restricGes logicas e operacionais que

serdo definidas neste capitulo sdo reunidas para formular o seguinte problema MILP:

maxf(x,y) ()
gx,y)=0 @
h(x,y) =0 3)
x€X (4)
y € {0; 1}" ®)

Onde f é a funcdo objetivo; x representa o vetor de variaveis continuas; y é o vetor de
variaveis bindrias; X é uma regido continua de varidveis continuas, definida por seus limites
inferiores e superiores; g e h sdo os vetores de restricbes de desigualdade e igualdade,

respectivamente.

I11.1. MODELO MATEMATICO

Antes de apresentar os modelos desenvolvidos, faz-se necessario explicar a notacdo
matematica adotada. As equacbes sdo apresentadas na forma de matriz, onde o indice i
representa as espécies quimicas, k os intervalos de processo (de origem das correntes), kk os
intervalos de processo (de destino das correntes) e rr as rea¢fes quimicas. Em geral, termos
constantes (dados ou parédmetros) sdo representados por letras gregas, enquanto o alfabeto
latino é utilizado para descrever variaveis de otimizacdo. Uma excecao a esta notacao € o peso
molecular, que é representado por sua notacdo convencional (PM). Todas as variaveis de

fluxo F indicam fluxos massicos.
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I11.1.1. RestricOes de Processo

As tarefas de processo apresentadas na secdo 11.2.2 sdo utilizadas para descrever
genericamente um intervalo de processo. Através do emprego de modelos matematicos
genéricos para cada tarefa, é possivel descrever os fenbmenos quimicos que ocorrem em cada
intervalo, reduzindo a complexidade do problema. Nesta secdo, os modelos lineares usados
para descrever cada tarefa de processo sdo apresentados.

A tarefa de mistura de correntes é calculada como:

F' = Z(Foi,f) ©)
f

Onde o indice i indica as espécies quimicas e f as correntes que estdo chegando; a
variavel Fg',f representa o fluxo massico do componente i na corrente f, enquanto F' identifica

a corrente de saida misturada.

A dosagem de utilidades € descrita pelo seguinte modelo:
F' = Z(Fé,f) + abkh - @
f

Onde a** ¢é a fracdo de utilidades misturada com a corrente de processo. O fluxo de

utilidades F#* é calculado como:

Flljtt — #ut,i . Fé’ (8)
Onde p¥t* é o consumo especifico de utilidades quimicas e energéticas ut com

respeito ao fluxo alimentado do componente i.

A reacdo é representada pela equacao:

PM'
PMreag

Fi — Fé’ + z (yi,rr . greagrr . Foreag . ) ©)

rr,reag
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Onde rr € o indice que identifica a reacdo e reag € o elemento de i que representa o
reagente principal para a reacdo; y“'" € a estequiometria molar da reagdo rr, 67¢%97T ¢ a
conversdo em relacdo ao reagente principal reag e PM é o peso molecular.

A separacao de rejeitos é calculada como:

Fi=F-(1-6Y (10)

Onde &' é a fracio do componente i que é separada na corrente de rejeito. De modo

semelhante, o fluxo F¢, da corrente de rejeitos separada é descrito por:

Fl, =F{- 68 (11)

O fluxo da corrente de saida priméria de uma tarefa de separagdo é dado por:

Fi=F{-d (12)

E o fluxo secundario F{ é:

Fi=F(-(1-0dH (13)

Onde o' é a fator de separagdo para 0 componente i.
O modelo para a diviséo de correntes envolve o uso de uma fragcdo de divisédo de

correntes w, como mostram as equacées (14) e (15):

Fi=F-w (14)
Fi=F-(1-w) (15)

Em casos em que a fracdo w ndo é especificada como um pardmetro, como é o deste
trabalho, ela é considerada uma variavelde projeto. Nestes casos, 0 termo F¢ - w da equagéo
(14) se torna bilinear, fazendo com que esta restricdo seja ndo convexa e aumentando a
complexidade do problema. Quaglia et al. (2012) chama este tipo de problema de “multi-
corrente”, justamente por permitir a divisdo de correntes no fim de um intervalo de processo.

