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RESUMO

Uma unidade de producdo continua de biodiesel com carga de 8000 kg. h~! de 6leo de dendé
e metanol, com 0 uso da rota de transesterificacdo heterogénea foi simulada, projetada e
analisada economicamente com o uso do software Aspen HYSY'S 7.3 e de planilhas de célculo.
O pacote termodindmico NRTL foi empregado para representar as propriedades de todos os
fluidos na simulacdo. Reatores de leito fixo foram dimensionados utilizando simulagdes
numéricas para atingirem 97,3% de conversdo do 6leo no processo. Os reatores foram operados
isotermicamente a 64,8°C e com razdo alcool/6leo de 17,5. Uma coluna de destilacao foi
projetada para recuperar 99% do metanol em excesso. Um decantador para separar as fases
biodiesel e glicerina foi dimensionado através do calculo do tempo de residéncia t. Uma
segunda coluna de destilagdo a véacuo foi projetada para purificar a fase biodiesel até atingir
99,97% m/m, de acordo com as especificagdes da ANP. A fase glicerina foi purificada em uma
coluna de destilacdo flash a vacuo até 99,53% m/m. O Investimento Total o1, da unidade
foi estimado pelo Método Fatorial Detalhado, resultando em um valor de US$ 5,798,469. Os
Custos Variaveis de Producdo (VCOP) foram estimados utilizando a precificacdo de matérias
primas, de catalisador e utilidades, enquanto que as receitas anuais foram calculadas com uso
das precificagdes do biodiesel e da glicerina. Os Custos Fixos de Produgéo (FCOP) foram
orcados considerando os custos com méao de obra operacional, custos de supervisdo, custos de
manutencdo e reparos, despesas corporativas e seguro. Para o célculo do fluxo de caixa do
projeto foi considerado o regime tributario vigente no Brasil, com a inclusdo do PIS/COFINS
a uma taxa segundo a regra geral e a reducdo de 69% deste para empresas que adquiram o selo
social, uma taxa de 12% para o ICMS incididos sobre as receitas, 25% de IRPJ e 9% de CSLL
incididos sobre o Lucro Liquido antes do Imposto de Renda (LAIR). Foi obtido um Lucro
Liquido apds Impostos (LL) de US$ 2,340,889, valor este positivo em comparagdo com
processos convencionais que utilizam 6leo de soja virgem. A viabilidade econémica do projeto
foi analisada pelo célculo do Valor Presente Liquido (VPL) e pela Taxa Interna de Retorno
(TIR). Foram obtidos um VPL de US$ 21.36 milhdes de dolares e TIR de 39,0%, valores que
demonstraram a viabilidade econdmica do projeto. A analise de sensibilidade de precos de
matérias primas demonstrou também que o processo é viavel desde que os precos do 6leo dendé

nao aumentem ou os do biodiesel ndo diminuam, ambos em 3%.

Palavras-chave: Biodiesel. Oleo de dendé. Transesterificagdo heterogénea. Analise

econbmica.



ABSTRACT

A continuous biodiesel production plant with an 8000 kg/h inlet of palm oil and methanol,
using the heterogeneous transesterification route was simulated, designed and economically
assessed with the software Aspen HYSYS 7.3 and spreadsheets. The thermodynamic fluid
package NRTL was selected in order to represent all properties of the fluids through the
simulation. Packed-bed reactors were designed using numerical simulation to achieve an oil
conversion of 97.3% in the process. The reactors were operated isothermally at 64.8°C and with
an alcohol/oil ratio of 17.5. A vacuum distillation column was designed to recovery 99% of the
methanol in excess. A decanter to separate the biodiesel and glycerin phases was designed
through the calculation of residence time t. A second vacuum distillation column was designed
to purify the biodiesel phase until a 99.97 wt%, in accordance with the ANP specifications. The
glycerin phase was purified in a vacuum flash distillation column until a 99.53 wt%. The Total
Capital Invested Iror4, On the plant was estimated using the Detailed Factorial Method
presenting the amount of US$ 5,798,469 was found. The Variable Costs of Production (VCOP)
were estimated using the prices of raw materials, catalysts and utilities, whereas the annual
revenues were calculated using the prices of biodiesel and glycerin. The Fixed Costs of
Production (FCOP) were calculated using the operating labor costs, supervision, maintenance,
corporate overheads and insurance. In order to calculate the cash flow of the project, the current
tax regime in Brazil was used, including PIS/COFINS with a rate following the general rule
and the reduction of 69% on it to companies with the social stamp, 25% of IRPJ and 9% of
CSLL on the Net Profit before Income Taxes (NPIT). A Net Profit after Taxes (NP) of US$
2,340,889 was obtained, a positive figure if compared to conventional processes using virgin
soybean oil. The economic viability of the project was analyzed by calculating the Net Present
Value (NVP) and Internal Rate of Return (IRR). A NVP of US $ 21.36 million and IRR of
39.0% were obtained, showing the economic viability of the project. The raw material price
sensitivity analysis also showed that the process is feasible as long as palm oil prices do not
increase or biodiesel do not decrease more than 3%.

Keywords: Biodiesel. Palm oil. Heterogeneous transesterification. Economic assessment.
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|4 Volume do reator

v Velocidade espacial média de escoamento no reator

V. Volume molar critico

V; Volume molar do i-ésimo componente na temperatura de ebuli¢cdo
w Massa de cascos e de tampos em vasos de pressao

W, Poténcias para as bombas

X Conversdo



o) Tortuosidade

AHP Entalpia de vaporizagio do vapor d’agua

€ Porosidade do leito

n Fator de efetividade interno da particula de catalisador
Np Eficiéncia da caldeira

Ne Fator de efetividade externo

iy Eficiéncia de motores elétricos

Np Eficiéncia de bombas centrifugas

0 Porosidade na particula do catalisador

U Viscosidade dindmica

v Vazdo volumétrica de liquido a montante do reator
& Coeficiente estequiométrico do i-ésimo componente
p Massa especifica de fluidos de processo

Py Massa especifica das particulas de catalisador

Ds Massa especifica do ago-carbono

T Tempo espacial

¢ Modulo de Thiele

Qs Fator de associagdo do solvente

O Diametro externo do casco

o Diametro externo dos tubos
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1 INTRODUCAO

Em virtude de motivos econdémicos, ambientais e geopoliticos, diversos paises tém
concentrado esforcos em pesquisa cientifica visando a reformulacdo de suas matrizes
energeéticas, em geral fortemente dependentes dos combustiveis fosseis: petréleo, gas natural e
carvdo mineral. As atencfes tém-se voltado para as fontes renovaveis de energia que,
diferentemente das fontes fosseis, ndo estdo atreladas a prazos de esgotamento. Dentre as
diversas opc¢des de energias renovaveis, tem ganhado destaque o biodiesel, um promissor
substituto do 6leo diesel derivado de petroleo (LEE; POSARAC; ELLIS, 2011).

O biodiesel € produzido a partir de uma reacéo de transesterificacdo, geralmente em
meio catalitico, onde moléculas de triacilglicerideos presentes em 06leos vegetais e gorduras
reagem com um alcool de cadeia curta, em geral metanol ou etanol, para produzirem mono-

alquil ésteres e glicerol, como esquematizado na Figura 1.1.

Figura 1.1 — Reacdo de transesterificacdo

H,C — 0OC —R, R,—COO—R' H,C — OH
| Cat. |
CH—OOC—R, + JROH =—= R,—COO—R' + CH—OH
I I

H,C —00C—R, R;— COO—R' H,C —OH

Tracilglicerideo Acool Esteres Glicerol

Fonte: Elaborada pelo autor.

Quando o triacilglicerol reage com um alcool — como por exemplo 0 metanol — as
trés cadeias de acidos graxos ligados ao glicerol sdo liberadas e estas combinam-se com
moléculas do alcool para produzirem mono-alquil ésteres. Quando o metanol € utilizado, os
mono-alquil ésteres sdo denominados como FAME (Fatty Acid Methyl Ester) (ZHANG et al.,
2003a).

O processo convencional de producdo de biodiesel, responsavel atualmente pela
maior parte da producdo, é a transesterificacdo de 6leos vegetais refinados usando metanol
como alcool de cadeia curta e um catalisador alcalino homogéneo, principalmente o hidréxido
de sddio (NaOH) (DI SERIO et al., 2008). Este processo é conhecido como rota homogénea

basica, ou simplesmente rota homogénea.
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Contudo, embora o processo de transesterificacdo pela rota homogénea bésica
conduza a altas convers@es do dleo vegetal em mono-alquil ésteres, este apresenta uma série de
desvantagens: é energo-intensivo; o catalisador deve ser removido do efluente do reator, o que
implica o uso de processos de purificacdo complexos, com a producdo de consideraveis
volumes de agua residual; e os acidos graxos livres presentes no 6leo interferem no processo,
em virtude da ocorréncia de reacdes competitivas de saponificacdo (KARAOSMANOGLU et
al., 1996; ATADASHI; AROUA; AZIZ, 2011; FALCAO, 2011).

Outro problema comum no processo convencional é a utilizacdo de dleo vegetal
refinado, de modo que o custo desta matéria prima graxa pode representar mais de 70% dos
custos totais de producdo (HAAS et al., 2005; MORAIS et al., 2010). No cenario brasileiro, a
maioria das plantas opera com 6leo de soja, que tende a ser mais caro no mercado, 0 que causa
um déficit econdmico, sendo este suprido somente por subsidios governamentais. Entretanto, a
diversificacdo das matérias primas pode ser uma saida para o impasse, pois algumas fontes de
matéria prima, como o 6leo de dendé, apresentam grandes disponibilidades de 6leo, a um preco

menor.

A Figura 1.2, extraida do Boletim Mensal dos Combustiveis Renovaveis, publicado
em Novembro de 2014 pelo Ministério de Minas e Energia (MME), mostra a evolucdo dos
precos internacionais de alguns 6leos vegetais, incluindo os 6leos de soja e de dendé — também

conhecido no mercado como 6leo de palma (BOLETIM, 2014).

Figura 1.2 — Evolucdo os pregos internacionais de 6leos vegetais

RS/L

~=()|e0 de Palma Oleo de Girassol
(|20 de Soja ~=(leo de Canola
1,0 - 3 . . :
jan/11 jul/11 janf12 julf12 janf13 jul/13 jan/14 Jul/14

Fonte: Boletim (2014).

A excecdo do fato de que o 6leo de dendé ser mais barato em relagcdo ao Gleo de

soja, conforme a Figura 1.2, — embora a diferenga néo seja elevada, mas sim consideravel —, a
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palmeira de dendé pode chegar a niveis de producdo de até 5 ton/ha/ano, 0 que representa de
5 a 10 vezes mais que qualquer outro cultivo comercial de 6leo vegetal, o que pode contribuir
para o decréscimo nos precos deste 6leo, caso sua producéo seja incentivada (BIODIESELBR,
2014a).

Em um contexto complementar, a tecnologia de transesterificacdo usando
catalisadores heterogéneos, ou rota heterogénea, apresenta vantagens sobre a rota homogénea.
A mais importante delas refere-se a excluséo de seguidas etapas de purificacdo, que envolvem
a neutralizacdo do meio reacional, lavagem e secagem do biodiesel, que na catalise homogénea
sdo etapas fundamentais. Como consequéncia, hd uma reducdo no numero de equipamentos de
processo, reducdo na quantidade de dgua requerida, diminuicdo na quantidade de efluentes com
baixos custos ambientais e uma queda dréstica na taxa corrosdo em equipamentos (XIAO et al.,
2012). Além disso o processo também produz glicerina com elevada pureza, com pelo menos
98% m/m, sendo que esta possui um maior valor agregado, 0 que compensa parte dos custos
variaveis de producdo (DI SERIO et al., 2008; TOWLER; SINNOT, 2008).

Nos ultimos anos houve uma elevada quantidade de trabalhos publicados sobre
simulacgéo de processos para producéo de biodiesel, a citar os trabalhos de Zhang et al. (2003a)
e Zhang et al. (2003b), Haas et al. (2005), Marchetti, Miguel e Errazu (2008), West, Posarac e
Ellis (2008), Apostolakou et al. (2009), Santana et al. (2009), Lee, Posarac e Ellis (2011), Cho
et al. (2012), e mais recentemente os trabalhos de Souza et al. (2014) e de Tasi¢, Stamenkovic¢
e Veljkovi¢ (2014). Todos estes trabalhos, além de resultados de simula¢do, publicaram dados
econdmicos relativos as plantas projetadas.

Todavia, existem poucos trabalhos publicados sobre simulacdes de plantas de
processo usando a rota heterogénea na producdo de biodiesel. O trabalho de West, Posarac e
Ellis (2008) propos um modelo de processo com a utilizagdo software Aspen HYSYS com o
uso do catalisador heterogéneo oxido de estanho (SnO) para transesterificacdo de 6leo residual.
Entretanto, tal modelo tem por inconveniente o uso de um reator de conversdo, um mddulo de
calculo contido na maioria dos simuladores de processo, sendo utilizado somente como uma
primeira aproximagao em célculos de projeto. O reator de converséo realiza calculos de reagdes
quimicas baseados somente na estequiometria das reagdes quimicas (TOWLER; SINNOT,
2008). Em simulacGes de processo mais realisticas, Reatores Continuos de Tanque Agitado

(CSTR), Reatores de Escoamento Empistonado (PFR) ou Reatores Catalitico de Leito com
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Recheio (PBR) —ou Leito Fixo — devem ser utilizados. No entanto, o uso destes reatores requer
obrigatoriamente a disponibilidade de dados cinéticos das reacdes de interesse.

N&o obstante, o trabalho de West, Posarac e Ellis (2008) demonstrou que 0 processo
usando catalise heterogénea apresentou um menor capital total de investimento e menores
custos de operagdo quando comparados a outras tecnologias estudadas no trabalho, sendo estas:
um processo de esterificacdo de acido graxos livres presentes em éleo residual com o uso de
metanol (CH4O) e &cido sulfarico (H2SO4) como catalisador, seguida de uma transesterificagéo
com o uso de metanol e hidroxido de sédio (NaOH) como catalisador; um processo de
transesterificacdo (metandlise) com o uso do acido sulfurico como catalisador; e um processo

de transesterificagdo com o uso metanol em condicdes supercriticas.

Tasi¢, Stamenkovi¢ e Veljkovi¢ (2014) propuseram um modelo no software Aspen
PLUS 7.3 para o processo de transesterificacdo do 6leo de girassol com a utilizacdo do 6xido
de calcio (CaO) como catalisador heterogéneo em um reator CSTR. Neste caso, 0s autores
utilizaram um modelo de reacdo de transesterificagcdo mais realistico, com o uso de dados
cinéticos disponiveis. Esse trabalho mostrou também que o processo heterogéneo necessitava
um menor capital total de investimento e um menor preco de venda para o biodiesel quando
comparado a um outro processo estudado no mesmo trabalho: a metanélise homogénea do dleo

de girassol com o uso do hidroxido de potassio (KOH) como catalisador.

Portanto, os trabalhos supracitados langaram uma hipétese que foi o fundamento
deste trabalho de dissertacdo: o uso da rota heterogénea, que possui vantagens sobre a rota
homogénea, se aliada a reducdo ou mesmo a manutenc¢édo dos precos atuais de mercado do 6leo

de dendé, é uma excelente alternativa quando comparada a rota homogénea.
1.1 Objetivo Geral

Simular, projetar e analisar a viabilidade econdmica de um processo de produgéo
de biodiesel com carga de 6leo de dendé e metanol, utilizando a rota de transesterificacdo
heterogénea, e demonstrar que esta rota € viavel técnica e economicamente como alternativa a

rota homogénea.
1.1.1 Objetivos Especificos

o Utilizar os dados cinéticos e de constantes de equilibrio do modelo de Eley-Rideal

para o catalisador heterogéneo obtidos do trabalho de Xiao et al. (2010);



Projetar os equipamentos de processo utilizando-se de modelagem e simulacédo
numérica, de ferramentas implementados no software Aspen HYSYS 7.3 e de
correlacOes da literatura implementadas em planilhas de céalculo;

Estimar o Investimento Total da unidade por intermédio do Método Fatorial
Detalhado descrito por Towler e Sinnot (2008), utilizando o conjunto de dados de
projeto como entrada;

Estimar os Custos Anualizados do Investimento de modo a calcular o custo de
producdo do biodiesel;

Levantar os custos de matérias primas, de catalisador e de utilidades industriais;
Obter pregos de mercado para a venda de biodiesel e de glicerina;

Estimar os Custos Variaveis e Fixos de Producéo;

Prever o fluxo de caixa para quinze anos de vida Util do projeto levando em
consideragdo o regime de tributagdo no Brasil, e estimar os indices econémicos
Valor Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR), comparando estes
com os obtidos para a rota homogénea na literatura;

Efetuar uma andlise de sensibilidade para obter informacdes sobre a influéncia dos

precos das matérias primas sobre os indices econémicos.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1 Biodiesel

Em 1911, Rudolph Diesel, inventor do motor a ciclo diesel, afirmou que: “o motor
pode ser alimentado com 6leo vegetais, e isto ajudara consideravelmente no desenvolvimento
da agricultura nos paises que irdo usa-lo” (DERMIBAS, 2005). Esta afirmacéo se refere a sua

tentativa inicial em utilizar o 6leo de amendoim em seu invento.

Todavia, a utilizacdo de 6leos vegetais diretamente em motores diesel se mostra
infrutifera, em virtude da alta viscosidade destas substancias — que dificulta a atomizacéo —,
fato este que ocasiona inimeros problemas mecanicos, principalmente a deposi¢cdo de coque
nos cilindros de combustédo (SANTANDER, 2010).

Neste contexto, tém sido estudadas quatro vias tecnoldgicas possiveis para reducao
da viscosidade de dleos vegetais, de forma a emprega-los para obtencao de energia térmica em
motores diesel, a citar: a mistura com combustiveis fosseis; a pirolise; as microemulsdes e a
transesterificagdo a biodiesel (ARDILA, 2009; SANTANDER, 2010). Destas vias, de acordo
com a literatura, somente a transesterificacdo se mostra promissora, pois esta tem a capacidade
de reduzir a viscosidade de Oleos vegetais pela producdo de biodiesel, tornando possivel o
emprego direto deste em motores do ciclo diesel de forma eficaz e sem nenhuma modificagdo
mecénica (DERMIBAS, 2008).