De modo a diminuir o esfor¢co computacional para a solugdo do problema, este trabalho nédo
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considera a opgédo de divisdo de correntes, e por isso o problema ¢ chamado de “corrente
unica”.
Para a classe de problemas de “corrente tinica”, pode-se adotar a formulacdo de um

modelo linear, como é descrito nas equacdes (16), (17) e (18):

Fleke < Z(FOiJIjT,f C@f) (16)
f
_ ik
Z Fijkr = Z Four,s (17
Kk G
Z(y" okef) <1 (18)
k

Onde Ffi"""k é o fluxo do componente i entre os intervalos k e kk; o indice et se refere

as etapas de processo da superestrutura; o parametro <p]'f'kk define as conexdes existentes na

superestrutura, o qual é igual a 1 se existe a conexao entre a corrente f de saida do intervalo k
e a corrente de alimentacdo de kk, e igual a zero em caso contrario; e 9%¢t ¢ um parametro
que define a alocacgdo de etapas de processo (igual a 1 se o intervalo k pertence a etapa et, e

zero se ndo pertence).

I11.1.2. Restri¢Oes de Ativacao

A selecédo de intervalos de processo ao longo da superestrutura € representada atraves
da variavel binaria y*. Se o intervalo k for selecionado na otimizacao, sua respectiva variavel
binaria assume o valor igual a 1; caso contrario, a variavel é zero.

As restricdes de ativacdo sdo empregadas para expressar as relacdes entre essas
variaveis binérias e as continuas. Um exemplo de uma restri¢do de ativacdo é dado por:

k. .k k k..,k
Y©rXINg S XS YU Xsyp (19)
Através desta restrico, a varidvel x< é limitada por xX,- e xX,, se o intervalo k

correspondente for selecionado (y*= 1). Caso contrario, a variavel x é zero.
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I11.1.3. Restri¢cbes Logicas

As restricdes logicas sdo equacOes baseadas nas variaveis binarias e usadas para
eliminar solugbes impossiveis ou indesejadas do espago de busca. Sob uma perspectiva de
projeto, as restri¢des l6gicas representam a formulacdo matematica de todas as condicbes que
a estrutura de um fluxograma deve satisfazer para se tornar uma solucao possivel do problema
de sintese.

Este trabalho apresenta duas classes de restrigdes ldgicas diferentes: as genéricas, que
se aplicam a todos os intervalos de processo de qualquer superestrutura inserida no cddigo
desenvolvido; e as especificas, que foram formuladas especialmente para determinados
intervalos da superestrutura em estudo.

As restricGes genéricas ddo sentido as conexdes da superestrutura e impedem a selecéo
de uma sequéncia de intervalos de processo impossivel em uma superestrutura; como a
selecdo de mais de um intervalo de uma mesma etapa de processo. Essas restricbes sdo
mostradas ao longo das equacdes (20) a (23).

A restricdo da equagdo (20) é responsavel por limitar a selecdo de um intervalo de

processo a, N0 maximo, um por cada etapa de processo:

(ykk . 19kk,et) <1 Vet (20)
kk&PROD (kk)

Onde PROD(Kk) se refere aos intervalos de processo kk que representam os produtos
da bioindustria. Dessa forma, a soma das variaveis binarias — responséveis pela sele¢do de um
intervalo de processo — dentro de uma mesma etapa de processo s6 pode ser igual a 1 (o que
significaria a selecdo de 1 intervalo desta etapa) ou a zero (bypass dessa etapa de processo).

A equacdo (21) faz com que apenas intervalos de processo com um intervalo de
processo anterior ja selecionado, possam ser selecionados. Dessa forma, s6 € possivel
selecionar um intervalo, se este for alimentado por um intervalo prévio que ja tenha sido

selecionado na superestrutura.

ykk _ Z (y¥ - o*KYy <0 Vkk & RAW (ki) (21)
k<kk
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Onde RAW(kk) se refere aos intervalos de processo kk correspondentes a matéria-
prima. Segundo a equacéo (21), y* s6 pode ser igual a 1 caso haja pelo menos um intervalo
anterior, com conexao entre k e kk prevista na superestrutura (¢*** igual a 1), selecionado (y*
igual a 1).

A (ltima restricdo logica genérica ndo permite a divisdo de correntes ao final de um
intervalo de processo. Ela impede que uma corrente com mais de um componente mude de
composicdo ao ser dividida entre intervalos de processo subsequentes. A equacdo (22) se

refere a diviséo de correntes primarias:

Z(ykk - pFky <1 vk ¢ PROD(k) 2
kk

Onde ¢**¥ & um parametro similar a ¢*®** e define as conexdes primarias existentes
na superestrutura, o qual é igual a 1 se existe a conexdo entre o intervalo k e a corrente de
alimentacéo de kk, e igual a zero em caso contrario.

A equacdo (23), por sua vez, impede a divisdo de correntes secundarias:

Z[ykk - (@Kl — pkkly] <1 vk & PROD(k) 3)
Kk

As equacdes mostram que apenas é possivel selecionar um intervalo de processo kk
para ser alimentado por um intervalo anterior k, com conexdo prevista na superestrutura
(¢*** igual a 1 no caso de correntes primarias; e ¢*** igual a 1, mas ¢**** igual a zero, para
correntes secundarias).

As restricbes especificas se aplicam especialmente a superestrutura aqui apresentada.
Elas se referem especificamente aos processos empregados em cada unidade e, muitas vezes,
sdo formuladas para diminuir o tamanho do problema, dispensando a criacdo de varios
intervalos de processo para realizarem a mesma funcdo. Este é o caso das equacdes (24) e
(25):

ylX=1 _yVi-1 < (24)

ylX=2 _yVi=2 < (25)
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O intervalo VI-1 descreve a saponificacdo do éleo de mamona com NaOH, e o VI-2 a
com KOH. Os intervalos IX-1 e IX-2, por sua vez, representam a acidificacdo dos sabdes
gerados em VI. Em XI-1, a reacdo € com os sabfes de sodio (gerados em VI-1); e, em XI-2,
com sabfes de potassio (de VI-2). Essa restricdo impede que o intervalo IX-1 seja
selecionado, caso 0 VI-1 n&o seja (equacdo (24)). O mesmo acontece com os intervalos IX-2 e
VI-2 (equacdo (25)). Através dessas restrigdes, ndo é preciso criar mais de um intervalo de
processo para a separacdo realizada nas etapas de processo VII (separacdo do excesso de 6leo
de mamona) e VIII (separacdo do glicerol).

Outro exemplo de uma restricdo especifica é a equacao (26):

ylH=1 4 yll1=2 4 ) II=3 4 VI=1 4 ) VI=2 < q (26)

De acordo com esta restricdo, s6 é possivel selecionar até um intervalo de processo

responsavel pela producdo de acidos graxos livres.

I11.1.4. Funcéo Objetivo

A funcéo objetivo empregada na otimizacgdo da superestrutura inclui a maximizacao da
receita e a minimizacdo dos custos operacionais. Os parametros econémicos utilizados séo

descritos nas equagdes (27) a (30):

RECEITA = Z(P3k - Fuky 27)
ik
CUSTOyry, = Z Pt Z (RY* — rejeitot*) (28)
i kERAW (kk)
CUSTOup = ) (P*-F'¥) @)
i,k
CUSTOgg; = Z (P, - rejeitot*) (30)

k,i€UTIL(i)

Onde RECEITA ¢ a receita da bioindlstria, CUSTOuriL € o custo com utilidades,
CUSTOwmp é 0 custo com matérias-primas, CUSTOre; € 0 custo com disposicdo de

rejeitos.P1* é o prego da matéria-prima ($/kg), P2' é o preco de utilidades ($/kg para utilidades
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quimicas e $/kWh para utilidades energéticas), Ps' é o preco de venda dos produtos ($/kg) e
P4' é 0 preco de disposicdo de rejeitos ($/kg). F¥* é o fluxo massico do componente i no
intervalo k; R“¥* ¢é o fluxo da utilidade quimica i usada no intervalo kk; rejeito"** é o fluxo
de rejeito i produzido no intervalo kk. UTIL(i) se refere a todos os componentes i que s&o
utilidades.

A equacdo (28) assume que toda a utilidade quimica misturada com a corrente de
processo, utilizada ou ndo na reagdo e depois separada como corrente de rejeito, é, na verdade,
reciclada. Esta consideracédo seré explicada em mais detalhes na se¢éo seguinte.

A principal funcdo objetivo, expressa na equacdo (31), maximiza o lucro Z da

bioindustria:
Z = RECEITA — (CUSTOpyp + CUSTOyryy, + CUSTOgg)) (31)

Além desta funcdo objetivo, ainda é possivel minimizar o uso de utilidades quimicas,
0 consumo energético ou a geracdo de rejeitos através da manipulacdo dos parametros de

custo apresentados.