Historicamente, um dos primeiros usos de 6leos vegetais transesterificados a
biodiesel foi na propulséo de motores de veiculos pesados na Africa do Sul antes da 2° Guerra
Mundial (DERMIBAS, 2005). No periodo posterior a 1973, no apice da primeira crise do
petroleo, o uso de 6leos vegetais como combustiveis renovaveis alternativos em substituicdo ao
6leo diesel foi novamente proposto na década de 1980 (ZHANG et al., 2003b; DERMIBAS,
2005). Em 1980, o INPI — Instituto de Propriedade Industrial, homologou a Patente Pl —
8007957, a primeira a nivel mundial para o biodiesel (PARENTE, 2003).

Nos dias atuais, o biodiesel tem ganhado destaque como um substituto ao 6leo
diesel mineral derivado do petroleo, principalmente por causa do apelo ambiental em reduzir
os impactos do aquecimento global, provocados majoritariamente pelas emissdes de didxido de
carbono (COz). De modo complementar, o uso deste combustivel possui as seguintes vantagens
(DERMIBAS, 2008; FARIAS, 2008; FALCAO, 2011; MIRANDA, 2011):



e E renovavel;

e Substitui completamente o 6leo diesel derivado de petréleo;

e Emite menos hidrocarbonetos leves, mondxido de carbono (CO), material
particulado e elimina as emissdes de dioxido de enxofre (SO2);

e Pode auxiliar na redugéo do aquecimento global, pois as fontes utilizadas em sua
producdo absorvem mais didxido de carbono do que o emitido na combustao;

e Apresenta baixo risco de explosdo — ponto de fulgor elevado;

e Apresenta elevado nimero de cetano — média de 55;

e Melhora a lubrificacao;

e NA&o é toxico;

e E biodegradavel.
Entretanto, possui as seguintes desvantagens (MIRANDA, 2001):

¢ Instabilidade a oxidacéo;
e Aumento das emissdes de NOy;
e Custo elevado de producao;

e Competicdo da maioria das fontes de dleos vegetais com commaodities alimenticias.

Existem pelos menos duas defini¢cbes técnicas para o biodiesel, e que estdo
relacionadas a especificacbes de qualidade. A ASTM (American Society for Testing and
Materials), a partir da norma ASTM D6751, define o biodiesel como “um combustivel formado
por mono-alquil ésteres de cadeia longa derivados de &cidos graxos de Oleos vegetais ou
gorduras animais” (ASTM, 2013). A norma europeia EN 14214, proposta pelo CEN (European
Committee for Standardization), define o biodiesel como “um combustivel adequado para o uso
em motores de igni¢do por compressao, sendo constituido por mono-alquil ésteres derivados de

fontes biologicas, incluindo 6leos vegetais, gorduras animais e microalgas” (EN, 2008).

A importancia dessas defini¢des e das normas se justifica no fato de que estas
impdem padrdes técnicos para o que pode ser chamado de biodiesel, sendo estes padrdes
adotados pelo mercado. No Brasil, a Agéncia Nacional do Petrdleo, Gas Natural e
Biocombustiveis (ANP), baseia-se nestas duas normas para estabelecer um padréo nacional. A
Tabela 2.1 mostra as especificagOes de qualidade das normas ASTM e EN, e as da portaria da
ANP valida no territorio nacional (RESOLUCAO ANP N° 45, 2014).



Tabela 2.1 — EspecificagcOes para o biodiesel segundo a ASTM, aEN e a ANP

Propriedade Unidade '(AI‘ESJ X)l ) (EEl\llJbropa) '(AI‘B'\rI:SC“)
Aspecto - - - LI
Ponto de fulgor, min. °C 93 101 100
Teor de éster % (m/m) - 96,5 96,5
Agua e sedimentos % Vol. 0,05 500 mg/kg 200 mg/kg
Viscosidade a 40°C mm?.s~1 1,9-6,0 3,5-5,5 3,0-6,0
Cinzas sulfatadas, méax. % (m/m) 0,02 0,02 0,02
Enxofre, méax. mg.kg~?! 15ppm 10 10
Corrosividade ao cobre (1 a 5) - 3 1 1
Namero de cetano, min. - 47 51 Anotar
Ponto de,entupimento de filtro c i i 9

a frio, max.

Ponto de névoa °C Anotar - -
Residuo de carbono, méax. % (m/m) 0,05 0,3 0,05
indice de acidez, max. mg KOH.g=* 0,5 0,5 0,5
Glicerol livre, max. % (m/m) 0,02 0,02 0,02
Glicerol total, max. % (m/m) 0,24 0,25 0,25
Massa especifica, 20°C kg.m™3 - 860-900 a 15°C  850-900
Fosforo, max. % (m/m) 0,001 0,001 10 mg/kg
Destilacdo (90%), max. °C 360 - -
Metanol (etanol/Brasil), max. % (m/m) - 0,2 0,2

Na + K, max. mg.kg™* - 5 5

Ca + Mg, max. mg.kg™! - 5 5

indice de iodo, méx. g/100 g - 120 Anotar
Monoacilglicerol, max. % (m/m) 0,40 0,8 0,7
Diacilglicerol, max. % (m/m) - 0,2 0,2
Triacilglicerol, max. % (m/m) - 0,2 0,2
Estabilidade & oxidagéo a hora 3 6 6

110°C

a ASTM (2013); ®EN (2008); °RESOLUCAO ANP N° 45 (2014); ¢ LII: Limpido e Isento de

Impurezas.

Fonte: Elaborada pelo autor.
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As especificacdes definem, portanto, um padrdo para 0 mercado, de modo que,
todas as plantas de producdo devem ser projetadas e operadas de forma que as especificacoes

sejam atendidas.
2.2. Panorama da Producao de Biodiesel no Brasil

Segundo Falcdo (2011), o uso de Oleos vegetais como recurso energético foi
proposto no Brasil em 1975 com a criagdo do PRO-OLEO (Plano de Producdo de Oleos
Vegetais para Fins Energéticos), durante a primeira crise do petréleo. No entanto, o programa
nio foi implementado de fato, sendo substituido posteriormente pelo PRO-ALCOOL
(Programa Nacional do Alcool) (LIMA, 2013).

No final de 2004, o Governo Brasileiro langou o Programa Brasileiro de Producao
e Uso do Biodiesel (PNPB) com o objetivo de reduzir a dependéncia do diesel importado,
diversificar a matriz energética e brasileira incorporando um combustivel renovavel e incluir
socio-economicamente agricultores familiares na cadeia produtiva do Biodiesel (SANTANA,
2008). Em janeiro de 2005 foi sancionada a Lei n° 11.097 que garantiu a inclusdo do biodiesel
na matriz energetica brasileira (LIMA, 2013). Os principais objetivos do PNPB sdo (Padula et
al., 2012):

e Implementar um programa sustentavel;
e Assegurar a competitividade nos precos, na qualidade e no suprimento de biodiesel;

e Produzir biodiesel de diferentes matérias-primas e em diferentes regides do pais.

As principais justificativas para a producédo de biodiesel sdo os beneficios sociais e
ambientais. O Selo Combustivel Social nasceu com o PNPB para garantir a distribuicdo de
renda junto com o crescimento do mercado. A iniciativa consiste principalmente em oferecer
reducdes sobre a carga tributaria, mais precisamente sobre o PIS/COFINS, para usinas que
utilizem matérias-primas oriundas da agricultura familiar (BIODIESELBR, 2014b).

Segundo Rathmann, Szklo e Schaeffer (2012), outra justificativa para
implementacdo do PNPB foi a melhora da balanca comercial, desde que o pais iniciou a
importacdo de 6leo diesel. Em 2009, US$ 1.67 bilhdes de ddlares foram dispendidos para
importar 3,51 bilhGes de litros de biodiesel, representando cerca de 7,9% do 6leo diesel
consumido no pais. A partir da introdugdo da obrigatoriedade da adi¢do do biodiesel, houve

uma queda de 39,7% nas importagdes de diesel de 2008 para 2009.
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Uma das primeiras acgoes resultantes do PNPB foi o estabelecimento da mistura de
biodiesel ao diesel, com percentual minimo correspondendo a 2% v/v em 2008, chegando a
7% em 2013, atraves Resolugdo ANP N° 50, de 23 de dezembro de 2013 (SANTANA, 2008;
RESOLUCAO ANP N° 50, 2013; LIMA, 2013). Esse aumento gradual no percentual de
biodiesel implicou em um grande salto na producdo mensal entre os anos de 2006 e 2014, como
ilustrado na Figura 2.1. Em 2010, o Brasil j& estava entre 0s maiores produtores e consumidores
de biodiesel no mundo (FALCAO, 2011). A capacidade instalada em Janeiro de 2015, segundo
o Boletim Mensal do Biodiesel da ANP, encontrava-se em 7722184 m3. ano~1. Em 2010 eram
2400000 m3. ano~! (BOLETIM, 2015).

Figura 2.1 — Evolucéo anual da producdo mensal, da demanda compulsoria e da capacidade

nominal autorizada pela ANP no pais
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Fonte: Boletim (2015).

A Tabela 2.2 mostra os dados de localizagéo e de capacidade de producdo das 58
plantas de biodiesel autorizadas pela ANP para operacdo e comercializacdo. Ja a Figura 2.2

ilustra um mapa da distribuic&o territorial de acordo com os dados da Tabela 2.2.



Tabela 2.2 — Plantas autorizadas para operagdo e comercializagéo
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Empresa Municipio UF gigé;liia_df; gca;azl_df)ldea
ABDIESEL Varginha MG 2,4 87,00
ABDIESEL Araguari MG 6 217,5
ADM Rondonolis MT 1352 49010
ADM Joacaba SC 510 18488
AMAZONBIO Ji-Parana RO 90 3263
BARRALCOOL Barra dos Bugres MT 190,46 6904
BIACHINI Canoas RS 900 32625
BIG FRANGO Rolandia PR 6 2175
BINATURAL Formosa GO 450 16313
BIO BRAZILIAN Barra do Gargas MT 98 3553
BIO OLEO Cuiaba MT 150 5438
BIO PETRO Araraquara SP 194,44 7048
BIO VIDA Vérzea Grande MT 18 652,5
BIOCAMP Campo Verde MT 300 10875
BIOCAPITAL Charqueda SP 400 14500
BIOCAR Dourados MS 30 1088
BIONASA Porangatu GO 653 23671
BIOPAR Rolandia PR 120 4350
BIOPAR Nova Marilandia MT 338 12253
BIOTINS Paraiso do Tocantins TO 81 2936
BOCCHI Muitos Capdes RS 300 10875
BSBIOS Passo Fundo RS 444 16095
BSBIOS Marialva PR 580 21025
BUNGE Nova Mutum MT 413,79 15000
CAMERA ljui RS 650 23563
CARAMURU Ipameri GO 625 22656
CARAMURU Sdo Siméo GO 625 22656
CARGILL Trés Lagoas MS 700 25375
CESBRA Volta Redonda RJ 166,7 6043
COOPERBIO Cuiaba MT 460 16675
COOPERFELIZ Feliz Natal MT 10 362,5



Tabela 2.2 — Plantas autorizadas para operagédo e comercializacdo (continua)
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DELTA
FERTIBOM
FIAGRIL
FUGA COUROS
GRAND VALLE
GRANOL
GRANOL
GRANOL
GRUPAL
JATAI

JBS

MINERVA
NOBLE
OLEOPLAN

OLEOPLAN
NORDESTE

OLFAR
ORLANDIA

PETROBRAS
BIOCOMBUSTIVEIS

PETROBRAS
BIOCOMBUSTIVEIS

PETROBRAS
BIOCOMBUSTIVEIS

POTENCIAL
RONDOBIO
SPBIO

SSIL

TAUA

TRANSPORTADORA
CAIBIENSE

TRES TENTOS

Rio Brilhante
Catanduva

Lucas do Rio Verde
Camargo

Porto Real

Porto Nacional
Anapolis
Cachoeira do Sul
Sorriso

Jatai

Lins

Palmeiras de Goias
Rondonépolis
Veranopolis

Iraquara

Erechim
Orlandia

Montes Claros
Quixada

Candeias

Lapa
Rondondpolis
Sumaré
Rondondpolis
Nova Mutum

Rondondpolis

ljui

MS
SP
MT
RS
RJ
TO
GO
RS
MT
GO
SP
GO
MT
RS

BA

RS
SP

MG

CE

BA

PR
MT
SP
MT
MT

MT

RS

300
333,3
563
300
247
360
1033
933,33
120

50
560,23
45

600
1050

360

600
367

422,73

301,71

603,42

477
10
200
50
100

100

500

10875
12082
20409
10875
8954

13050
37446
33833
4350

1813

20308
1631

21750
38063

13050

21750
13304

15324

10937

21874

17291
362,5
7250
1813
3625

3625

18125

aDados convertidos para kg. h~! considerando a massa especifica igual a 870 kg.m 3.

Fonte: Boletim (2015).



Figura 2.2 — Mapa da distribuigéo das plantas de biodiesel autorizadas pela ANP
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A regido centro-oeste possui a maior capacidade de producdo, seguida das regides
Sul e Sudeste, respectivamente. As regides Norte e Nordeste possuem as menores capacidades
instaladas, embora elas tenham recebido atencdo especial do PNPB, com acdes e medidas
destinadas a beneficia-las pela promocéo da diversificacdo da producdo de biodiesel entre as
regides (PADULA, 2012).

A ANP autorizou ainda a constru¢cdo de duas novas usinas, uma da empresa
CAMERA, localizada no municipio de Estrela, no Rio Grande do Sul (RS), e outra da
PETROBRAS BIOCOMBUSTIVEL, localizada no municipio de Guamaré, no Rio Grande do
Norte. Essas novas plantas possuem capacidades de 650 e 56 m3.dia™! de biodiesel,
respectivamente. Adicionalmente, as plantas das empresas GRUPAL, GRANOL e MINERVA,
dispostas na Tabela 2.2 tiveram capacidades acrescidas em 80, 140 e 155 m3.dia™1,
respectivamente (BOLETIM, 2015).

Esses novos projetos mostram que hd um investimento constante no aumento da
capacidade produtiva, principalmente para acompanhar a elevacao do teor de biodiesel no diesel

de petroleo, de acordo com a resolucdo da ANP.
2.3 Matérias Primas para Producao de Biodiesel
2.3.1 Oleos e Gorduras

As principais matérias-primas para producdo de biodiesel no Brasil sdo os 6leos
vegetais, as gorduras animais e 0s 6leos residuais — ou de fritura. A polpa do dendé — palma —,
a baga da mamona, a améndoa do coco babacgu, o caroco de algod&o, o grdo de amendoim, a
semente de canola, a polpa de abacate, o gréo de soja, 0 nabo forrageiro, as améndoas ou polpas,
dentre outras, destacam-se como fontes de extracdo de 6éleo vegetal. As gorduras de boi, de
porco e de frango sdo as fontes de gorduras animais (LIMA, 2013, BOLETIM, 2015).

A Figura 2.3 ilustra o percentual de participacdo para cada tipo de matéria prima
graxa na producédo de biodiesel no Brasil, onde a soja ainda é a principal matéria-prima para
geragdo do biocombustivel, pois esta oleaginosa € a Unica fonte de matéria graxa disponivel

para produzir grandes quantidades de biodiesel (LIMA, 2013).
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Figura 2.3 — Matérias-primas utilizadas para producéao de biodiesel (perfil nacional)

Dezembro / 2014
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0,98%

Oleo de Fritura
0,74%
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0,30%

0

Gordura de Frango
0,05%

Fonte: Boletim (2015).

Em nivel global, o Brasil € o maior produtor de soja, seguido pelos Estados Unidos.
Na safra 2013/2014, foram produzidos no Brasil 89,507 milhdes de toneladas (EMBRAPA,
20147, apud TURRA, 2014?). Segundo o Ministério da Agricultura, a soja € a cultura agricola
brasileira que mais cresceu nas Ultimas décadas e corresponde a 49% da area plantada em graos

no pais. A Figura 2.4 ilustra a evolucdo da producao da soja de 1960 a 2012.

Figura 2.4 — Evolucdo da producdo de soja por pais
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Fonte: EMBRAPA (20147 apud TURRA, 2014?).
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Contudo, mesmo com o0s sucessivos recordes de safra para o grdo de soja, 0 prego
elevado do dleo continua sendo o principal obstaculo ao seu uso. O trabalho de Lima (2013)
demonstrou que somente uma reducéo de 50% no preco deste 6leo, com um valor original de
R$ 2,40/L, tornaria um processo convencional pela rota homogénea — a principal rota
tecnoldgica empregada no Brasil — economicamente viavel. De acordo com a Figura 1.2 da
secdo 1, o prego atual estd em torno R$ 1,70/L, o0 que torna a maioria dos projetos viaveis

somente com subsidios governamentais.

O dbleo de dendé — ou de palma —, embora ocupe uma posicdo inferior em relacdo
as outras matérias primas, pois responde por somente 0,72% na participacdo das matérias-
primas para producédo de biodiesel, apresenta diversas vantagens que, se fossem aproveitadas,
poderiam incrementar a producdo do biocombustivel no pais (BOLETIM, 2015). A primeira
delas se refere a produtividade em 6leo da planta, alcanca 5 ton/ha/ano, 0 que representa de
5 a 10 vezes mais que qualquer outro cultivo comercial de 6leo vegetal (BIODIESELBR,
2014a). A outra vantagem se refere ao tempo de vida da planta, pois embora a palmeira comece
a produzir 6leo somente a partir o terceiro ano de semeadura, esta alcanca uma vida econémica
de 20 a 30 anos (GARCIA, 2007).

A Malasia é o maior produtor mundial do 6leo de dendé, onde o desenvolvimento
da agroindustria de palma tem sido significativamente marcante, o que justifica o forte
desenvolvimento em pesquisa cientifica no intuito de sua utilizacdo para producao de biodiesel.
No Brasil, as areas produtoras sdo encontradas no Pard, Amazonas, Amapa e Bahia, sendo o
Pard o maior produtor e onde se concentra mais de 80% da area plantada (BIODIESELBR,
2014a).