11.2. CONSIDERACOES

O espaco de busca deste problema de projeto envolve um grande nimero de equagdes
e dados que precisam ser especificados para a simulacdo. Para o problema em sua forma
original, o nimero de pardmetros Npar necessarios para sua resolucéo é descrito através da

equacao (32):

Npsar =3 N; +3 N +4-N; N + Ny - Noe + 2 N> + N; - N2 + N2 - Ny,
+ N; Ni* Npp + Nypegg * Nj - Ny + 2

(32)

Onde Ni é o nimero de componentes; Nk, de intervalos de processo; Net, de etapas de
processo; Nrr, de reagdes; e Nreag, de reagentes principais.
O namero de equagdes Neqg é calculado pela equagéo (33):

Ngg =4 Ng + Not +15-N; - N + 3 - N; - N> + 27 (33)

73



A superestrutura aqui desenvolvida é composta por 33 etapas de processo, 86
intervalos e possui 41 componentes, 26 reagfes com 5 reagentes principais. 1sso significa que,
se 0 problema fosse resolvido em sua forma original, ele envolveria a especificacdo de
582.775 parametros e a solucdo de 963.002 equacdes. De modo a lidar com a complexidade
gerada pelo tamanho do problema, algumas consideragdes foram feitas para simplificar sua
resolucéo.

Na presente analise, 0 excesso de reagente principal é sempre totalmente reciclado
apos a reacdo. Uma etapa de separacdo foi colocada depois de cada etapa de processo
referente a uma reacdo para separd-lo e recicla-lo. Assumiu-se que a matéria-prima nédo
reagida é sempre 0 primeiro componente a ser isolado da mistura reacional.

As utilidades quimicas também séo todas recicladas, como ja foi mencionado na se¢édo
anterior. Como o reciclo de uma utilidade causaria problemas no modelo matematico, uma
vez que o parametro u¥t* da equacédo (8) deixaria de ser constante, optou-se por representar
este reciclo de maneira hipotética, através da equacdo (28). Dessa forma, a corrente de rejeito

da utilidade i (rejeito"*) seria reciclada de volta a tarefa de dosagem de utilidades, e a

quantidade real de utilidade i adicionada ao intervalo kk seria igual a R“** — rejeito"**, por
balanco de massa, como mostra a Figura 27.

Devido a falta de informacdo técnica sobre muitos dos processos envolvendo a
transformacédo do 6leo de mamona nos derivados aqui considerados, ndo foi possivel reunir
dados suficientes acerca das técnicas de separacdo usadas. Dessa forma, todas as etapas de
processos de separacdo foram consideradas como ideais (separacédo total dos componentes).

i kck < el 1 kk
R —rejeito”

.-, dLkk
F rejeito

INTERVALO kk R

Figura 27 — Balango de massa antes da dosagem de utilidades.
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N&o esta sendo considerado nenhum limite & produtividade da bioinddstria, apenas a
quantidade de matéria-prima utilizada.

Com todas as consideracOes e aproximacgOes feitas, 0 numero de parametros
especificados foi reduzido para 4.419 e o problema final é composto por 938.094 varidveis
continuas, 86 variaveis discretas e 954.696 equacoes.

A Tabela 12 resume as informaces principais necessarias para construir a

superestrutura e realizar sua otimizacao.

Tabela 12 — Parametros que devem ser especificados para a solucdo do problema.

Parametro Elemento Limite Inferior | Limite Superior Default Notas
; Fluxo de
A matéria-prima 0 o 0
atk Utilidades 0 1 0 Binario
Pyt Utilidades 0 +o0 0
pPM! Reacdo 0 +00 0
ybrr Reacdo -0 +00 0
greegrr Reacéo 0 +o0 0
5 Separaf;éo de 0 1 0
rejeitos
ok Separagio 0 1 1
@Kk Superestrutura 0 1 0 Binario
plkk Superestrutura 0 1 0 Binario
ghet Superestrutura 0 1 0 Binario
Pk Funcdo objetivo 0 +o0 0
Pt Funco objetivo 0 +00 0
Pk Func&o objetivo 0 +o0 0
P! FuncAo objetivo 0 +00 0

1.3 METODOLOGIA DE OTIMIZACAO

Antes de realizar a otimizacdo, alguns parametros necessarios tiveram de ser
calculados.

O parametro u“t* corresponde a uma razdo massica (kg/h de ut por kg/h de i para
utilidades quimicas), mas muitas vezes os dados encontrados na literatura estdo em razdes
molares. Dessa forma, todas as razdes molares foram convertidas em maéssicas antes de serem
inseridas no codigo. Além disso, em alguns casos, ndo foi possivel achar informacgdes a
respeito da quantidade de reagente adicionado a reagio. Para estas situacdes, a razdo u“t* foi
estimada através da proporcao estequiométrica da reacdo em questao.

Quando se trata de uma utilidade energética, no entanto, a unidade de u*& é kW de ut

por kg/h de i. Como as utilidades energéticas ndo sdo misturadas a corrente de processo, 0
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pardmetro a“* ¢ igual a zero para estes casos. O calculo do consumo energético foi realizado
no simulador de processos HYSYS. As propriedades dos compostos que ndo faziam parte do
banco de dados do programa foram estimadas através da ferramenta ProPred do software
ICAS (CAPEC, 2013) e os componentes hipotéticos foram criados. Considerou-se que a
corrente de alimentacéo da bioinddstria se encontra a 20°C e 1 atm. Dessa maneira, a poténcia
requerida para a operagdo de cada intervalo reacional foi calculada e a razdo u*** foi obtida
também para as utilidades energéticas.

Outro parametro que precisou ser calculado foi o coeficiente estequiométrico molar
das reacBes y“"". Como ja foi previamente explicado, as reacOes da superestrutura se tratam
de pseudorreacBes. Assim, torna-se necessario calcular uma pseudo-estequiometria
correspondente e até uma pseudo-conversdo, quando necessario. Os coeficientes
estequiométricos foram calculados com base em um balanco de massa em torno da reacéo.
Com as composicdes das correntes de entrada e de saida da reacdo e com a conversédo, é
possivel calcular y*"" da maneira explicada a seguir.

Com a reacdo hipotética (vi):

Yﬁv'A+Vﬁv'B+YICN'C_’VgUT'A+VgUT'B+YgUT'C (Vi)

Sabendo os fluxos molares de reagente e produtos, e que a conversao da reacdo € de
98% (84 = 0,98), criamos a Tabela 13:

Tabela 13 — Fluxos molares de reagentes e produtos da reacédo hipotética (vi).

A (moles/h) B (moles/h) C (moles/h)
In 100 0 0
Out AOUT 80 5

Dessa forma, A°VT e os coeficientes estequiométricos sdo calculados através de:

AOUT = AIN . (1 —64) =100 (1 —0,98) = 2 moles/h (34)
XIN
Yin = Y vx € {A4,B,C} (35)
xOUT
Your = VX €{A,B,C} (36)

Com isso, a reacdo com os coeficientes estequiometricos ja calculados é:
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1,0:4A->002-4+08-B+0,05-C (vii)

Os coeficientes estequiométricos ainda precisam ser normalizados, de modo que o

e

reagente principal (neste caso, A) possua sempre y,

“igualaley,,; igual azero.

A superestrutura foi otimizada, utilizando a fungdo objetivo da equagdo (31), que
maximiza o lucro da bioindustria. Através dessa funcdo objetivo, a receita com produtos é
maximizada; ao mesmo tempo em que o custo com disposi¢do de rejeitos, e, por conseguinte
a propria geracdo de rejeitos, € minimizada, assim como o consumo de utilidades quimicas e
energeéticas.

Como nédo ha possibilidade de divisdo de correntes, a otimizacdo da bioindustria como
um todo sempre ira selecionar apenas um Unico grupo de produtos fabricados pelo mesmo
bloco de processos quimicos. A solucdo nunca poderia selecionar, por exemplo, o &cido
undecilénico (XXXIII-5) e o acido sebacico (XXXII1-9), porque, para isso, a corrente de 6leo
de mamona teria que ser dividida entre as unidades de pir6lise e fusdo alcalina no intervalo Il-
1 (se o 6leo de mamona fosse utilizado como matéria-prima nas duas unidades); ou entre uma
dessas duas unidades e a de hidrdlise em II-1 (se o0 6leo de mamona fosse utilizado como
matéria-prima em uma unidade e o &cido ricinoléico em outra); ou a corrente de &cido
ricinoléico teria que ser dividida entre as unidades de pirdlise e fusdo alcalina no intervalo XI-
1 (se o acido ricinoléico fosse utilizado como matéria-prima em ambas as unidades). Dessa
forma, ndo é possivel selecionar diversas unidades e obter a topologia 6tima da bioindustria
através da otimizacao da superestrutura completa.

A configuracdo da bioindustria foi determinada, entdo, decompondo-se o problema e
realizando-se a otimizacdo de cada unidade de processo individualmente. Assim, o
fluxograma 6timo final é composto pelo conjunto dos fluxogramas 6timos de cada unidade.
N&o se pode afirmar, no entanto, que a solugdo da otimizacdo realizada dessa maneira
corresponde ao 6timo global do problema, uma vez que ela decompde o problema original em
subproblemas.