Segundo o portal biodieselbr.com, o Para possui um parque industrial composto
por 10 empresas, sendo este 0 maior produtor brasileiro, responsavel por aproximadamente
85% do total do 6leo de palma produzido no Brasil. Essas empresas utilizam as seguintes etapas
para 0 processamento dos frutos da palma para obtencdo do 6leo (SANTANA, 2008;
BIODIESELBR, 2014a):

e Os frutos sdo cozidos a uma temperatura em torno de 135°C sob presséo de 2 a 3
kgf.cm™2 (196,1 a 294,2 kPa), por aproximadamente uma hora. Essa etapa inicial
tem o objetivo de eliminar as enzimas responsaveis pela degradagéo do fruto e pela

consequente producéo de acidos graxos livres; soltar os frutos dos cachos; amolecer
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a polpa para facilitar a extragdo do 6leo; e encolher parcialmente as améndoas para
facilitar a separagéo da casca;

e ApO0s cozidos e esterilizados os frutos passam pelo debulhador, onde ocorre a
separacdo dos cachos e frutos;

e Os frutos séo direcionados para a etapa de digestdo onde sdo continuamente
umedecidos, amassados e aquecidos a uma temperatura de 96°C. O resultado dessa
etapa € uma massa uniforme;

e Posteriormente, os frutos sdo prensados mecanicamente por uma prensa continua
para a retirada do 6leo do mesocarpo carnoso. O 6leo bruto obtido na prensagem é
transferido para o desaerador — onde sdo retiradas as particulas pesadas — e depois
clarificado e purificado para a remocao de umidade, sujeira e outras impurezas;

e A torta resultante deste primeiro processo de prensagem € processada no
transportador onde ocorre a secagem da fibra. A fibra seca € utilizada como
combustivel na caldeira a vapor. As nozes séo polidas para retirada do residuo das
fibras;

e A seguir séo transferidas para o0 moinho quebrador. As améndoas sdo separadas das
cascas. Estas sdo destinadas para combustivel ou matéria prima para carvao ativado;

e Asaméndoas do fruto da palma s&o quebradas, e em seguida sdo laminadas. A pasta
produzida na laminacdo é cozida e prensada. O 6leo bruto desta etapa, conhecido
como Oleo de palmiste, passa pelo filtro prensa e a seguir € transferido para o tanque
de armazenagem, extraido mecanicamente ou por solvente. A torta € retirada do

filtro prensa e armazenada em sacos.

A Figura 2.5 ilustra de forma simplificada o diagrama de blocos do processo para

o0 beneficiamento industrial dos frutos da palma e obtencdo do 6éleo de dendé — 6leo de palma.

Um aspecto importante que merece atencao € o periodo entre a colheita e a extracéo
do 6leo que ndo pode ser superior a 24 horas. Isso porque apos a colheita, as enzimas presentes
nos frutos levam os triglicerideos a formarem acidos graxos livres. A producao destes eleva a
acidez do 6leo e na transesterificacdo alcalina ocorre a reagdo de saponificagdo — descrita na
secdo 2.4.1 —, o que provoca dificuldades na purificacdo do biodiesel. Caso seja utilizada a
catalise acida, a enzimatica, a acida heterogénea ou o0 processo supercritico, tal fato nédo
representard um problema (SANTANA, 2008).



18

Figura 2.5 — Diagrama de bloco do processo industrial de processamento dos frutos da palma
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Fonte: SUFRAMA (2003).

Segundo Lima (2013), embora a utilizacdo dos dleos residuais no Brasil seja ainda

limitada em escala industrial principalmente por questdes relacionadas a deficiéncia no sistema

de coleta e armazenamento, 0 aproveitamento destes 6leos e gorduras saturadas seria de extrema

importancia, pois evitaria o langamento destes nos esgotos domésticos, no solo e em cursos
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d’agua. Adicionalmente, o custo do 6leo residual € muito inferior ao custo do 6leo virgem, em
geral 2 a 3 vezes mais barato (MORAIS et al., 2010).

A grande limitacdo para a utilizacdo dos 0leos residuais € o teor de &cidos graxos
livres, que em geral é muito superior a 0,5% m/m, valor estipulado méximo para que nédo
ocorra o processo saponificacdo (ZHANG et al., 2003a). No entanto, processos que utilizem a
rota de transesterificagdo com metanol supercritico podem corrigir essa limitagdo, visto que

esta ndo e sensivel ao teor de acidos graxos livres, como serd demonstrado na se¢éo 2.4.3.
2.3.2 Alcoois

A razdo alcool/6leo m é considerada a variavel mais importante no processo de
conversdo de 6leos vegetais a biodiesel (FERREIRA, 2007).

Estequiometricamente, a reacdo requer uma razdo molar 3:1 de alcool para 6leo ou
gordura. Entretanto, tal razdo estequiométrica é inadequada para se atingir altas conversdes em
relacdo ao 6leo no reator, pois a reacdo tende para um equilibrio termodindmico. Portanto, €
necessaria a utilizacdo de uma estratégia para deslocar o equilibrio no sentido dos produtos, de
acordo com o principio de Le Chatelier (KASTEREN; NISWORO, 2007). Do ponto de vista
econdmico, a estratégia mais adequada consiste no uso de um excesso de alcool, em virtude de
seu menor custo (WEST; POSARAC; ELLIS, 2008). Entretanto, um grande excesso de alcool
deve ser evitado, pois isto dificulta a separacdo dos produtos uma vez que ha um aumento da
solubilidade da glicerina no biodiesel (LIMA, 2013).

Os alcoois mais utilizados para producéo de biodiesel sdo o metanol (CH40) e o
etanol (C2HsO), embora o primeiro seja 0 mais utilizado em escala global. Quando o metanol é

utilizado, a rota é dita metilica. Quando o etanol € utilizado, diz-se que a rota ¢€ etilica.

Além de apresentar um menor risco ambiental e de toxicidade, o biodiesel
produzido a partir o etanol possui um maior indice de cetano, maior lubricidade e maior calor
especifico. Todavia, segundo Santana (2008), a reacdo com etanol forma uma emulsdo mais
estavel se comparada a reagdo com metanol. Também, o uso de etanol na producéo de biodiesel
tem alguns inconvenientes como a dificuldade de purificacdo dos ésteres etilicos, pois estes sdo
mais misciveis na glicerina (CHAVES, 2008).
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Adicionalmente, a maioria das plantas no Brasil foram projetadas para produzir
biodiesel via rota metilica. Estas unidades vém trabalhando com esta rota em virtude do menor

custo do metanol e a utilizacdo de uma menor razao alcool/6leo no processo (LIMA, 2013).

Segundo Parente (2003), sob o ponto de vista técnico e econdémico, a reacdo via
metanol é muito mais vantajosa que a reacéo via etanol. A Tabela 2.3 evidencia as vantagens

da rota metilica sobre a rota etilica.

Tabela 2.3 — Comparacdo entre as rotas metilica e etilica

Rotas de Processo

Quantidades e Condi¢bes Usuais Médias Aproximadas

Metilica Etilica

Quantidade consumida de alcool por 90 130
1000 L de biodiesel (kg)
Preco médio do alcool (US$/ton) 268.712 445P
Excesso recomendado de alcool, recuperavel,

L . ~ 100 650
por destilacéo, apos reacao (%)
Temperatura recomendada de reacao (°C) 60 240,8
Tempo de reagdo (min) 45 90

2 Lee, Posarac e Ellis (2011).
bSantana et al. (2009).

Fonte: Parente (2003).

2.4 Rotas para Producdo de Biodiesel

Em geral, as rotas de producdo de biodiesel sdo classificadas no que se refere a
utilizacdo ou ndo de um catalisador para favorecer a reacdo. Quanto ao processo catalitico,
estudos diversos mostram que existem pelo menos quatro rotas possiveis: a transesterificacdo
homogénea, que pode ser basica ou &cida; a transesterificacdo heterogénea, com a utilizacdo de
bases ou acidos de Lewis; a transesterificacdo enzimatica; e a esterificacdo acida (ZHANG et
al., 2003a; DI SERIO et al, 2007; XIAO et al, 2012). O Unico processo néo catalitico reportado
na literatura € o de transesterificacdo com metanol ou etanol supercritico (KUSDIANA e
SAKA, 2001).
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2.4.1 Transesterificacdo Homogénea

A transesterificacdo homogénea € o processo de produgdo de biodiesel em que o
catalisador se encontra na mesma fase da mistura reacional, de forma que o catalisador
encontra-se totalmente dissolvido. Enquadra-se nesta categoria a catalise homogénea basica,
que emprega uma base forte, em geral o NaOH ou KOH, e a catélise &cida, que emprega em
geral o &cido sulfarico (H2SOa4).

A Figura 2.6 ilustra um diagrama de blocos para o processo de producdo do
biodiesel utilizando a rota homogénea basica, que também pode ser empregada para a rota
acida, muito embora em alguns casos a ordem de operagdes unitarias ndo seja seguida

rigorosamente.

Se a transesterificacdo ocorrer em meio basico, a Matéria Prima — o 0leo vegetal
ou a gordura — tem que atender ao requisito minimo de acidez, como disposto na secao 2.3.1.
De acordo com Lima (2013), o alto indice de acidez nos 6leos e nas gorduras pode favorecer
reacOes de saponificacdo que competem com a transesterificacdo do 6leo, consumindo o
catalisador e levando a um menor rendimento de biodiesel obtido. Além disso, a agua contida
no Gleo favorece a reacdo de formacéo de acidos graxos por hidrdlise dos triacilglicerideos, fato
este que potencializa o fenébmeno da saponificagdo. As reacdes envolvidas no processo estdo

esquematizadas na Figura 2.7.

Todavia, se a reacdo ocorrer em meio acido, o requisito de baixo teor de acidez ndo
€ necessario, pois no processo ocorre tanto a reacdo de transesterificacdo dos triglicerideos
quanto a reacdo de esterificacdo dos acidos graxos.

Durante a Preparacdo da Carga, bombas de engrenagens sdo utilizadas para

impelir éleos e gorduras, em virtude da elevada viscosidade destas substancias.

Na Reacdo de Transesterificacdo, com a utilizacdo de metanol (CHsO) em meio
bésico, as condi¢bes 6timas de operacdo sdo: pressdo atmosférica; aquecimento a 60°C; 1%
m/m de catalisador e razdo molar alcool/6leo m igual a 6 (WEST; POSARAC; ELLIS, 2008).
A Figura 2.8 ilustra 0 mecanismo de reacdo de transesterificagdo em meio basico, em que um
triacilglicerideo TG reage com uma molécula de alcool para produzir uma molécula de mono-

alquil éster e uma de diacilglicerideo DG.



Figura 2.6 — Diagrama de bloco para a rota homogénea
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Fonte: Parente (2003).
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Figura 2.8 — Mecanismo de reacdo para a transesterificagdo homogénea catalisada por uma base
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R,—C—O0—CH + BH* == R,—C—O0—CH + B
P P
R;—C—O0—CH, R;—C—O0—CH,

Diacilglicerideo (DG)
Fonte: Valle (2009).

Numa primeira etapa, um alcool reage com a base B de Bregnsted-Lowry para
produzir o fon alcéxido R'0O~, que atuara como agente nucleofilico que, do ponto de vista
cinético, como catalisador sobre o carbono do grupo éster da molécula de triacilglicerideo TG
para ativa-la. Na etapa seguinte ha a eliminacdo do grupo R, — COO — R’', que constituira a
molécula de um mono-alquil éster, constituinte do biodiesel. Na etapa final, o &cido conjugado
de Brgnsted-Lowry BH* doard o ion H* para a espécie TG ~, com a formacéo de uma hidroxila

nesta molécula e a regeneracdo da base B.
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Noureddini e Zhu (1997) e Narvéez, Rincon e Sanchez (2007) estudaram a cinética
de transesterificacdo do 6leo de soja e do 6leo de dendé, respectivamente, com metanol (CH40)
utilizando o NaOH como base forte para produzir o catalisador metoxido de sédio (CH3ONa).
De acordo com os autores, 0 processo de transesterificacdo seria descrito pelas seguintes
reagOes elementares reversiveis com cinética de segunda ordem:

kq

TG + CH,0 < DG + R{COOCH,
k,

k3
DG + CH,0 < MG + R,COOCH,
Ky

ks
MG + CH,0 < GL + R3COOCH;
ke

E para reacdo global:

TG + 3CH,0 I: 3RCOOCH; + GL
kg

Em que TG, DG e MG sdo os tri, di, monoacilglicerideos, e GL a glicerol livre; k;,
ks, ks e k, séo as constantes de velocidade das reagdes diretas; e k,, k4, k¢ € kg as constantes
de velocidade das reacdes inversas. Os autores utilizaram um modelo matematico para um
sistema reativo em batelada, no intuito de obter os valores dos parametros fator pré-exponencial
A, e de energia de ativacdo Ej da equacdo de Arrhenius. A Tabela 2.4 mostra os resultados
obtidos pelos autores. Com estes, é possivel projetar os reatores para transesterificacdo dos
6leos de soja ou dendé em processos industriais que utilizem o metanol e o NaOH. Esse projeto
podera ser efetuado por exemplo pelo uso de simuladores de processo que possuam modelos

implementados para reatores CSTR ou PFR.

Adicionalmente, como a composi¢do em termos de acidos graxos para 0s 0leos de
soja e de dendé é diferente, os parametros cinéticos tendem a ser diferentes, mas em geral ndo

mais que uma ordem de grandeza.
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Tabela 2.4 — Pardmetros cinéticos da equacdo de Arrhenius® obtidos por Noureddini e Zhu
(1997) e Narvaez et al. (2007)

Oleo de Soja — Noureddini e Oleo de Dendé — Narvéaez, Rincon e
Reagdes Zhu (1997) Sanchez (2007)
Ap (L.mol™t.s™)  EP (k). kmol™) Ay (L.mol™.s7Y)  E;° (kJ.kmol™)
TG - DG 6,481 x 10° 54999 9,717 x 10° 56484
DG - TG 9,570 x 103 41555 1,568 x 10* 43095
DG - MG 9,703 x 10% 83094 1,883 x 10%° 72802
MG - DG 1,631 x 108 61250 1,717 x 108 67781
MG - GL 8,884 26865 3,000 25941
GL - MG 356,4 40116 2,667 x 10* 49790

ik = Ape E/RT,
4 Dados convertidos do trabalho original com unidades de cal. mol™1.
b Dados convertidos do trabalho original com unidades de kcal. mol~?.

Fonte: Elaborada pelo autor.

Segundo Lima (2013), a reacdo de transesterificacdo também pode ser catalisada
por &cido, porém esta reacdo € consideravelmente mais lenta do que a reacédo alcalina. A Figura

2.9 ilustra um mecanismo de reacdo para catalise acida.

Comparando as Figuras 2.8 e 2.9, é possivel notar que 0 mecanismo de reagdo para
a catélise acida é mais extenso, com maior nimero de etapas, o que explica a maior lentidao
desta rota em compara¢do com a rota homogénea basica. Por exemplo, para um sistema usando
6leo refinado, razdo alcool/dleo m igual a 6, temperatura de 60°C, e 0,5% m/m de metdxido
de sddio, obtém-se uma conversdo de 98% em 1 h. Por outro lado, utilizando 3% m/m de acido
sulfarico, 48 e 96 h séo necessarias para obter uma conversdo de 87,8 e 95,1%, respectivamente
(FREEDMAN; BUTTERFIELD; PRYDE, 1986; CANAKCI e GERPEN, 1999).

A Separacéo de Fases é realizada em geral utilizando decantadores gravitacionais,
pois a glicerina é facilmente separada do biodiesel formado, constituindo assim duas fases
imisciveis, desde que nédo tenha ocorrido de modo significativo o fenémeno da saponificacdo
no reator. A fase mais pesada é composta por glicerina bruta, impregnada com 0s excessos de
alcool e com presenca de agua e de impurezas inerentes a matéria prima. A fase menos densa é
constituida de uma mistura de ésteres metilicos ou etilicos, conforme o tipo de alcool
originalmente empregado, e também contaminado de excesso de é&lcool e impurezas
(PARENTE, 2003).
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Figura 2.9 — Mecanismo de reacdo para a transesterificagdo homogénea catalisada por um &cido
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Fonte: Valle (2009).
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Figura 2.9 — Mecanismo de reacdo para a transesterificacdo homogénea catalisada por um &cido

(continua)
R—COOH*—R' + A = Ri—COO0O—R' + HA
Fonte: Valle (2009).

A Recuperacéo do Alcool da Glicerina é realizada por evaporagao, normalmente
em uma destilac3o flash a vacuo. A Recuperacao do Alcool dos Esteres é realizada da mesma
forma. A Desidratacdo do Alcool é normalmente feita por uma destilagdo multiestagios
também a vacuo. No caso da desidratacdo do metanol, o processo é bastante simples, visto que
a volatilidade relativa entre o metanol e a agua é relativamente elevada (acp,o/m,0 > 1). NO
caso do etanol, o processo € mais complexo, em virtude da formacéo de aze6tropo, em que a
volatilidade relativa entre este componente e a agua € igual a 1 (ac,u 0/m,0 = 1) (PARENTE,
2003; KORETSKY, 2007). Posteriormente as correntes de alcool em excesso sdo recicladas

para 0 processo juntamente com uma corrente de make up.

A Purificacao dos Esteres é realizada inicialmente pela lavagem do biodiesel com
agua em uma torre de extracao liquido-liquido multiestagios para a retirada de catalisador, de
acidos graxos livres, de metanol e de glicerina residuais, e de sabdo possivelmente formado na
reacdo. Os resultados do trabalho Karaosmanoglu et al. (1996) mostraram que a melhor forma
de purificar o biodiesel seria com a utilizacdo de agua aguecida a 50°C. Posteriormente o
biodiesel é desumidificado a vacuo para retirada de agua de modo a atender as especificacdes
técnicas. Ja a purificacdo da glicerina € realizada normalmente por destilacdo, flash ou

multiestagios, para a retirada de metanol, de agua e de outras impurezas (LIMA, 2013).
2.4.2 Transesterificacdo Heterogénea

O processo heterogéneo, ou rota heterogénea, tem-se destacado no cenario cientifico ao
longo dos anos, pois é consideravelmente mais simples que a rota homogénea, de modo que
algumas etapas de purificacdo do biodiesel ilustradas na Figura 2.6 s&o praticamente
eliminadas. A Figura 2.10 esquematiza um fluxograma de processo proposto por Marchetti,

Miguel e Errazu (2008) para um processo heterogéneo utilizando metanol.