Em cada otimizacdo, utilizou-se uma alimentacdo constante de matéria-prima igual a
100 kg/h de 6leo de mamona refinado. Como o objetivo deste trabalho é realizar um projeto
preliminar da bioinddstria almejada, os fluxos massicos 6timos ao longo da planta de processo
ndo sdo calculados, e, portanto, ndo é importante determinar o quanto de matéria-prima deve

ser fornecida.
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CAPITULO IV. RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo, a etapa d) da metodologia é empregada para a solugdo do problema
definido nos capitulos anteriores. O problema de sintese, formulado como uma otimizagéo
MILP e composto por 938.094 variaveis continuas, 86 variaveis discretas e 954.696 equacoes,
foi resolvido em 4 a 5 segundos no GAMS, utilizando o solver CPLEX.

A solucéo do problema de otimizacdo selecionou os intervalos de processo destacados
(em rosa) na Figura 28. O portfélio 6timo de produtos da bioindustria consiste em: glicerol,
12-HSA, acido undecilénico, heptaldeido, 2-octanol, acido sebécico e acido ricinoléico. Todas
as unidades, com excecdo da unidade de transesterificacdo/esterificacdo, se mostraram

lucrativas e foram escolhidas para fazer parte da bioindustria.

78



Pl SV VooV VIE: VI X X S XEEXTE: X XV XV XVE - XVIE XV XIX: XX XXE - XXIE XX XXIV XXV XXV - XXVIEXXVEHE XXX XXX XXXE: XXX XXX

(L1 ——
: A [V-1] |

-2} : — — : — : S — — — : ' s (XONIED)

XV-1 F XVI-1 F
xv2[p w2 [}

[ XIv-1 | H [xv-3] H [Xxvi3 ] }:

b S{Txv-a] [ xvi-a [ xvir1]

o XXXII1-2)

»(XXXI1I-3)

WS [} C
: : -1 B [XIX
. N XVI

[ Hoca]]

2] B xx-1faf xxi-a] [ xxii-2] fxxin-f [xxiv-1] b :
w R : : : :
: : : : »(XXXI1I-4

#(XXXIII-5

-1 |' — : :
i b ki " :

XXXIII-6

HOXXXIII-7

‘ [xxx1-1]

L XXXI1I-9

: [oaxc2] o300 }— —-{ [xoxxi-a]
;xxvm-4; : : :
Joviig)-

e st

: (-2}

T
Tl |
. IX-2f~ . .

Figura 28 — Solucdo final com a superestrutura 6tima.
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A unidade mais lucrativa é a de pirolise, como indica a Figura 29. Este resultado néo é
nenhuma surpresa, uma vez que o acido undecilénico — principal produto da unidade — € o
derivado mais valioso da bioindustria. Seu preco de mercado chega a ser 153% acima do
valor do segundo derivado mais caro, que € o &cido sebacico. A unidade deste acido (fuséo
alcalina), por sua vez, é a segunda unidade mais lucrativa. Estes resultados mostram que a
solucdo da otimizacdo € coerente com os dados de mercado alimentados, validando o codigo

desenvolvido e consolidando os resultados encontrados.

Pirolise
Fusao Alcalina

Hidogenacéo

Hidrolise

Figura 29 — Unidades mais lucrativas da bioinddstria em ordem crescente (partindo da base da piramide até o topo).

A tecnologia escolhida para converter o 6leo de mamona em 4&cido ricinoléico
(unidade de hidrolise) foi a hidrolise enziméatica em 111-3 (GOSWAMI, BASU, DE, 2013). A
alternativa consome uma quantidade de energia consideravelmente menor que 0s outros
processos de hidrélise e ndo gera subprodutos, o que aumenta a seletividade para a geracao de
acido ricinoléico na reagéo.

A solucdo da unidade de hidrogenagdo apontou que é mais lucrativo produzir o acido
12-hidréxi-estedrico (12-HSA) do que o 6leo de mamona hidrogenado (HCO), e a melhor
opcéo para fabrica-lo é partindo diretamente do &cido ricinoléico, sem a geracdo do HCO
como intermediario. A tecnologia selecionada foi a hidrogenacdo convencional com Hz em
XVII-7 (MASKAEV et al., 1971).

Como o0 nosso problema ndo permite a divisdo de correntes, ndao foi possivel
determinar se ha alguma solugdo mais lucrativa do que essa, na qual a corrente de HCO

poderia ser dividida na etapa XIX e a unidade de hidrogenacao seria capaz de produzir, assim,
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HCO e 12-HSA simultaneamente. Sem a possibilidade de divisdo de correntes, é natural que a
solucdo 6tima escolha o caminho mais curto para o produto mais lucrativo.