Oleo e metanol, na corrente Alcool 1, sdo misturados e alimentados em um reator

leito fixo, em que o catalisador, segundo 0s autores, poderia ser uma resina acida ou basica, ou
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uma enzima imobilizada. Posteriormente, o efluente do reator alimenta uma coluna de
destilacdo, em que a maior parte do &lcool é recuperado para servir como corrente de reciclo —
Reciclo 2. O produto de fundo da coluna alimenta um decantador, onde ocorre a separacdo da
glicerina e do biodiesel em duas fases. A fase superior, constituida de ésteres e de 6leo nédo
consumido na primeira etapa, € novamente misturada com uma corrente de metanol e

alimentada em um segundo reator.

Figura 2.10 — Fluxograma proposto para um processo heterogéneo

Recuperacio do Alcool 2

Recuperacio do Alcool 1
@ Reciclo 1

Alcool 2

Reciclo 2

Alcool 1 Reacdo 1 Decantacéo 2

Decantacdo 1

Glicerina
0

Fonte: Marchetti, Miguel e Errazu (2008).

O efluente deste segundo reator é enviado para uma segunda coluna de destilacéo
para recuperar 0 metanol em excesso. O produto de fundo desta segunda coluna alimenta um
segundo decantador para separar o biodiesel e a glicerina. A segunda fase superior de
decantacdo alimenta uma coluna de destilacdo para purificar o biodiesel pela retirada de
componentes ndo reagidos do 6leo e pequenas quantidades de glicerina. As duas fases inferiores
dos dois decantadores séo finalmente destiladas para obter uma corrente glicerina com elevada

pureza.

Comparando 0s processos descritos pelas Figura 2.6 e 2.10, observa-se que 0
processo que utiliza a rota heterogénea é mais simples em compara¢do com o que faz uso da
rota homogénea, e esta simplicidade caracteriza um menor capital total de investimento da
planta (WEST; POSARAC; ELLIS, 2008). Adicionalmente, segundo Di Serio et al. (2008),
como custo de processo também influencia no custo final do biodiesel, uma planta de menor
porte como no caso da rota heterogénea poderia contribuir para reduzir os custos de operacéo.

Ainda segundo o mesmo autor, a glicerina obtida seria mais pura, com pelo menos 98% m/m
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e consequentemente com um valor agregado maior, 0 que compensaria parte dos custos

variaveis de producgdo, como citado na se¢éo 1.

West, Posarac e Ellis (2008) propuseram um modelo de processo no software Aspen
HYSYS 3.2 com o uso do catalisador heterogéneo Oxido de estanho (SnO) para
transesterificacdo de Oleo residual, também citado na secdo 1. A Figura 2.11 mostra um
fluxograma de processo para simulacéo.

Figura 2.11 — Fluxograma de processo para a transesterificacdo heterogénea do 06leo residual
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Fonte: West, Posarac e Ellis (2008).

Uma corrente de metanol foi misturada com o catalisador SnO, resultando na
corrente 101A que alimenta o reator de conversdo CRV-100 operado a presséo de 101,3 kPa,
aquecido a temperatura de 60°C e com uma razdo alcool/6leo m igual a 4,5. A corrente 106 do
reator foi refrigerada com o uso do trocador de calor caso e tubos E-104, a0 mesmo tempo em
que aqueceu a corrente Triolein 105, utilizada para representar o 6leo residual. A corrente 107
foi bombeada até o hidrociclone X-100, onde o catalisador gasto foi recuperado.
Posteriormente, a corrente 108 alimentou a coluna de destilagdo T-100, operada a vacuo para

recuperar e reciclar o alcool em excesso para alimentacéo.

O produto de fundo da coluna — corrente 202 — foi refrigerado no trocador de calor
E-100 e enviado para um decantador gravitacional para separar o biodiesel e a glicerina em
duas fases. A fase superior foi aquecida e enviada para a coluna de destilacdo a vacuo para obter
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uma corrente de topo, com teor de 99,97% m/m em metil-oleato, que constituiu a corrente de

biodiesel. A glicerina como fase inferior do decantador, foi obtida com pureza de 98,65% m/m.

Entretanto, o0 modelo proposto teve o inconveniente de utilizar um reator de
conversao no processo, um maédulo de calculo contido na maioria dos simuladores de processo,
sendo utilizado somente como uma primeira aproximacdo em calculos de projeto. Essa
aproximacdo ndo permite, portanto, o dimensionamento real do reator. Em simulacdes de
processo mais realisticas, reatores do CSTR, PFR ou PBR devem ser utilizados. No entanto, o
uso destes reatores requer obrigatoriamente a disponibilidade de dados cinéticos das reacdes de
interesse.

Tasi¢, Stamenkovi¢ e Veljkovi¢ (2014) propuseram um modelo no software Aspen
PLUS 7.3 para o processo de transesterificacdo do 6leo de girassol com o uso de 6xido de calcio
(CaO) como catalisador heterogéneo, com dados cinéticos previamente conhecidos em um

reator CSTR. A Figura 2.12 esquematiza um fluxograma de processo para simulagéo.

Figura 2.12 — Fluxograma de processo para a transesterificacdo heterogénea do 6leo de girassol
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Fonte: Tasi¢, Stamenkovi¢ e Veljkovi¢ (2014).

Uma corrente de catalisador CaO — corrente 102 —, foi calcinada a 550°C no forno
Q-101 para ativar o catalisador, transformando qualquer carbonato de célcio (CaCO3) presente
em CaO. Esta corrente foi posteriormente arrefecida no trocador de calor E-102 e misturada
com uma corrente de metanol — corrente 101 — para ser combinada no mixer estatico M-108
com uma corrente de 6leo — corrente 106A — previamente aquecida no trocador E-107. A
mistura foi utilizada como alimentacao do reator R-110 operado a presséo de 100 kPa, aquecido

60°C e com uma razdo alcool/6leo m igual a 6. O efluente do reator — corrente 108 — foi
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bombeado e enviado para um hidrociclone H-210 para retirar o CaO. A corrente 110 foi
novamente bombeada e enviada a uma coluna de destilagé&o para recuperar e reciclar o metanol

€m excesso.

O produto de fundo da coluna — corrente 112 — foi bombeado e enviado para um
decantador com a finalidade de separar o biodiesel e a glicerina em duas fases. A fase superior
foi retirada com um teor de 100% m/m em metil-oleato, que constituiu a corrente de biodiesel.

A glicerina, como fase inferior do decantador, foi obtida com pureza de 99,9% m/m.

Neste caso, os autores utilizaram o modelo cinético de Langmuir-Hinshelwood,
com valores dos parametros previamente conhecidos. Este procedimento permitiu 0 uso do
modelo de reator continuamente agitado, com volume calculado em 1,52 m3 (D, = 0,76 m e
L =3,35m).

Na literatura, existem poucos trabalhos publicados sobre simulagdes de plantas de
processo usando a rota heterogénea na producdo de biodiesel. Esse nimero se deve muito
provavelmente a pequena quantidade de publicacbes que apresentam dados referentes a
catalisadores novos sintetizados. Existe uma profusdo de trabalhos que reportam a sintese de
novos catalisadores, com obtencdo de propriedades texturais e de dados de conversdo para
diferentes dleos (DI SERIO et al., 2008; ARANSIOLA et al., 2014). No entanto, sem dados
cinéticos disponiveis, o projeto de unidades industriais que utilizem a rota heterogénea torna-

se inviavel tecnicamente.

Nesse contexto, os trabalhos de Xiao et al. (2010) e de Xiao et al. (2012), sdo uma
excecdo, pois reportam dados cinéticos experimentais para a transesterificagdo do 6leo de dendé
com metanol utilizando o catalisador heterogéneo hidrotalcita KF/Ca — Mg — Al. Além disso,
0s autores publicaram dados referentes ao comportamento de um reator experimental utilizado

por eles para efetuar os experimentos de transesterificacdo e resultados da modelagem do reator.

No primeiro trabalho dos autores supracitados, os dados cinéticos foram levantados
em funcdo da temperatura para o modelo cinético de Eley-Rideal representado pela seguinte

equacéo:

1 C3C
(o~ 252
r = °d "B €Y
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Em que C,, Cg, C. € Cp sdo as concentracdes molares de 6leo, metanol, glicerol e
biodiesel, respectivamente, em kmol.m™3; k a constante de velocidade para a reacéo direta,
em m® kmol™'.kg cat.s™'; K,, a constante de equilibrio; e Kz e K. as constantes de
equilibrio de adsorcao na superficie do catalisador para o metanol e o glicerol, respectivamente,
emm3. kmol™1. Esse modelo leva em consideragdo que a reagdo ocorre entre o triacilglicerideo
presente na fase fluida no poro do catalisador e 0 metanol adsorvido na superficie do mesmo
(FOGLER, 2012). A Tabela 2.5 mostra os resultados para os valores dos parametros cinéticos

e das constantes de equilibrio em funcéo da temperatura.

Tabela 2.5 — Pardmetro cinéticos a diferentes temperaturas

T(K) k(*mol tg ™ 'min™) K, Kg(L.mol™)  K.(L.mol™1)
333 0,00112 0,220 0,52 1,04
328 0,00045 0,140 0,82 1,84
325 0,00026 0,080 0,90 2,94
318 0,00014 0,064 1,03 3,65
313 0,00008 0,043 1,35 4,34

Fonte: Xiao et al. (2010).

No segundo trabalho, os autores realizaram experimentos para um reator em leito

fixo, ilustrado na Figura 2.13.

Correntes de 6leo de dendé e metanol foram impelidas em bombas de deslocamento
positivo do tipo pistdo. Posteriormente foram aquecidas em trocadores de calor até a
temperatura de reagéo e misturadas para formarem a corrente 8. A mistura resultante alimentou
o reator em leito fixo, construido em ago-inox 304, e os produtos foram coletados e analisados

por cromatografia gasosa (GC).

Além dos testes de reacdo, os autores realizaram testes de resisténcia do catalisador
em relacdo a desativacdo, no intuito de levantar a influéncia desta na conversao do 6leo por um
perido de 500 h ( = 21 dias). Durante o periodo de teste, a conversdo em o6leo utilizando o
mesmo leito decresceu em 5%, de forma que o catalisador se manteve estavel, com converséo

superior ou igual a 95%. A Figura 2.14 ilustra os resultados obtidos para esse teste.
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Figura 2.13 — Sistema experimental para reacdes de transesterificacdo do 6leo de dendé em leito
fixo
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Fonte: Xiao et al. (2012).

Figura 2.14 — Resultados para o teste de resisténcia do catalisador para a desativacao
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Fonte: Xiao et al. (2012).

Os autores desenvolveram um modelo matemético que levou em consideragdo a

transferéncia de massa inter e intraparticular e 0 modelo cinético de Eley-Rideal. As Figuras
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2.15 a 2.17 ilustram os resultados experimentais dos testes de reacdo e os resultados da

simulacdo numérica do modelo, em que LHSV é a Velocidade Espacial Horaria de Liquido,

igual ao inverso do tempo espacial T em relacdo a alimentacdo a 60°F (FOGLER, 2012).

Figura 2.15 — Variacdo do LHSV. T =343 K e m = 22,73
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Fonte: Xiao et al. (2012).

Figura 2.16 — Variacdo da razéo alcool/6leo m. LHSV = 0,25 h™'e T = 338 K
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Fonte: Xiao et al. (2012).
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Figura 2.17 — Variacdo da temperatura T. LHSV = 0,25 h™ e m = 22,73
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Fonte: Xiao et al. (2012).

Com estes resultados, os autores reportaram que as condi¢fes otimizadas para
reacdo foram as seguintes: LHSV = 0,76-0,25 h™!; razdo alcool/6leo m de 9,16-13,7 e
temperatura de 338-347 K.

2.4.3 Transesterificacdo com Metanol Supercritico

Neste processo, metanol em condi¢6es de temperatura e pressao acima do seu ponto
critico (T, = 239°C, P, = 8,09 MPa) € posto para reagir com 0 6leo ou com a gordura. A
grande vantagem desta rota é a ndo utilizacdo de um catalisador para diminuir a energia de
ativacdo da reacdo, permitindo a obtencdo de um biodiesel com elevada pureza, o que exclui
completamente as etapas de purificacdo comumente utilizadas na rota homogénea. Outra
importante vantagem refere-se a tolerancia que a rota supercritica tem no que se refere a
presenca de &cidos graxos livres e de agua nos 6leos ou nas gorduras. Os acidos graxos livres
sdo esterificados na presenca do alcool em condicGes supercriticas (JOELIANINGSIH et al.,

2008). Esse fato torna possivel a aplicacéo direta de 0leos residuais para producédo de biodiesel.

A Tabela 2.6, construida com base nos trabalhos de van Kasteren e Nisworo (2007)
e de Lim et al. (2009), compara 0s requisitos dos processos de transesterificacdo supercritica e
de transesterificacdo alcalina. A Figura 2.18 ilustra o mecanismo de reacdo para a

transesterificagdo supercritica.
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Tabela 2.6 — Requisitos das rotas de transesterificagcdo supercritica e alcalina

Propriedades Supercritico Alcalino
Presenca de catalisador Nao Sim
Tempo s —min min — h
Temperatura (°C) 200-300/% (200-400)  50-80
Pressao (bar) 100-200/2 (200-400) 1
Sensibilidade ao teor de &cidos « :
graxos livres Nao Sim
Sensibilidade ao teor de 4gua Nao Sim
Pré-tratamento Né&o Sim
Remocéo de catalisador Néo Sim
Remocéo de sabdo Nao Sim

Fonte: Lima (2013).

Figura 2.18 — Mecanismo de reacgdo para a transesterificacdo supercritica
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No caso, a molécula do alcool ataca diretamente o &tomo da carbonila dos tri, di e

monoacilglicerideos (LIMA, 2013). Esse caminho de reacdo é bem mais simples do que as rotas



37

homogéneas, o que garante um tempo de reagdo curto, da ordem de segundos a minutos, como

demonstrado na Tabela 2.6.

Kusdiana e Saka (2001) propuseram um modelo cinético de primeira ordem para o
processo, onde a Tabela 2.7 mostra os dados experimentais para a constante de velocidade k

como funcédo da temperatura e da pressdo de operacdo no sistema reacional.

Tabela 2.7 — Constantes de velocidade k em funcdo da temperatura e da pressédo

Condigdes de Reacgéo

k(s™h
Temperatura (°C) Pressédo (MPa)
200 7 0,0002
230 9 0,0003
270 12 0,0007
300 14 0,0071
350 19 0,0178
385 65 0,0249
431 90 0,0503
487 105 0,0803

Fonte: Kusdiana e Saka (2001).

Entretanto, as principais desvantagens deste processo séo justamente as condi¢des
severas de temperatura e de pressao utilizadas, de modo que o processo demanda equipamentos

com elevado custo de instalacdo de operacéo.
2.5 Avaliacdo Econémica da Producéo de Biodiesel

Um dos primeiros trabalhos a reportar dados econdmicos para a producdo de
biodiesel foi publicado por Zhang et al. (2003b). Os autores realizaram uma anélise de custo de
quatro plantas com capacidade de 8000 ton/ano de biodiesel em quatro rotas distintas:
transesterificagdo alcalina com NaOH de d&leo fresco com metanol (processo |I);
transesterificagdo alcalina com NaOH de 6leo residual pré-tratado por esterificacdo &cida com
H2SO4 até um teor de 0,5% m/m de acidos graxos livres e com o uso de metanol (processo 11);
transesterificacdo acida com H;SOs de O6leo residual com metanol (processo Ill); e a
transesterificagdo acida com H.SO4 de 6leo residual com metanol utilizando extragcdo com

hexano (C2Hs) (processo 1V).
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Os processos analisados pelos autores apresentaram lucros anuais ap6s impostos e
taxas de retorno de investimento negativas, iguais a - 85,27%, - 51,18%, - 15,63% e - 21,48%,
respectivamente. As analises de sensibilidade sobre os processos mostraram que a capacidade
da planta, os pregos dos 6leos e do biodiesel foram os principais fatores que impactaram sobre

a viabilidade econbmica.

West, Posarac e Ellis (2008) analisaram o custo de producao de biodiesel de quatro
plantas com capacidade de 8000 ton/ano utilizando Oleo residual e as seguintes rotas:
transesterificacdo alcalina com NaOH de 6leo residual pré-tratado por esterificacdo &cida com
H2SO4 e com o uso de metanol; transesterificacdo acida com H>SO. de 6leo residual com
metanol; transesterificacdo de 6leo residual com metanol e uso de um catalisador heterogéneo
acido; e a transesterificacdo de 6leo residual com metanol supercritico. A planta que obteve
maior viabilidade econdmica foi a de transesterificacdo heterogénea utilizando 6leo residual,
com taxa de retorno apds impostos de 58,76%. Para 0s outros processos, as taxas foram
negativas, com valores iguais a - 22,2%, - 8,71% e - 0,90% para a primeira, segunda e quarta

planta, respectivamente.

Lee, Posarac e Ellis (2011) estudaram a viabilidade econdmica de trés plantas com
capacidade de 40000 ton/ano utilizando as seguintes rotas: transesterificacdo alcalina com
NaOH de 6leo de canola fresco com metanol (Alkali-FVO); transesterificacdo alcalina com
NaOH de 6leo residual pré-tratado por esterificacdo acida com H2SO4 e com 0 uso de metanol
(Alkali-WVO); e a transesterificacdo de 6leo residual de canola com metanol supercritico (SC-
WVO). Neste trabalho, a planta SC-WVO foi a que apresentou os indices econdmicos Taxa
Interna de Retorno (TIR) e Valor Presente Liquido (VPL) com os melhores valores, iguais
49,6% e US$ 21.086 milhdes de doblares, respectivamente. O segundo melhor projeto em
relagdo a TIR e o VPL foi o da planta Alkali-FVO, com indices iguais a 22,4% e 1,9 milhGes
de ddlares. Os autores concluiram que o preco do éleo corresponde a aproximadamente 84, 64
e 76% dos custos de manufatura ou de produgdo. Também realizaram andlises de sensibilidade
para os precos do 6leo, do glicerol e do biodiesel sobre o VPL. As Figura 2.19 a 2.21 ilustram

0s resultados obtidos.



Figura 2.19 — Influéncia do preco do 6leo
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Figura 2.20 — Influéncia do preco da glicerina
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Figura 2.21 — Influéncia do preco do biodiesel
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Lima (2013) projetou e analisou a viabilidade econdmica de trés plantas pela
sequites rotas transesterificacdo: alcalina convencional com o uso de NaOH para o
processamento de 6leo fresco (P-01); alcalina com o uso de NaOH e de 6leo residual pré-tratado
por destilacdo a vacuo (P-02); e supercritica de 6leo residual (P-03). Os valores para o capital
total investido, calculados pelo método do fator individual de Guthrie, foram 14, 16,4 e 20
milhGes de reais para as plantas P-01, P-02 e P-03, respectivamente. A analise dos indices
econémicos TIR e VPL indicou que a unidade P-03 seria a mais rentavel, com valores de 36%
e R$ 13,79 milhGes de reais. As outras unidades apresentaram indices negativos. Analises de
sensibilidade foram realizadas pela variacdo do preco do 6leo, do biodiesel e do glicerol sobre
aTIR eo VPL. No caso de P-01, somente uma reducdo de 50% faria com que essa planta fosse

economicamente viavel, com mencionado na secéo 2.3.1.
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3 MODELOS E METODOS
3.1 Simulagéo do Processo

A simulacdo do processo foi realizada com a utilizacdo do software licenciado
Aspen HYSYS 7.3 ®. Os componentes quimicos metanol (CH4O), glicerol (C3HgO3) e
palmitato de metila (C17H3402) — para representar o biodiesel — foram selecionados pelo
Simulation Basis Environment do software. O 6leo de dendé ndo constava na base de dados,
entretanto este foi representado como um pseudocomponente do triglicerideo tripalmitina
(Cs1Hg80e). O pseudocomponente foi construido e suas propriedades termodindmicas foram
calculadas através do Método de Twu do Aspen HYSYS 7.3 (ASPEN HYSYSS, 2011). Os dados
de entrada para os calculos foram a massa molar da tripalmitina M e a temperatura de ebulicdo
normal T}, sendo este Gltimo obtido do trabalho de Lee, Posarac e Ellis (2011). As propriedades

de todos os componentes estdo listadas na Tabela 3.1.

Tabela 3.1 — Propriedades dos componentes utilizados na simulagéo

Componentes

Propriedades
Metanol*  Glicerol*  Palmitato de Metila®  Tripalmitina

M (kg.kmol™*) 32,04 92,10 270,45 807,33
T, (°C) 64,65 288,9 326,15 409,3°

T, (°C) 239,4 451,9 489,85 581,0°

P, (kPa) 7376 6670 1650 1226¢

V. (m%.kmol™Y) 0,127 0,255 0,837 1,238°
W 0,557 1,508 0,924 0,897°

4Propriedades do banco de dados do Aspen HYSYS 7.3.
b Obtido do trabalho de Lee, Posarac e Ellis (2011).
¢ Obtidos pelo Método de Twu do Aspen HYSYS 7.3 (ASPEN HYSYS, 2011).

Fonte: Elaborada pelo autor.

O modelo de NRTL (Nonrandom Two-Liquid) foi escolhido para representar o
comportamento da fase liquida em virtude da presenca de componentes altamente polares. O
método UNIFAC VLE (Universal Functional Activity Coefficient) foi utilizado para calcular
0s pardmetros de interacdo binaria em falta no banco de dados do software (SANTANA et al.,
2009).
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A cinética de reacdo foi caracterizada no software através da utilizacdo do modelo
de Eley-Rideal, representado pela Equacéo (1) da se¢do 2.4.2 deste trabalho, e dados cinéticos
e de constante de equilibrio experimentais do trabalho de Xiao et al. (2010) para o catalisador
heterogéneo hidrotalcita KF/Ca — Mg — Al. Os dados de k, Kz e K. da Tabela 2.6 da mesma
secdo foram ajustados de acordo com as seguintes equacdes, no formato da equacdo de
Arrhenius (ASPEN HYSYS, 2011):

k = Aje Ex/RT (2)
KB = ABe_EB/RT (3)
K;. = Ace Fc/RT (4)

Em que Ay, Ag e A; sdo os fatores de frequéncia; Ey, Ep e E. as energias de
ativacdo em kJ. kmol~1; R a constante dos gases ideias, em kJ. kmol~1.K~1; e T a temperatura
absoluta em kelvin. Dados de constante de velocidade para a reagéo inversa k_, foram obtidos
da relagdo entre a constante de equilibrio K, e a constante de velocidade para a reagéo direta
k, dada pela Equacéo (5) (FOGLER, 2012). Posteriormente os dados foram ajustados de acordo

com a Equagdo (2) para obtencdo dos parametros A;_ € Ej_..

k—l = K_eq (5)

Neste trabalho foi empregado um modelo de reatores em leito fixo, com parametros
do leito obtidos do trabalho de Xiao et al. (2012), sendo estes a massa especifica das particulas
de catalisador p,, e a porosidade do leito €. Todos os dados necessarios para o desenvolvimento

da simulacdo estdo mostrados na Tabela 3.2.

Apos a insercdo dos dados supracitados, a simulacéo foi desenvolvida introduzindo-
se operacOes unitarias de preparacdo de carga, mistura, reacdo, destilacdo para recuperar 0
alcool em excesso e destilacdo para purificar o biodiesel e a glicerina. A Figura 3.1 apresenta

um diagrama de blocos com as principais etapas do processo.

Tal concepgdo do processo foi influenciada pela configuragdo da planta
heterogénea proposta por West, Posarac e Ellis (2008), ilustrada pela Figura 2.11 e discutida na
secdo 2.4.2. Os detalhes do processo proposto serdo discutidos de forma mais detalhada na

secdo 4 de Resultados e Discusséo.
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Tabela 3.2 — Parametros cinéticos e do leito fixo

Dados Cinéticos e de Constantes de Equilibrio

Ar (m8. kmol™. kg cat.s™1): fator pré-exponencial de k° 8,69 x 10%
Ey (kJ.kmol™1): energia de ativacéo de k° 112923
Ay_, (m®.kmol™t. kg cat.s™"): fator pré-exponencial de k_, 4,31 x10°
Ey_, (kJ.kmol™"): energia de ativacéo de k_, 42747

Ap (m3. kmol™1): fator pré-exponencial de K° 7,63 x 107
Eg (kJ.kmol™1): energia de ativacdo de Kg® - 37536,6
Ac (m3. kmol™1): fator pré-exponencial de K 3,27 x 1010
E; (kJ.kmol™1): energia de ativacdo de K¢ - 61238,9
K. constante de equilibrio a 64,8°Ch 0,289
Parametros do Leito Reacional

pp (kg/m?): massa especifica das particulas' 2306,4

&: porosidade do leito! 0,52

b.c.d.e.f.9.h Xjao et al. (2010); "1 Xiao et al. (2012).

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 3.1 — Diagrama de blocos das etapas do processo simulado
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Figura 3.1 — Diagrama de blocos das etapas do processo simulado (continua)
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Fonte: Elaborada pelo autor.

3.2 Andlise e Projeto dos Equipamentos

Um modelo matematico para analise e projeto de reatores do tipo leito fixo foi
inicialmente desenvolvido, considerando as seguintes hipdteses simplificadoras:

e Regime permanente;

e Modelo de forca motriz linear para transferéncia de massa inter e intraparticular;
e Velocidade intersticial e porosidade constantes;

e Operacdo isotérmica sem dispersao axial.

Tal modelo foi utilizado para estimar as dimensdes do reator que foram inseridas

no software Aspen HYSYS, pois o tipo de reator catalitico disponivel ndo levava em
consideracdo os mecanismos de transferéncia de massa.
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Uma secdo transversal do reator de comprimento dz e area A constantes foi tomada

como volume de controle conforme esquematizado na Figura 3.2.

Figura 3.2 — Volume de controle selecionado para a realizagdo dos balangos
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Um balango molar geral para o i-ésimo componente no reator foi escrito da seguinte
forma:

[acamulo]; = [entradal; — [saida]; + [reage]; (6)

Aplicando esta equacéo para efetuar um balan¢o molar na fase fluida para qualquer

componente, o termo entrada foi avaliado da seguinte forma:
lentradal; = VACy|, = (euACyy)l, (7

Em que V e u sdo, respectivamente, a velocidade espacial média e a velocidade
intersticial para o escoamento no leito, em m.s~1; A a area de secéo transversal, em m?; Cp; a
concentracdo molar do i-ésimo componente na fase fluida, em kmol.m=3. O termo de saida foi
avaliado com o uso de uma Série de Taylor truncada no 2° termo, escrita da seguinte forma
(LUYBEN, 1996):

forar = fi+ () d (®)

Avaliando o termo de saida de acordo com a Equacéo (8), obteve-se:
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0
[saida]; = (euACy;)|, + [& (euACbl-)]

dz+TM 9
Z

O termo TM na Equacéo (9), considerado como um termo de transferéncia de massa
da fase fluida para a fase sélida, foi avaliado de acordo com o Modelo de Forca Motriz Linear
para a Transferéncia de Massa, onde este foi representado pela seguinte equacéo
(CAVALCANTE JR., 1998):
dq

a_tl = K;5ia(Cp; — Cs;) (10)

Em que g; é a concentracdo média do i-ésimo componente na fase adsorvida na
superficie do catalisador em equilibrio com a fase fluida, em kmol.m™3; K, ; 0 coeficiente de
transferéncia de massa na pelicula para o i-ésimo componente, em m.s~1; a a area superficial
por unidade volume de sélido, em m2?.m™3; e C,; a concentragdo molar média na fase fluida
nos poros do catalisador do i-ésimo componente em equilibrio com g;, em kmol.m™3. Para
manter a  consisténcia  dimensional, pois dq;/ot possuia  dimensoes
de kmol/volume de sélidos X tempo, a Equacdo (10) foi multiplicada pelo termo
(1 — €)Adz, que representou o volume de solidos no volume de controle, obtendo-se:

aq

(1- e)Adza—ti = K.;a(Cy; — Cs))(1 — £)Adz (11)

Substituindo as Equacdes (7), (9) e (11) na Equacéo (6), com a hipotese de regime
permanente ([acimulo]; = 0) e considerando que a taxa de reacdo é nula na fase fluida

([reage]; = 0), obteve-se:

0
(euACyl, = (uACyo)l, — | (eudGy)|

dz — K;;a(Cpi — Cs)(1 —€)Adz=0  (12)
z

Rearranjando os termos da Equacdo (12) e aplicando as hipdteses de velocidade

intersticial e porosidade constantes, obteve-se que:

Cy; ~
~ar T (1 - &)Ksia(Cp; — Cgp) (13

A Velocidade Espacial Horaria de Liquido (LHSV) foi definida como (FOGLER,
2012):
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1
LHSV = - = (14)

<|<

Em que v é a vazdo volumétrica, em m3.s~1; e V o volume total do reator, em m3.

Da definicdo de velocidade intersticial e da equacdo da continuidade obteve-se:

(15)

v=VA (16)

Combinando as Equac@es (14), (15) e (16) e a equacdo de calculo do volume do

reator (Volume do Reator = Area da Secio x Comprimento) obteve-se:

LHSV (") X L 1h
= x ( )

3600 s a7

&

Em que L é o comprimento entre tangentes do reator em metros (TELLES, 1996).

Substituindo (17) em (13), obteve-se portanto:

— (LHSV x L)

dCp;
Z

= 3600(1 — €)K;s;a(Cp; — Cs;) (18)

Um balanco molar em regime permanente na fase sélida foi realizado tomando

como partida a Equacao (6). Os termos deste balanco foram avaliados da seguinte forma:

[actmulo]; = 0 (19)
[entrada); = (1 — €)Ky5:a(Cp; — Cs;)Adz (20)
[saida]; = 0 (21)
[reagel; = &pynr.(1— €)Adz (22)

Em que &; € o coeficiente estequiométrico do i-ésimo componente; n o fator de
efetividade interno da particula de catalisador; e 7, a velocidade de reacéo incluindo os efeitos

externos de transferéncia de massa. Substituindo as Equactes (19) a (22) em (6), obteve-se:

Kisia(Cyi — Csp) = &ppnTe (23)
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Finalmente, substituindo a Equacéo (23) na Equacéo (13), teve-se que:
dCy;
— (LHSV x L) a5 3600(1 — &)¢&;ppnre (24)

Considerando a conversdo para uma reacdo em fase liquida, obteve-se (FOGLER,

X=1-2 (25)

Em que C,, € C, sdo concentracdes molares de 6leo na entrada (z = 0) e ao longo
do reator [C, = f(2)], respectivamente. O fator de efetividade externo n, foi definido a partir

da seguinte relacdo r, e a velocidade de reacdo desprezando todos os efeitos da transferéncia de

massa r.
T
Ne=— (26)

E o fator de efetividade interno n foi definido a partir da seguinte relagéo entre r,, e
a velocidade de reagéo considerando os efeitos da transferéncia de massa interna e externa r,;:
Tei
_Tei 27
=5 (27)

A seguinte equacdo foi utilizada para obter os valores de n como fungéo do Mdodulo
de Thiele ¢ (FOGLER, 2012):

1 1 1 28
T=% lanh(3) ~ 3¢ (28)
E ¢ foi calculado pelas seguintes equactes (XIAO et al.,, 2012; WELTY;

RORRER; FOSTER, 2013):

d T
o= -2 € 29
6 /CAODﬂ (29)

Diy 1,17 x 10726(qsM;)"/?

L

(30)
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Em que d,, € o diametro da particula, igual a 0,01 m, valor tipico para um catalisador
industrial (PERRY e GREEN, 2008); D; a difusividade do i-ésimo componente na fase fluida,
emm?.s71; uy aviscosidade dinamica da fase fluida, em Pa. s, calculada com uso do software
Aspen HYSYS (ASPEN HYSYS, 2011); ¢ o fator de associagdo do solvente, igual a 1,9 para
o metanol; M, a massa molar do solvente — o metanol —, em kg. kmol™*; V; o volume molar
do i-ésimo componente na temperatura de ebulicdo, calculado pelo método de contribuicdo de
grupos de Le Bas, em m®. kmol™" (WELTY, RORRER; FOSTER, 2013); Dy; a difusividade
efetiva do i-ésimo componente nos poros do catalisador; & a tortuosidade, igual a 4,1; e 8 a
porosidade na particula do catalisador, igual a 0,0713 (XIAO et al., 2012).

A Equacéo (24) do modelo, juntamente com as Equacdes (1) e (25) a (31), foi
resolvida computacionalmente pelo de método de Runge-Kutta de 4° ordem, implementado no
Software Polymath 6.1 ®, disponivel em versao de teste juntamente com o livro Elementos de
Engenharia das Reaces Quimica de H. Scott Fogler. Foram realizados estudos de caso com
a variacdo dos pardmetros LHSV, razdo molar alcool/6leo m e temperatura isotérmica de reagdo
T. A variacdo destes parametros seguiu 0 mesmo padrdo apresentado no trabalho Xiao et al.
(2012), discutido na sec¢do 2.4.2, de forma a comparar os resultados deste trabalho com os do

autor.

O comprimento entre tangentes do reator L foi obtido da resolu¢do numérica do
modelo como o valor superior a0 maximo em um grafico de conversao do 6leo X versus L no

equilibrio termodinamico X,,, em gque ndo houve mais variacao na conversao. Posteriormente,

eq:
o comprimento L foi utilizado como dado de entrada na simulacdo do processo. Ja o diametro

Dy, foi obtido diretamente da simulagé@o de forma a evitar uma perda de carga excessiva.

Trocadores de calor casco e tubos usados na simulagdo foram dimensionados de
acordo com a ferramenta EDR — Shell&Tube implementada no software e as colunas de
destilacdo a vacuo foram projetadas de acordo com o método Tray Sizing Utility. A unidade
de destilacdo flash foi projetada utilizando o método Vessel Sizing também do software
(ASPEN HYSYS, 2011). O decantador gravitacional utilizado para separar as fases biodiesel e
glicerina foi projetado de acordo com a seguinte equag&o para o calculo do tempo de residéncia
t, em horas necessario para separagédo de fases (McCABE; SMITH; HARRIOT, 2005):
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= —OH (32)
" pa—ps

Em que p, e pp sdo as massas especificas das fases biodiesel e glicerina
respectivamente, em kg.m™3; e u a viscosidade dindmica da alimentacdo do decantador, em
cP. Com o valor de t, foi possivel obter o volume em m? do equipamento. Por fim o diametro
Dy, em metros foi obtido como cinco vezes o comprimento entre tangentes L (McCABE;
SMITH; HARRIOT, 2005).

Bombas foram dimensionadas pelo calculo da poténcia necesséria I, levando em

consideracdo uma eficiéncia de 75%.
3.3 Anélise Econdmica
3.3.1 Estimativas do Capital Total Investido e dos Custos Anualizados

Utilizou-se o procedimento de andlise econdmica disposto em Towler e Sinnot
(2008). Numa primeira etapa foi utilizado o Método Fatorial Detalhado, que possui uma
acurécia de + 30%, para o calculo do Capital Fixo de Investimento (FCI). Este péde ser obtido

pela seguinte equacdo:
FCI =ISBL + OSBL + Cengenharia + Ccontigéncia (33)

Em que o ISBL, conhecido como Inside Battery Limits, incluiu os custos de
aquisicdo e instalacdo de todos os equipamentos de processo da unidade, em US$; o OSBL,
conhecido como Outside Battery Limits, ou Offsite Cost, incluiu os custos de aquisi¢do de
todos 0s equipamentos para suprir utilidades, tanques de armazenagem de matérias primas e
produtos, custos com instalacdo de salas de controle, laboratérios e escritdrios, em US$; o
Cengenharia» CONhecido como Custos de Projeto, ou Home Office Costs, inclui todos os custos
relacionados ao projeto detalhado da unidade, em R$; € 0 Ccontingencia, CONhecido como Custos

de Contingéncia, para permitir variagdes repentinas nos custos do projeto, e que ndo poderiam
ser controladas (PERLINGEIRO, 2005; TOWLER; SINNOT, 2008).
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Tabela 3.3 — Correlages para o calculo do custo de aquisi¢do C, de equipamentos de processo

Equipamento

Correlagtes?