A tecnologia escolhida para a producdo de acido undecilénico e heptaldeido foi a
pirélise de 6leo de mamona em XXV-1 (DAS, TRIVEDI, VASISHTHA, 1989); e para a
producdo de &cido sebécico e 2-octanol foi a fusdo alcalina do 6leo em XXVIII-1
(VASISHTHA et al., 1990). Em ambos os casos, a maior conversdo da reacdo a partir do
acido ricinoléico ndo supera a alternativa de partir diretamente do 6leo de mamona, cenario
que envolve custos prévios apenas com aquisicdo de matéria-prima. Na primeira opc¢éo, 0s
custos com a matéria-prima para a unidade de hidrélise, mais utilizacdo de energia e
utilidades, para aumentar o fluxo da hidrdlise e abastecer as unidades de pirdlise e/ou fuséo
alcalina com &cido ricinoléico se mostraram muito altos, fazendo com que a alternativa nédo
fosse a mais vantajosa.

Portanto, no total, trés unidades sdo alimentadas pelo 6leo de mamona: unidade de
hidrdlise, unidade de pirdlise e unidade de fusdo alcalina. A corrente de 6leo precisa, entéo,
ser dividida entre essas trés unidades no intervalo Il-1. Assim como acontece com o 6leo de
mamona, a corrente de acido ricinoléico também deve ser dividida entre a unidade de
hidrogenacéo e o mercado, no intervalo XI-1.

A unidade de transesterificacdo/esterificagdo ndo foi selecionada, porque apresenta
lucro negativo. O biodiesel de mamona se encontra na mesma faixa de prego do 6leo refinado.
Devido ao baixo preco de mercado do biodiesel, especialmente para o biodiesel de mamona,
ndo vale a pena produzi-lo. Com a inclusdo dos custos operacionais e com matéria-prima, o
custo total se torna mais caro que a receita.

No entanto, supondo que Oleo de mamona transesterificado pudesse ter uma
viscosidade cinematica aceitavel, o 6leo de mamona poderia ser, teoricamente, um candidato
para a sintese de biodiesel. Mesmo assim, sua producado limitada (menos de 1% do total dos
Oleos vegetais), sua crescente demanda em diversas aplicagdes fora do mercado de
combustiveis, e seus precos altos e volateis fazem do éleo de mamona uma improvavel
matéria-prima de destaque na indudstria de biocombustiveis, ao menos em um futuro préximo.

Mesmo assim, a otimizacdo da unidade de transesterificagdo/esterificacdo foi
realizada, utilizando uma funcéo objetivo diferente da usada nas outras unidades, apenas para
determinar qual seria a melhor tecnologia para o processo. A receita da unidade foi

maximizada através da equacéo (27), chegando-se a configuracdo 6tima da Figura 30.
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Figura 30 — Superestrutura 6tima para a producéo de biodiesel.
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A arrecadagdo maxima com a venda de biodiesel se daria, portanto, através da
esterificacdo com etanol em XII-8 dos acidos graxos livres produzidos por saponificacdo do
6leo de mamona com NaOH em VI-1.

E interessante notar que a rota selecionada para a unidade de hidrélise muda ao se
desconsiderar 0s custos operacionais e com matéria-prima e maximizar apenas a receita. A
saponificacdo é a reacdo com maior conversdo da unidade, logo esta é a tecnologia que gera a
maior quantidade de &cido ricinoléico e outros acidos graxos livres, possuindo a maior receita
da unidade. Em contrapartida, quando olhamos para a geragdo de rejeitos e o consumo de
utilidades, o cenario muda e a hidrélise enzimatica de 111-3 se torna o processo escolhido.

Apds a otimizacdo, que gera todos os fluxos massicos da planta étima, foi realizado
um balanco de massa geral para nos certificarmos de que os dados fornecidos ao cédigo néo
geraram nenhum resultado final impossivel. A Figura 31 apresenta um balanco de todos 0s
componentes utilizados ou produzidos na bioinddstria projetada.

H,0
H,
NaOH
Hdl
Oleo mineral

Glicerol
12-HSA
Acido undecilénico

Oleo de mamonarefinado = — Heptaldeido
2-Octanol
Acido sebdécico
Acido Ricinoléico

v

H,0
Acidos graxos livres
Nacl
keto-estearato
Acroleina

Figura 31 — Balangco de componentes na bioindustria.