Bombas centrifugas

Cgy = €xp{9,7171 — 0,6019[In(S)] — 0,0519[1n(S)]2}
S = Q(H)O'SF Ce = FrFyCpy

Bombas de engrenagens

Cpu = exp{9,6964 + 0,1986[ln(Q)] + 0,0291[ln(Q)]2}
Ce = FyCgy

Motores elétricos

Py =— 0P e
cM 3300077P77M, e T“BM

np = —0,316 + 0,24016[In(Q)] — 0,01199[In(Q)]?
Ny = 0,80 + 0,24016[In(P5)] — 0,01199(In (P)]?

Cauy = exp{5,8259 + 0,13141[In(Pgs)]
+0,053255[In(Pgp)]% + 0,028628[In(Pey) 3
—0,0035549([In(Pgy)]4}

Fr = 1,00; F), = 1,35

Trocadores de calor AEU

Cpu = exp{11,147 — 0,9186[In(4,)] + 0,09790[In(4,)]?}

Trocadores de calor AES

Com = exp{11,667 + 0,8709[In(4,)] + 0,09005[In(4,)]?}

Condensadores

Cpu = exp{11,147 — 0,9186[In(4,)] + 0,09790[In(4,)]?}

Refervedores

Cpu = exp {11,967 — 0,8709[In(4,)] + 0,09005[In(4,)]?}

P P
F» = 0,9803 + 0,018 (ﬁ) +0,0017 (—) s Fy =a; + (

2 At >bi

100 100

a; = 1,75, bi = 0,3, FL = 1,25, Ce = FPFMFLCBM

Reator

C, = exp{8,9552 — 0,2330[In(W)] + 0,04333[In(W)]?}

Torres de destilacdo

C, = exp{7,2756 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]?}

Decantador

C, = exp{8,9552 — 0,2330[In(W)] + 0,04333[In(W)]?}

Flash

C, = exp{7,0132 — 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]?}

W = T[(DV + e)(L + O,8Dv)eps; FM = 1,00, Ce = FMCV + CPL

Plataformas e escadas

CPL — 300,9(DV)0’63316 (L)0,80161

Pratos da destilagédo

CBT = 4‘68 eXp (0,1739DV); Ce = NTFNTFTTFTMCBT
2,25

FNT = m; FTT = 1,18; FTM = 1,189 + 0’0577DV

aSeider et al. (2009).

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Para o Célculo do ISBL no método fatorial foi necessario inicialmente estimar o
Custo de Aquisigdo f.0.b — Free on Board — (C,) de cada equipamento projetado utilizando os
métodos descritos na secdo 3.2. Os custos de aquisicdo de bombas, trocadores de calor, reatores,
torres de destilagéo, decantador e de destilagdo flash foram estimados de acordo com as
correlagdes dispostas em Seider et al. (2009), mostradas na Tabela 3.3.

Nestas correlacdes, Cgy, € 0 custo bare-modulo de bombas, de motores elétricos e
de trocadores de calor, em US$; S é um parametro que representa uma dimensdo caracteristica
de bombas centrifugas, sendo calculado por intermédio da vazdo volumétrica através da bomba
Q, em gal.min™1, e pela altura de carga H, em ft; p é a massa especifica dos fluidos de
processo, em lb/gal; para as bombas, Fr € o fator de forma para o tipo de rotor, sendo igual a
1 para rotores com um Unico estagio, e Fy, o fator para o material de construcédo, sendo igual a
1,35 para rotores em aco-carbono (Cast Iron); Py, é a poténcia de consumo do motor, e Pg a

poténcia da bomba, em hp; np é a eficiéncia da bomba e n,, a eficiéncia do motor elétrico.

Para trocadores de calor, A, é a area de troca térmica, em ft?; Fp é o fator de pressdo
como fungdo da pressdo manométrica no casco P, em psig, F, o fator de correcdo para o
comprimento dos tubos, e F,, o fator para o material de construcéo, sendo calculado como
funcdo da area de troca térmica A,, e dos parametros a; e b;, que para cascos em ago-carbono

e tubos em ago-inox, iguais a 1,75 e 0,13, respectivamente (SEIDER et al., 2009).

Para reatores, torres de destilacdo, decantador e destilacdo flash, Cy, € o custo bare-
modulo, em US$, como vasos de pressdo; W é a massa do casco e dos tampos, em lb; Dy € 0
didmetro interno do casco e L o comprimento entre tangentes, em ft (TELLES, 1996); e é
espessura de chapa do casco e dos tampos em ft; ps € massa especifica do ago-carbono, igual
a 7750 kg.m™~3 (SEIDER et al., 2009); para vasos de pressdo, F, € o fator para o material de
construcdo, igual 1,0 para o aco-carbono; Cp; € 0 custo bare-mddulo de plataformas e escadas

para as torres de destilagdo, em USS$.

Para pratos de destilacdo, Cz; é 0 custo bare-modulo, em USS$; Fyr € o fator de
correcdo para numero de pratos (para Ny < 20); Fyr 0 fator que leva em conta o tipo de prato,
igual 1,18 para pratos valvulados; e Fr, o fator para o material de constru¢do do prato,

especificado para ser em aco-inox 303 e calculado como fungdo do didmetro interno Dy,.
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Como observado, as colunas de destilacdo e de destilacdo flash, os reatores e o
decantador tiveram seus custos de aquisi¢cdo tomados como funcdo da massa dos cascos e dos
tampos. Portanto, para estes equipamentos, foi necessario considerar o calculo da espessura de
chapa para fabricagdo. Como os reatores e 0 decantador sdo operados a uma pressao acima da
atmosférica — equipamento submetido a pressdo interna —, a espessura de chapa foi calculada
pela seguinte equagdo do codigo ASME, Secdo VIII, Divisdo 1, para cascos cilindricos
(TELLES, 1996):

P,Dy

= C 34
¢ 25, E — 1,2P, + (34)

Em que e é a espessura de chapa, em mm; P, é a pressdo interna de opera¢do do
equipamento, em N.mm™2; Dy, o didmetro interno do casco, em mm; S,,4, a tensdo maxima
admissivel do material, em N.mm™2; E o coeficiente de eficiéncia de solda, considerado igual
a 1 para todos os projetos; e C a margem para corrosdo, considerada igual a 1,5 mm em todos
0s projetos. A espessura de chapa de trabalho foi obtida como sendo igual 1,1 vezes a calculada
pela Equacdo (34) (TOWLER; SINNOT, 2008).

Todavia, para os processos de destilacao, a metodologia de calculo foi alterada, pois
0s equipamentos estiveram submetidos a pressdes absolutas menores que a pressao atmosférica
— equipamentos submetidos a pressdo externa. O método de calculo usado para este caso esta
baseado no cddigo ASME, Secdo VIII, Divisdo 1, sendo em descrito por Telles (1996, p.231-

235) esta completamente descrita no Anexo A.

O custo de aquisicdo do mixer estatico foi estimado com o uso do gréfico disposto
em Peters, Timmerhaus e West (2003), que mostra C, como funcdo do diametro do

equipamento. Tal grafico esta contido no Anexo E deste trabalho.

Os custos de aquisicdo obtidos com as correla¢Ges da Tabela 3.3 foram baseados
em valores para o0 ano de 2006, conforme o Chemical Engineering Plant Cost Index (CE =
499,6). Ja o custo de aquisi¢cdo no grafico do Anexo E esteve baseado em valores de Janeiro de
2002 (CE = 390,4). Para corrigir a defasagem de precos devido a inflagéo entre os anos de 2002
e 2014 ou 2006 e 2014, os valores calculados de C, foram corrigidos conforme a equacgéo
(COKER, 2007):

CE (2014)
CE (2006 ou 2002)

C,(2014) = C,(2002 ou 2006) X (35)
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Em que C.(2014) é o custo de aquisicio referente ao ano de 2014, em US$;
C.(2002 ou 2006) é o custo de aquisicao obtido pelo grafico de Peters, Timmerhaus e West
(2003) ou pelas correlacbes da Tabela 3.3 para os anos de 2002 ou de 2006, respectivamente,
em US$; e CE (2014) o indice para Julho de 2014, igual a 576,9 (CHEMICAL
ENGINEERING, 2014).

O ISBL total da unidade foi finalmente calculado pela seguinte equacéo do método
fatorial (TOWLER; SINNOT, 2008):

i=N =N
ISBL=ZC”-(1+1§,+fer+fi+fc+fs+fl)i=ZISBLi (36)
i=1 i=1

Emque f,, fer, fir fo. fs € f1, S0 os fatores que contribuem individualmente para
0 custo total instalacdo de cada equipamento, mostrado na Tabela 3.4, juntamente com seus
valores; C,; € 0 custo de aquisi¢do do i-ésimo equipamento da unidade, corrigido para o ano

base de 2014; e N o ultimo equipamento de processo contabilizado.

Tabela 3.4 — Fatores tipicos para a estimativa do ISBL

Fatores Valores?
fp- tubulagdes 0,8
fer: SOErgUIMento 0,3
fer: instalacOes elétricas 0,2
fi: instrumentacg&o e controle de processos 0,3
fc: trabalho de engenharia civil 0,3
fs: estruturas e prédios 0,2
f1: atrasos, isolamento térmico e pintura 0,1

@Towler e Sinnot (2008).

Fonte: Elaborada pelo autor.

OSBL, Cengennaria © Ceontingencia TOram estimados como sendo iguais a 30% do
ISBL, 20% do somatorio do ISBL com o0 OSBL, e 10% do somatorio do ISBL com 0 OSBL,
respectivamente. O Capital de Giro W, que é definido como o custo adicional além do custo
de instalacdo, e que € necessario para ao start up da unidade e opera-la até esta comecar a gerar
receita, foi estimado como 15% do ISBL. O Investimento Total (I7or4;), Necessario para

construir e dar o start up na unidade, foi entdo calculado pela seguinte equacgéo:
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ITOTAL == FCI + WC (37)

Os Custos Anualizados do Investimento Total (AEC), definido como o custo anual
do investimento total, foi calculado pela seguinte equacdo (SANTANA et al., 2009):

(1+ D)

AEC = IroralL A+ -1

(38)
Em que AEC representa custo equivalente anual, em US$; n é o tempo médio de
vida atil dos equipamentos, em anos; e i é a taxa de juros anual. Para este trabalho, foi tomado
um tempo de vida util igual a 15 anos, e uma taxa de juros anual igual a 20% (i = 0,2) (LEE;
POSARAC; ELLIS, 2011; LIMA, 2013; TASIC; STAMENKOVIC; VELIKOVIC, 2014).

3.3.2 Custos Variaveis e Fixos de Producéo

Os Custos Variaveis de Producdo (VCOP) — ou Custos Diretos —, em US$ e com
um ano operacional de 360 dias, foram calculados considerando 0s custos de matérias primas,
catalisador e utilidades, enquanto que as Receitas (R;) anuais foram calculadas com uso das

precificacbes de mercado para o biodiesel e a glicerina.

Ja os Custos Fixos de Produ¢do (FCOP) — ou Custos Indiretos — foram calculados
a partir dos seguintes itens: méo de obra operacional, estimada a partir do grafico do Anexo F
deste trabalho; custos de supervisdo, calculados como 25% dos custos de operacgéo; custos de
manutencdo e reparos, que foram tomados como sendo iguais a 6% do capital total investido
(ZHANG et al., 2003b); despesas corporativas, que foram estimadas como sendo iguais a 65%
dos custos de operacdo mais supervisao; e custos com seguro da unidade, que foram tomados
como 2% do ISBL.

3.3.3 Margem e Lucros

A Margem Bruta (MB) foi calculada a partir da receita total obtida com a venda do
biodiesel e da glicerina (R¢ota1 = Rpiodieset T Rgiicering) MENOS 0 CUSto com matérias primas
(Crnatprim) de acordo com a seguinte equacao (PERLINGEIRO, 2005; TOWLER; SINNOT,
2008):

MB = Riotar — Cmatprima (39)
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Os Custos de Producédo (CCOP), também chamados de Cash Costs of Production,
foram entéo calculados de acordo a seguinte equacdo (TOWLER; SINNOT, 2008):

CCOP = VCOP + FCOP (40)

O Lucro Bruto (LB) foi entdo calculado através da equacdo abaixo
(PERLINGEIRO, 2005; TOWLER; SINNOT, 2008):

LB == Rtotal - CCOP (4‘1)

Neste trabalho, o regime tributario praticado no Brasil foi utilizado para o célculo
do fluxo de caixa livre do empreendimento. Do lucro bruto foram deduzidos os impostos
PIS/PASEP (Programa de Integracdo Social) juntamente com o COFINS (Contribuicdo para o
Financiamento da Seguridade Social) — PIS & COFINS — e o ICMS (Imposto Sobre
Mercadorias e Servicos). A depreciacdo foi calculada conforme modelo linear para obter o
Lucro Liquido antes do Imposto de Renda (LAIR) (PERLINGEIRO, 2005):

LAIR = LB — PIS & COFINS — ICMS — depreciagao (42)
Em que:
depreciacdo = (1/n)(ISBL + OSBL) (43)

O Lucro Liquido ap6s Impostos (LL) foi obtido pela dedu¢do do Imposto de Renda
sobre Pessoa Juridica (IRP]) e da Contribuicdo Social sobre o Lucro Liquido (CSLL):

LL = LAIR — IRP] — CSLL (44)
3.3.4 Valor Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR)

As receitas obtidas com a venda do biodiesel e da glicerina foram consideradas
como entradas no caixa do empreendimento. O fluxo de caixa liquido, quando plotado ao longo
do tempo, mostrou uma previséo do fluxo de caixa acumulado sobre o tempo de vida do projeto
(TOWLER; SINNOT, 2008). A Figura 3.3 mostra um esboco de tal diagrama, adaptado de
Peters, Timmerhaus e West (2003).
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O tempo de Payback Simples (PBS) foi definido nesta curva como sendo o tempo
necessario para que o fluxo de caixa acumulado fosse capaz de retornar o Investimento Total

(Itora)- O PBS também foi definido de acordo com a seguinte equacéo:

ITOTAL

PBS =
LL

(45)

Figura 3.3 — Diagrama de fluxo de caixa liquido de um empreendimento

Fluxo de Caixa (FC) 1 . .
(FC) Tempo de Vida do Projeto

|

Recuperacéo do Capital de
Giro e do Custo do Terreno

Periodo Tempo de Payback
de Simples (PBS)

1
1
1
1
1
Construgéo I

Fim do Projeto 1
<—|—' Tempo

Terreno ~l n
Capltal leo B Investimento
Total

Investlmento Capltal de
Giro

- ITOTAL

Fonte: Elaborada pelo autor.

Os valores correspondentes ao diagrama de fluxo de caixa (FC), quando
distribuidos ao longo do tempo de vida atil do projeto, corresponderam a valores futuros —
Valor Futuro (VF). No entanto, em anélise econdmica de projetos, é interessante saber o Valor
Presente (VP) para cada valor de VF, pois o dinheiro recebido nos primeiros anos de um projeto
é mais valioso do que se 0 mesmo for recebido em anos posteriores, sendo que este “valor do
dinheiro no tempo” varia de acordo com a equagdo dos juros compostos. Para um dado valor
presente VP em um ano j, o valor futuro VF foi obtido pela seguinte equagdo (TOWLER,;
SINNOT, 2008; BREALEY; MYERS; ALLEN, 2011):

VF =VP(1+i)/ (46)
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Em que i é a taxa de juros, citada na se¢do 3.3.1, e também chamada de Taxa
Minima de Atratividade (TMA), correspondeu a um “custo de oportunidade” em investir um
VP para se obter um VF. O valor presente pdde ser entdo obtido a partir da Equacédo (46) da

seguinte forma:

po VF
(1 +0)/

(47)

Em que o termo (1+i)~/ é denominado fator de desconto. Ou seja, VF é
descontado em (1 + i)~/ para se obter o valor de VP. O Valor Presente Liquido (VPL) do
projeto foi a soma de valores presentes de um fluxo de caixa FC, somado ao negativo valor do
investimento total I7or4., Sendo dado pela seguinte equacdo (BREALEY; MYERS; ALLEN,
2011):

VF
(1+10)/

j=n
VPL - - ITOTAL + Z (48)
j=1

Em que o VPL correspondeu ao valor total do fluxo de caixa durante o tempo de
vida atil n do projeto trazido para um valor presente. Um projeto — ou um investimento — deve
ser aceito se o VPL for positivo, e rejeitado se este for negativo (ROSS; WESTERFIELD;
JORDAN, 2008).

Fixando o VPL igual a zero na Equacéo (48), foi possivel obter uma taxa de juros i
méaxima, acima da qual o VPL seria negativo. Esta taxa de juros maxima, na nomenclatura
financeira, € conhecida como Taxa Interna de Retorno (TIR) (ROSS; WESTERFIELD;
JORDAN, 2008). A TIR é um importante parametro em analise econdmica de projetos, pois
indica um meio seguro de comparar diferentes alternativas de investimentos que estejam
disponiveis (TOWLER; SINNOT, 2008). Logo, para um ou mais projetos — ou alternativas de
investimento —, aquele que possui um maior valor para a TIR serd& o mais viavel
economicamente. Portanto, foi possivel obter a seguinte equacgéo, a partir da Equacdo (48), que
foi utilizada para o calculo da TIR no projeto desenvolvido neste trabalho:

j=n

I +2 v =0 49
]:
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Em que a equac&o foi resolvida por tentativa e erro em uma planilha de célculo para
encontrar o valor da TIR. A partir da Equacdo (49), foi possivel obter a equacdo seguinte para

o célculo do tempo de Payback Descontado (PBD) do projeto:

j=PBD

I VF
TOTAL = N
ijl 1+

Em que PBD foi o tempo necessario para que o fluxo de caixa acumulado fosse

(50)

capaz de retornar o investimento total I7o74;, levando em consideragéo a taxa juros i. Como
cada termo do fluxo de caixa VF é descontado pelo fator (1 + i)™/, o PBD tende a ser maior
gue o PBS. No entanto, como o primeiro leva em consideracao o custo de oportunidade inerente

a qualquer investimento, este tende a ser mais realistico que o segundo.
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4 RESULTADOS E DISCUSSAO
4.1 Simulacéo do Processo
4.1.1 Carga e Preparacao

A unidade foi idealizada utilizando o software com uma base de célculo de 8000
kg.h~! de 6leo dendé e metanol, onde a Figura 4.1 demonstra o Diagrama de Fluxo de Processo
(PFD) construido a partir dos resultados da simulacdo. As correntes Oleo e Metanol foram
impelidas nas bombas centrifugas P-100 e P101 até uma pressdo de 1 MPa (1000 MPa),

condicdo esta de pressdo utilizada no trabalho experimental de Xiao et al. (2012).

Em virtude da viscosidade do 6leo ser maior do que 100 cSt, a bomba P-100
especificada como do tipo centrifuga nao seria adequada para esta aplicacdo (SEIDER et al.
2009). Todavia, o software ndo possuia outros modelos implementados de bombas, sendo que
a bomba P-100 foi especificada como sendo do tipo centrifuga somente para o calculo da
poténcia W, que para qualquer maquina de fluxo, depende somente das pressdes de entrada e
saida e da vazdo volumétrica (KORETSKY, 2007). Portanto, uma bomba de engrenagens foi
selecionada em termos de projeto (MATTOS; FALCO, 1998).

Posteriormente, as correntes 1 e 3 foram misturadas no mixer estatico M1X-100,
sendo este um equipamento adequado para realizar misturas de espécies que tendem a formar
sistemas bifasicos, como € o caso de Gleos vegetais e alcoois (NOUREDDINI; HARKEY;
MEDIKONDURU, 1998). A corrente 4 formada no mixer foi entdo aquecida no trocador de
calor casco e tubos E-101 até a temperatura de reacdo na corrente 5*, utilizando para isso a

corrente de vapor d’agua saturado Vaporin a 250°C.
4.1.2 Sistema Reacional

A principio uma simulacgdo auxiliar foi construida utilizando o Aspen HYSY'S para
calcular a difusividade, dada pela Equacdo (30) da secdo 3.2. A Figura 4.2 demonstra um PFD
desta simulagio, em que as correntes Metanol* e Oleo* s&o misturadas no mixer estatico MIX-
100* para formar a corrente 5**. Esta corrente foi empregada para simular a corrente 5* na
Figura 4.1, de modo a calcular a viscosidade p; da fase fluida nas mesmas condigOes de razao
molar alcool/6leo m e de temperatura T utilizadas no trabalho de Xiao et al. (2012), e

consequentemente calcular a difusividade D; para cada componente quimico.



Figura 4.1 — Diagrama de fluxo de processo (PFD)
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P-104
‘ _ ‘;ﬂ:a Torre
¥ RCY-1 s E-102 Energias
@ Q S
9 P-103 10 " l 2 p0s Energiali
VaporOut Energia7 13 15
Energiad V-100 - 18
P-100 E'“’} PER-100 102 e Energias .
Metanol 1 _’E 4 © 5" 5 & % Q?J::te Energial2
MIX-100 Energia3 Energias T-101 19
Energial E-100
P-101 o — =t
Ea Vaporin Energiaé
Oleo 5 2 [ T-100 p-106  E-103 z
< v-101
Energia2 7 14 ? 16 21 yLv.100 22
Energia10 Biodiesel Energia13
Glicerina
Corrente Oleo  Metanol 1 2 3 4 5* 5 Vaporin 7 11 Agua 13 14 Biodiesel Glicerina
Componente Fria
Tripalmitina | 1,000 0,000 0,000 1,000 1,000 0,590 0,590 0,016 0,000 0,024 0,024 0,000 0,027 0,000 0,0002 0,0000
Metanol 0,000 1,000 1,000 0,000 0,000 0,410 0,410 0,341 0,000 0,005 0,006 0,000 0,002 0,032 0,0001 0,0033
Palmitato 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0577 0,000 0872 0,872 0,000 0,970 0,003 0,9997 0,0015
Glicerol 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,066 0,000 0,099 0,099 0,000 0,000 0,964 0,0001 0,9953
Agua 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,000 1,000 0,000 0,000 0,0000 0,0000
M (kg.h~1) | 8000 969,6 969,6 8000 8000 13553 13553 13553  208,0 8973 8973 27872 8056 916,9 7433 883,9
T(°C) 28,0 28,0 284 280 900 548 648 64,8 250 1554 40,0 28,0 40,0 40,0 180,8 150,0
P(kPa) 101,3 101,3 1000 1000 1000 1000 1000 913,8 39,8 50,0 400,0 400,0 100,0 100,0 10,0 10,0

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 4.2 — PDF para o0 processo de mistura

—_—
SET-1 9 Metanol*

MIX-101* SPRDSHT-1

— ]

Oleo*
Fonte: Elaborada pelo autor.

A unidade l6gica SET-1 na Figura 4.2 foi empregada para o célculo da vaz&o molar
na corrente Metanol* a partir da raz&o alcool/6leo e da vazdo molar na corrente Oleo*, dada
pela simulacdo descrita na Figura 4.1. Ja a unidade SPRDSHT-1 foi usada como uma planilha
de célculo para obter os valores de difusividade D; (ASPEN HYSYS, 2011).

A Tabela 4.1 mostra os resultados para o volume molar do i-ésimo componente na
temperatura de ebulicdo V;, calculados pelo método de Le Bas citado na secdo 3.2 deste
trabalho. As Tabela 4.2 a 4.6 mostram os resultados para a difusividade D; utilizados na

simulacéo do reator.

Tabela 4.1 — Resultados para o volume molar na temperatura de ebulicéo

Componente Tripalmitina Metanol Palmitato  Glicerol

V; (m3/kmol ) 1,183 0,037 0,096 0,396

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 4.2 — Resultados para a difusividade em diferentes razdes alcool/6leo a 298 K

Componente  Tripalmitina Metanol Palmitato Glicerol
m D; (m?/s)
4,57 2,634x 10 2106x 101 1,187x 101 5083 x 101t
9,16 3,927 x 10" 3141x10%° 1,770x 10 7,759 x 101!
13,7 5314 x 101 4,250x 100 2,396 x 10 1,026 x 100
22,9 8,233x 10 6,584x 10 3,711x 101 1,589 x 1010

Fonte: Elaborada pelo autor.



Tabela 4.3 — Resultados para a difusividade em diferentes raz6es alcool/6leo a 318 K

Componente  Tripalmitina Metanol Palmitato Glicerol
m D; (m*/s)
4,57 4,061 x 10 3,248x101° 1,831x10%° 7,837x 10
9,16 6,025 x 10 4,818 x 101 2,716 x101® 1,163 x 101°
13,7 8,121 x 10 6,495x 10"  3,661x107%° 1,567 x 1070
22,9 1,251 x 10 1,001 x10° 5640x101 2,415x 1070

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 4.4 — Resultados para a difusividade em diferentes razGes alcool/éleo a 328 K

Componente Tripalmitina Metanol Palmitato Glicerol
m D; (m?/s)
4,57 4,929 x 101 3,942 x 1010 2222x10° 9512 x 101!
9,16 7312 x 101 5848 x 101 3296 x 10 1,411 x 10719
13,7 9,855 x 101 7882x 10  4443x101° 1,902 x 1010
22,9 1,518 x 1010 1,214 x 10°° 6,844 x 101° 2930 x 1010

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 4.5 — Resultados para a difusividade em diferentes razGes alcool/éleo a 338 K

Componente  Tripalmitina Metanol Palmitato Glicerol
m D; (m?/s)
4,57 5,937 x 101! 4748 x 100  2677x10%° 1,146 x 1010
9,16 8,813x 10 7,048x 10 3,973x10%° 1,701 x 101°
13,7 1,188 x 10° 9503 x 10 5357x 101 2,293 x 10710
22,9 1,832x10%°  1465x10° 8,257 x 101 3,535x 10710

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 4.6 — Resultados para a difusividade em diferentes raz6es alcool/6leo a 347 K

Componente Tripalmitina Metanol Palmitato Glicerol
m D; (m?/s)
4,57 7,196 x 101 5755x 1010 3244x 10 1,389 x 10710
9,16 1,058 x 1010 8,465 x 1010 4771 x 10 2,043 x 10710
13,7 1,417 x 10  1,134x10° 6,390 x 10 2,735 x 1010
22,9 2,163 x 1010 1,730 x 10°° 9,752 x 101  4,175x 101

Fonte: Elaborada pelo autor.

Os resultados da resolucdo numérica do modelo matematico para os reatores

apresentado na secdo 3.2 estdo mostrados na Figura 4.3 a 4.5.

A Figura 4.3 demonstra que o decréscimo do LHSV aumenta os valores de
conversdo ao longo do reator. Este comportamento se explica pelo fato de que o LHSV é o
inverso do tempo espacial, como definido na se¢do 3.2. E sendo este igual ao tempo de
residéncia médio das moléculas no reator, quanto menor os valores de LHSV, maiores seréo 0s

valores de conversdo ao longo do reator, como mostrado pelos perfis.

Figura 4.3 — Variacdo do LHSV.T =343 K em = 22,73

1 o e o o m e o o o o o L
0,9
08 ™
0,7
0,6 / / ——0,25 h-1
< 0,5 —8—0,76 h-1
0,4 —&—1,53 h-1
03 ——2,04 h-1
0.2 2,55 h-1
0,1
0
0 10 20 30 40
L (m)

Fonte: Elaborada pelo autor.



Figura 4.4 — Variagdo da razéo alcool/6leo m. LHSV = 0,25 h™teT =338 K
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4.5 — Variagédo da temperatura T. LHSV = 0,25 h™1 e m = 22,73
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Na Figura 4.4 observa-se que, quanto maior razao molar alcool/6leo, maiores seréo
as conversdes ao longo do reator, pois a reacdo de transesterificacdo tende para um equilibrio
termodinamico. Por fim, na Figura 4.5, verificou-se que 0 aumento de temperatura favoreceu o
aumento dos valores dos parametros cinéticos e da constante de equilibrio, estando esta ultima

relacionada ao deslocamento do equilibrio termodinamico no sentido dos produtos.

Os perfis de concentracdo obtidos da resolucdo do modelo mostraram
comportamentos semelhantes aqueles do trabalho de Xiao et al. (2012) mostrados na se¢édo

2.4.2, fato este que garantiu a consisténcia do modelo proposto.

A partir da analise das Figuras 4.3 a 4.5, foi possivel concluir que o comprimento
entre tangentes ideal para um reator em leito fixo L, usado na simulacdo do processo, deveria
ser igual 40 m, de forma a garantir a maxima conversao no equilibrio termodinamico X, igual
a 0,996. No entanto, em funcdo das limitacdes do software em considerar os efeitos de
transferéncia de massa, foi obtida uma conversdo de 0,973 no reator PBR-100 da Figura 4.1,
fato este que ndo tornou inconsistente o modelo de simulagao, pois a conversdo obtida esteve
muito proxima dos valores experimentais obtidos por Xiao et al. (2012). O diametro do reator
Dy, como um tubo na escala IPS (Iron Pipe Size), igual 14 in (0,356 m), foi obtido da simulagéo
de modo a permitir uma perda de carga de 6,46 psi (44,56 kPa), menor que o valor de 10,0 psi
dado por regra heuristica industrial (KERN, 1965).

Apos analise dos resultados presentes na Figura 4.4, optou-se por trabalhar com
uma razdo acool/éleo m de 17,5 no processo simulado, no intuito de garantir conversao de
0,973 no reator e, consequentemente, uma alta pureza para o biodiesel produzido a jusante.
Pbde-se concluir também, a partir dos resultados apresentados na Figura 4.5, que a reagdo de

transesterificagcdo ocorreu de modo isotérmico a 338 K (64,8°C).
4.1.3 Recuperagédo do Metanol

A corrente 5 do reator alimentou coluna de destilacdo T-100 com 5 estagios tedricos
para reciclar o alcool em excesso até o mixer. Esta coluna foi operada a vacuo, com uma pressao
absoluta de 50 kPa no refervedor para evitar degradacdo térmica dos componentes (ZHANG
et al., 2003a). A corrente de topo 8, constituida de metanol quase puro, foi entdo reciclada para
0 MI1X-100. A corrente 7, aquecida no fundo da coluna, foi utilizada para pré-aquecer a corrente
3 de 6leo no trocador E-100 no intuito de facilitar o processo de mistura no mixer estatico,

configurando-se assim uma integracao energética no processo.
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4.1.4 Purificagéo do Biodiesel

A corrente 7, constituida majoritariamente de palmitato de metila e glicerina, foi
bombeada com o auxilio da bomba centrifuga P-103, resfriada com &gua no trocador E-02 até

40°C e enviada para o decantador V-100, no intuito de separar as fases biodiesel e glicerina.

A corrente 13 de liquido leve, composta majoritariamente de palmitato de metila,
foi entdo bombeada com o auxilio da bomba P-104 até a coluna de destilacdo T-101,
dimensionada com 12 estagios tedricos. Esta coluna, operada também a vacuo com uma pressao
absoluta de 10 kPa para evitar a maxima de temperatura de degradacdo térmica dos
componentes, igual a 250°C segundo o trabalho de West, Posarac e Ellis (2008), foi utilizada
para purificar o palmitato de metila com intuito de formar a corrente Biodiesel com uma pureza
de 99,97% m/m, estando este valor de acordo com a especificacio da ANP (RESOLUCAO

ANP N° 45, 2014). As correntes 17 e 19 foram consideradas como residuos.
4.1.5 Purificacdo da Glicerina

A corrente 14 de glicerina como liquido pesado foi bombeada com o auxilio da
bomba P-105 e enviada a unidade de destilacdo flash a vacuo V-101, operada a 10 kPa de
pressdo absoluta, onde foi obtida a corrente de Glicerina com uma pureza de 99,53% m/m.
Também para este caso, a bomba P-105 foi especificada na simulacdo como do tipo centrifuga,
mas no projeto uma bomba de engrenagens foi escolhida (MATTQOS; FALCO, 1998).

4.2 Projeto e Especificacbes de Equipamentos

Embora a simulacéo representada pela Figura 4.1 mostrasse um Unico reator PBR-
100, foram considerados em termos de projeto dois reatores em paralelo com caracteristicas
geométricas e com valores dos parametros de leito fixo idénticos. Esta escolha se justifica pelo
fato de que o catalisador proposto por Xiao et al. (2010) tende a perder sua atividade, com
reducdo na conversdo do 6leo de dendé ao longo do tempo, como discutido na se¢do 2.4.2.
Logo, no processo industrial proposto, foi fixado um prazo maximo de trinta dias para operacao
de um reator com uma carga de catalisador. Apés este periodo, o fluxo a montante do reator
teria sua diregdo alterada para alimentar outro reator. Porém, o primeiro entraria em processo
de parada para troca de catalisador. Este processo se repetiria em ciclos, de modo a manter o
processo global em regime permanente. A Figura 4.6 mostra um Diagrama de Instrumentacéo

e Tubulacédo (P & ID) para os dois reatores em paralelo em dois casos.
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Figura 4.6 — Diagrama de instrumentacéo e tubulacdo para os dois reatores em paralelo
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Fonte: Elaborada pelo autor.

No Caso 1 as valvulas solenoides VVLV-100 e VLV-101 encontram-se fechadas, de
tal forma a permitir a troca de catalisador no reator PBR-100 (1), com a reacdo de
transesterificacdo ocorrendo no reator PBR-100 (2). De modo inverso, no Caso 2 as valvulas
solenoides VLV-102 e VLV-103 estdo fechadas, com a troca de catalisador ocorrendo no reator
PBR-100 (2) e a reacdo ocorrendo no PBR-100 (1).

Uma possivel destinacdo para o catalisador gasto, por hipOtese, seria sua
regeneracdo pela utilizacdo de uma corrente de vapor superaquecido. A hipétese se justifica no
fato de que o catalisador perde sua atividade pela adsorcéo do glicerol sobre sua superficie,
reduzindo a quantidade de sitios ativos. Como a glicerina é uma substancia polar e hidrofilica,
0 uso de vapor poderia ser uma alternativa para recuperar os sitios ativos perdidos. No entanto,

mais estudos devem ser realizados para confirmar ou refutar esta ideia.
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O ago-carbono foi selecionado como material de construgdo para os reatores, pois
os fluidos processados na unidade ndo foram considerados corrosivos (TELLES, 2003).

Os trocadores de calor casco e tubos E-100, E-101, E-102 e E-103 foram
dimensionados de acordo com a ferramenta EDR — Shell&Tube, como descrito na secéo 3.2,
para obtencdo das dimens@es: didmetro externo do casco ¢, como um tubo na escala IPS,
diametro externo dos tubos ¢, na escala BWG (Birmingham Wire Gauge), nimero de tubos
N;, comprimento dos tubos L;, e a &rea de troca térmica A; (KERN, 1965; ASPEN HYSYS,
2011). Os trocadores E-100 e E-101 foram especificados como do tipo AEU, em virtude das
pressdes elevadas de operacdo nas correntes de alimentacéo, equanto que os trocadores E-102
e E-103 foram especificados como do tipo AES, segundo a norma TEMA (Tubular Exchanger
Manufacturers Association) (KERN, 1965; PERRY e GREEN, 2008). Esta classe de trocador,
ideal para intervalos de temperatura maiores do que 50°C, possui um cabecote flutuante que

evita problemas relacionados a tensdes térmicas no casco (TELLES, 1996).

Os condensadores das colunas de destilacdo T-100 e T-101 foram especificados
segundo as mesmas dimensdes usadas para os trocadores E-100 a E-103 e como do tipo AEU
segundo a norma TEMA. Os refervedores destas colunas foram especificados segundo as
mesmas dimensdes e como do tipo AKT também segundo a norma TEMA (PERRY e GREEN,
2008). Cascos, espelhos e tampos foram especificados para serem construidos em ago-carbono
em todos os trocadores, condensadores e refervedores, ao passo que os tubos foram
especificados para serem em aco-inox (TELLES, 2003).

Para todos os trocadores de condensadores, 0 passo triangular foi escolhido, pois

fluidos de processo ndo foram considerados incrustantes (KERN, 1965).

As colunas de destilacdo foram projetadas de acordo com o método Tray Sizing
Utility do software para o calculo do didmetro da torre Dy, espagamento entre os pratos T'S e 0
namero de valvulas por prato N,. Os pratos valvulados foram escolhidos para as colunas de
destilacdo em virtude das baixas perdas de carga em cada prato, requeridas para operacoes a
vacuo. A unidade de destilacdo flash V-101 foi projetada pelo céalculo do diametro Dy, e 0
comprimento entre tangentes L (ASPEN HYSYS, 2011). O aco-carbono foi escolhido como
material de construcdo de cascos em operagdes de destilacdo e o aco-inox foi escolhido como
material de construcdo de pratos (TELLES, 2003).
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O decantador V-100 para separar as fases biodiesel e glicerina foi projetado de
acordo com o método descrito na secdo 3.2. O aco-carbono foi escolhido como material de
construcdo (TELLES, 2003).