A corrente da esquerda representa a matéria-prima e a corrente superior contém todas

as utilidades quimicas adicionadas as correntes de processo ao longo da planta. A corrente
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inferior identifica os rejeitos gerados e a da direita mostra todos os produtos finais fabricados.
O célculo do balango de massa na bioindlstria forneceu um erro da ordem de 1074,

consolidando os resultados encontrados durante a otimizacéo.
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CAPITULOV. CONCLUSOES

Um método de otimizacdo para a sintese e projeto de redes de processamento foi
adotado e aplicado com sucesso na sintese de uma bioindustria de 6leo de mamona. Ao longo
deste texto, o problema de sintese da bioindustria foi formulado e resolvido, levando a
identificacdo da configuracdo Otima da bioindustria para o presente cenario de mercado.

Este trabalho reuniu uma extensa revisdo bibliografica sobre a realidade atual da
cadeia de mamona no Brasil e no mundo. Foram apresentados diversos processos de
conversdo do 6leo em derivados e dados de mercado dos mesmos. A partir do levantamento
bibliografico sobre o cenério atual, identificou-se a gama de produtos a serem potencialmente
fabricados pela bioindustria projetada e definiu-se o problema de sintese a ser solucionado.

O assunto “otimizac¢do de superestruturas”, ainda embrionario no pais, foi introduzido
e apresentado em maiores detalhes atraves da metodologia de Quaglia et al. (2012). Este tema
ndo é muito desenvolvido no Brasil, sendo todas as referéncias aqui utilizadas internacionais.
Ao procurar em sites de busca cientifica por “otimizagdo” e “superestruturas” em portugués,
nenhum resultado relacionado a sintese de processos foi retornado. Desta forma, este trabalho
representa também uma oportunidade de divulgacdo do tema no pais e um incentivo ao seu
desenvolvimento.

Seguindo o0 método mencionado, 0 modelo matematico desenvolvido foi aprimorado e
adaptado ao problema apresentado. Todas as restricdes I6gicas e de processo se mostraram
eficazes, uma vez que os resultados obtidos foram fisicamente possiveis e coerentes com a
realidade do mercado.

Através de diversas consideracdes para simplificacdo do problema, sua complexidade
foi reduzida consideravelmente e pdde-se diminuir o tamanho do seu espaco de busca. A
possibilidade de divisdao de correntes ndo foi incluida e, portanto, o problema de ‘“corrente-
multipla” ndo pdde ser resolvido. Por causa disso, foi necessario realizar a otimizagéo de cada
unidade de processo individualmente e a otimizacdo a nivel de engenharia (fluxos massicos)
ndo foi realizada.

A funcdo objetivo minimizou os custos e maximizou a receita da planta. Como foi
preciso decompor o problema original em subproblemas, ndo se pode afirmar que o resultado
6timo encontrado corresponde ao 6timo global do problema. A solu¢cdo MILP étima do

problema de “corrente inica” determinou o portfolio de produtos da bioindustria e identificou
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as melhores rotas tecnoldgicas para fabricar cada produto selecionado, gerando um projeto
preliminar para a bioinddstria de mamona.

Sugere-se que trabalhos futuros incluam a possibilidade de divisdo de correntes para
resolver o problema de “corrente-multipla”. Através da solugdo do problema completo, sera
possivel determinar os valores Otimos para as fracOes de divisdo de correntes e, assim,
identificar a quantidade de matéria-prima que deve ser destinada a cada unidade de processo e
os fluxos méssicos da planta. A solucdo do problema em sua forma original permite chegar ao
otimo global, o que possibilitaria, finalmente, uma avaliagdo mais completa da solucdo 6tima
aqui obtida.

E indicado, ainda, limitar a produtividade da bioindUstria de acordo com a demanda do
mercado e, com isso, estimar os fluxos massicos 6timos ao longo do fluxograma. Isso
permitiria a obtencao de resultados em nivel de engenharia, incluindo a alimentacdo 6tima de
matéria-prima a bioindustria e a produtividade 6tima.

A etapa e) da metodologia de Quaglia et al. (2012) n&o foi aplicada neste trabalho,
mas recomenda-se realiza-la futuramente. Ela é uma etapa adicional e posterior a otimizacao,
empregada apenas quando ha necessidade de uma modelagem detalhada da alternativa
selecionada. Em nosso caso, ela seria indicada para realizar a sintese de processos de
separagdo (ndo considerados neste trabalho) e validar os resultados encontrados através da
simulacdo do fluxograma projetado com as técnicas de separagdo escolhidas. A simulagdo do
fluxograma completo (com o auxilio de um simulador de processo) forneceria dados
operacionais mais detalhados e permitiria a formulacdo de uma planta de processo mais

completa para a bioindUstria projetada.
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