As vazOes massicas de vapor saturado para aquecimento no trocador E-101, nos
refervedores das colunas T-100 e T-101, bem como as vazdes volumétricas de agua de
refrigeracdo no trocador E-102 e nos condensadores das colunas foram estimadas pelo projeto
térmico destes equipamentos. J& as vaz6es massicas de vapor para aquecimento no reator PBR-
100 e no flash V-101 foram estimadas a partir das cargas térmicas fornecidas pela simulacao e
pela seguinte equacao de balanco de energia (KORETSKY, 2007):

Q

1)

msv
Em que i, € a vazio massica de vapor saturado, em kg/h; Q a carga térmica, em
kj/h; e AH_,? a entalpia de vaporiza¢io do vapor d’agua.

As Tabelas 4.7 a 4.12 mostram os resultados de todos o0s projetos de equipamentos,

bem como algumas especificacbes de operacao.

Tabela 4.7 — Poténcias para as bombas

Identificadores

Dimenséo
P-100 P-101 P-102 P-103 P-104 P-105 P-106

W, (kW): poténcia 0,413 3,02 212 141 247 104 0,09

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 4.8 — Dimensdes, especificacdes e condi¢des de operacao dos reatores

Identificador Dimensoes, condicOes de operacdo e especificacbes  Valores

PBR-100 Dy (m): didmetro interno 0,30
L (m): comprimento 40,0
m. (kg): massa de catalisador 3129
Q (kW): carga térmica 1926
Mg, vazao massica de vapor para aquecimento 3758
Material de construcéo Aco-carbono

Fonte: Elaborada pelo autor.



Tabela 4.9 — Dimensdes e condicdes de operacdo para colunas de destilagdo

Dimensoes e condi¢des de operacao

Identificadores

T-100 T-101
N nimero de estagios 5 12
Razéo de refluxo 0,01 0,09
Recuperacdo no produto de topo (%) 99 99,5
Dy (m): didmetro da coluna 0,914 1,37
TS (m): espacamento entre pratos 0,610 0,610
N,,: numero de valvulas por prato 69 188
Material de construcdo do prato Ac0-inox Ag0-inox

Material de construcao

Aco-carbono

Aco-carbono

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 4.10 — Dimens0es e especifica¢Oes para trocadores de calor

Dimensoes e especificacdes

Identificadores

E-100 E-101
¢. (m): didmetro do casco 0,273 0,273
¢ (mm): diametro dos tubos/BWG 19,05/BWG 14  19.05/BWG 14
L; (m): comprimento dos tubos 3,75 1,2
N;: numero de tubos 64 40
A, (m?): area de troca térmica 14,58 2,69
Classe na norma TEMA AEU AEU
Tipo de passo Triangular Triangular

Material do casco, dos espelhos e dos tampos

Aco-carbono

Aco-carbono

Material dos tubos Aco-inox Aco-inox
E-102 E-103
¢, (m): diametro do casco 0,406 0,219

¢ (mm): diametro dos tubos/BWG

L¢ (m): comprimento dos tubos

N;: numero de tubos

A; (m?): area de troca térmica

Classe na norma TEMA

Tipo de passo

Material do casco, dos espelhos e dos tampos
Material dos tubos

19,05/BWG 14
3,3

160

29,6

AES
Triangular
Aco-carbono
Aco-inox

19.05/BWG 14
3,75

28

5,93

AES
Triangular
Aco-carbono
Aco-inox

Fonte: Elaborada pelo autor.



Tabela 4.11 — Dimens0es e especificacbes para condensadores e refervedores

Dimensoes e especificacdes dos condensadores

Identificadores

T-100 T-101
¢, (m): diametro do casco 0,273 0,273
¢ (mm): diametro dos tubos/BWG 19,05/BWG 14 19,05/BWG 14
L (m): comprimento dos tubos 3,75 1,2
N;: numero de tubos 64 40
A, (m?): area de troca térmica 14,58 2,69
Qagua (m?/h): vazdo de dgua de refrigeragéo 8,88 x 10* 4,10 x 10*
Classe na norma TEMA AEU AEU
Tipo de passo Triangular Triangular

Material do casco, dos espelhos e dos tampos

Aco-carbono

Aco-carbono

Material dos tubos Aco-inox Aco-inox
Dimensdes e especificagdes dos refervedores T-100 T-101

¢. (m): didmetro do casco 1,2 0,95

¢ (mm): didmetro dos tubos/BWG 19,05/BWG 14  19,05/BWG 14
L; (m): comprimento dos tubos 3,5 3,2

N¢: nimero de tubos 759 649

A, (m?): area de troca térmica 158,7 124,1

Mg, vazdo massica de vapor no refervedor 3188 3486

Classe na norma TEMA AKT AKT

Tipo de passo Triangular Triangular

Material do casco, dos espelhos e dos tampos
Material dos tubos

Aco-carbono
Ac0-inox

Aco-carbono
Ac0-inox

Fonte: Elaborada pelo autor.
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Tabela 4.12 — Dimens0es e condi¢des de operacdo para o decantador e o flash

Identificadores Dimensdes e Condigdes de Operagdo  Valores
V-100 t, (h): tempo de residéncia 0,46

Dy (m): diametro do decantador 1,09

L (m): comprimento do decantador 5,45

Material de construcéo Aco-carbono
V-102 Dy (m): diametro do Flash 0,457

L: altura do flash 2,52

Q (kW): carga térmica 7,79

my,: vazdo méssica de vapor 14,41

Material de construcéo Aco carbono

Fonte: Elaborada pelo autor.
4.3 Analise Econbmica
4.3.1 Capital Total Investido e Custos Anualizados

A Tabela 4.13 mostra os resultados para C., ISBL, OSBL, Cengennaria:
Ceontinganciar WC, FCI, Irors, € AEC. Adicionalmente, a Figura 4.7 mostra as percentagens
de contribuicdo de cada equipamento com ISBL; em relacdo ao ISBL total, em que os trocadores
de calor, incluindo condensadores e refervedores, responderam pelo maior percentual de
participacdo, igual 61,9%. Isso se deve ao fato de que o processo opera com 0 uso de oito
trocadores de calor, incluindo condensadores e refervedores, sendo que estes ultimos
apresentaram elevadas areas de troca térmica. Este fato contribuiu para que estes equipamentos

em conjunto tivessem um custo mais elevado.

O Investimento Total (Iror,4;) calculado para a unidade foi igual a US$ 5,798,469,
ou R$ 15.041.228 considerando a cotagdo do dolar referente ao dia 5 de dezembro de 2014,
igual a R$ 2,5940 (VALOR ECONOMICO, 2014). Esse resultado, para uma mesma base de
calculo 8000 kg.h™t, foi superior ao valor do investimento total da planta mais barata do
trabalho de Lima (2013), ou seja, a planta de transesterificacdo alcalina convencional para o

processamento de 0Oleo fresco (P-01), com investimento de R$ 14 milhdes.



Tabela 4.13 — Itens de custo para composicéo do capital total investido

Item Custos (US$)
Bombas 43,748
Mixer estatico 1,937.6
Trocadores de calor, condensadores e refervedores 589,900
Reatores 46,320
Torres de destilacdo 249,781
Decantador 17,198
Flash 8,111.0
ISBL 2,483,816
OSBL 1,117,717
Cengennaria 1,080,460
Ceontingencia 360,153
FCI 5,042,147
wc 756,322
Itorar 5,798,469
AEC 1,240,189

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4.7 — Percentuais de participacdo dos itens de custo sobre o ISBL
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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Entretanto, considerando o ano base de 2010 adotado por Lima (2013), com cotagédo
méaxima do délar para o dia 05 de fevereiro do referido ano, igual a R$ 1,8910, o projeto
desenvolvido neste trabalho teria um Io7,; de R$ 10.964.905 (VALOR ECONOMICO, 2014).
Ou seja, um menor investimento se comparado com o processo de transesterificacdo alcalina
do autor supracitado. Isso demonstra que, para uma mesma base de calculo, projetos que
utilizem a rota heterogénea resultardo em plantas com o menor investimento total, como
mostrado nos trabalhos de West, Posarac e Ellis (2008) e Tasi¢, Stamenkovi¢ e Veljkovic
(2014), em virtude de um menor nimero de etapas de purificacdo, tanto do biodiesel quanto da

glicerina.
4.3.2 Custos Variaveis e Fixos de Producao

Os Custos Variaveis de Producdo (VCOP) — ou Custos Diretos —, em US$ foram
calculados levando em conta os custos de matérias primas, de catalisador e de utilidades,
enquanto que as Receitas (R;) anuais foram calculadas com uso das precificacBes para o
biodiesel e para a glicerina. O custo do 6leo de dendé e o prego do biodiesel foram obtidos de
Boletim (2014), enquanto que o custo do metanol foi obtido por meio do ICIS Chemical
Business Magazine (ICIS, 2014). O preco do glicerol de grau farmacéutico foi obtido através
do trabalho de Lee, Posarac e Ellis (2011).

Por se tratar de um catalisador novo, sem registros de producdo em escala
comercial, o custo da hidrotalcita KF/Ca — Mg — Al foi estimado a partir de materiais da mesma
classe das hidrotalcitas, mas com composicao diferente. Em relatério técnico publicado no ano
de 2004, o Sandia National Laboratories, organizacao ligada ao United States Department of
Energy (DOE), reportou um custo de 1.28 $/lb — ou 2.82 $/kg — para a hidrotalcita
MgzAI(OH)sCl> (SANDIA, 2004). Em virtude das incertezas inerentes em aplicar este valor
diretamente, preferiu-se utilizar para propdésitos deste trabalho o valor de 7.00 $/kg como

referéncia.

O custo com vapor saturado de alta pressao foi estimado pela seguinte equacao
(TOWLER; SINNOT, 2008):
Hy,

d
Pyps = Pp——+ Pgpy (52)
U):]
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Em que Pyps € 0 custo do vapor, em $/1b, convertido posteriormente para $/kg;
Pr é o preco do combustivel, considerado como sendo o gas natural, em $/MMBtu
($/10° Btu); dH, ataxa de aquecimento, em MM Btu por M1b de vapor (10° Btu/103 Ib); ng
a eficiéncia da caldeira, tomada como sendo igual 0.8; e Pgzry, 0 preco da agua a ser alimentada

na caldeira.

O custo da energia elétrica em R$/MW h foi obtido do site da Associagdo Brasileira
de Distribuidores de Energia Elétrica (Abradee), considerando um valor médio nacional para o

setor industrial.

A Tabela 4.14 mostra todos os custos para o calculo do VCOP e a precificacdo de

produtos para o célculo das receitas, em US$.

Tabela 4.14 — Custos de: matérias primas, catalisador, utilidades e precificagdo de produtos

Nome Unidade US$/Unidade

Oleo de dendé ton 664.22°

Metanol ton 547.52°

Biodiesel ton 847.98 (0.7910/L)?
Glicerina ton 1,321.77¢
Catalisador kg 7.00

Agua ton 0.50°

Gés Natural MMBtu 17.14f

Vapor kg 0.020

Eletricidade MWh 105.90¢

&CBOLETIM (2014); > 9ICIS (2014); ¢ Towler e Sinnot (2008):
TFIRJAN (2013); 9 Abradee (2014).

Fonte: Elaborada pelo autor.

Os Custos Fixos de Produgdo (FCOP) — ou Custos Indiretos —, foram obtidos
levando em consideracdo que a unidade empregaria quatro operadores e um engenheiro por
turno, com salarios de US$ 1.047,03 e US$ 3.193,32, respectivamente, com diretos trabalhistas
jainclusos. Os custos com supervisdo foram calculados como 25% dos custos de operagéo. Os
custos de manutencéo e reparos foram tomados como 6% do capital total investido (ZHANG
et al., 2003b). As despesas corporativas foram estimadas em 65% dos custos de opera¢do mais

supervisdo. Por fim, os custos com seguro da unidade foram tomados como 2% do ISBL.
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A Tabela 4.15 mostra os resultados para todos os custos de producédo na base anual.
Na Figura 4.8 pode-se observar os percentuais de participacdo dos itens desta tabela. Como
observado, o custo com o 6leo de dendé contribuiu com a maior parte dos Custos de Producao
(CCOP): 84,26%. Esta mesma conclusdo j& havia sido enunciada nos trabalhos de Marchetti,
Miguel e Errazu (2008), Apostolakou et al. (2009) e Lee, Posarac e Ellis (2011).

Tabela 4.15 — Custos de produgéo para a unidade

Item US$/ano
Oleo de dendé 45,910,921
Metanol 4,600,466
Catalisador 435,876
Utilidades 2,572,867
Mao de obra 265,732
Supervisdo 66,443
Manutengao 347,315
Seguro 49,592
Despesas corporativas 301,171

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4.8 — Participacdo em termos percentuais sobre o0 CCOP para cada item custo
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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4.3.3 Custos de Producéo do Biodiesel

O valor para os custos anualizados, calculado pela Equagéo (38) e mostrado na
Tabela 4.13, foi usado para o célculo do custo de producdo do biodiesel Cp;oqieser de acordo
com a equacao seguinte (SANTANA et al., 2009):

AEC + CCOP — Ryiicerina
producao anual de biodiesel

Chiodiesel = (53)

Em que a producéo anual de biodiesel foi obtida do software, sendo igual a 64221
ton.ano~1. Logo, o custo de producéo foi estimado em US$ 710.54/ton, ou considerando a
massa especifica de 0,870 kg.L™1, igual a US$ 0.61/L. Levando-se em conta somente o preco
de venda do biodiesel, igual US$ 0.7910/L segundo a Tabela 4.14, foi possivel concluir

preliminarmente que a unidade geraria um lucro bruto.
4.3.4 Impostos e Taxas

Neste trabalho, considerou-se 0s mesmos impostos com as mesmas taxas incidentes
sobre o projeto adotadas por Lima (2013). Considerou-se o PIS/COFINS com uma taxa segundo
aregra geral (tributacdo de $0.085/L biodiesel produzido) e a redugéo de 69% deste ($0.027/L
biodiesel produzido) para empresas que adquiram o selo social, uma taxa de 12% para o ICMS
incididos sobre as receitas, 25% de IRPJ e 9% de CSLL incididos sobre o LAIR (PRATES,;
PIEROBON; COSTA, 2007).

4.3.5 Margem e Lucros

A Tabela 4.16 mostra o fluxo de caixa para 0 projeto em seu primeiro ano,
considerando as Equacgfes 39 a 44 discutidas na secdo 3.3.3 e 0s impostos mencionados na
secdo 4.3.4.

O Lucro Liquido apds Impostos (LL) como mostra a tabela 4.16, foi a igual a US$
2,340,889, ou R$ 6.072.267 considerando a cotagdo do ddlar referente ao dia 5 de dezembro de
2014, sendo este positivo se comparado a planta de transesterificagdo alcalina (P-01) utilizando
oleo fresco de soja do trabalho de Lima (2013). Este fato demonstra que o processo, nas
condicdes atuais para os pregos dispostos na Tabela 4.14, demonstra viabilidade econdmica.
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Tabelas 4.16 — Resultados para o fluxo de caixa no primeiro ano do projeto

Item US$/ano
Rpiodiesel 58,388,010
Ryiicerina 10,093,751
MB 22,791,943
VCcop 53,520,130
FCOP 964,928
ccop 54,485,058
LB 13,996,704
PIS & COFINS 1,991,988
ICMS 8,217,811
depreciagao 240,102
LAIR 3,546,802
IRP] 886,701
CSLL 319,212

LL 2,340,889

Fonte: Elaborada pelo autor.

Considerando novamente a cotacdo para o dolar citada na secdo 4.3.1, igual a R$
1,8910, o lucro liquido foi igual a R$ 4.426.621. Este foi ligeiramente menor que os R$ 5,897
milhGes obtidos com a planta de transesterificacdo a partir da etapa de pré-tratamento do 6leo
(P-02) de Lima (2013). No entanto, a planta supracitada operou com o processamento de 6leo
residual, que possuia um menor custo no mercado, igual a R$ 1,20/L, o que obviamente
contribuiu para um lucro mais elevado. Se a unidade proposta neste trabalho operasse com 6leo
residual, considerando a mesma etapa de pré-tratamento proposta pelo autor, o LL seria
consideravelmente maior. Todavia, os dados cinéticos do trabalho de Xiao (2010) ndo seriam
validos, pois o 6leo residual possui uma composicdo diferente da do 6leo de dendé. Para este

€aso seria necessario entdo um novo estudo cinético.

Outra vantagem do processo proposto foi que a receita obtida a partir da glicerina
(Rgiicerina) CONtribuiu mais significativamente para a receita total (R;¢q;), quando comparada
ao processo homogéneo convencional. A titulo de comparacgéo, a glicerina correspondeu a por
14,7% da receita total neste trabalho, ao passo que na planta de transesterificagdo alcalina (P-
01) de Lima (2013), este valor foi da ordem 8,3%.
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4.3.6 Fluxo de Caixa, Valor Presente Liquido (VPL) e Taxa Interna de Retorno (TIR)

Considerou-se o tempo de vida Gtil de 15 anos para o projeto — sec¢éo 3.3.2 —, onde

Figura 4.9 mostra o Fluxo de Caixa FC em milhdes de dolares (MM$) versus o tempo.

Figura 4.9 — Fluxo de caixa do projeto em funcdo do tempo
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-10,0
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Fonte: Elaborada pelo autor.

De acordo com esta figura, o tempo de Payback Simples (PBS) é de
aproximadamente 2,47 anos, tempo este em que fluxo de caixa acumulado € capaz de retornar
0 I7oraL- Adicionalmente, a Tabela 4.17 mostra este mesmo fluxo de caixa ao longo tempo de
vida do projeto, bem como os valores para VP para cada VF, calculados pela Equacéo (47),e 0

VPL calculado pela Equacéo (48).

Os resultados mostram que, mantendo os mesmos valores para precificacdo da
Tabela 4.14, o VPL foi da ordem de MM$ 21.36, valor este positivo. De acordo com o critério
proposto em Ross, Westerfield e Jordan (2008), descrito na secdo 3.3.4, o VPL obtido
demonstra que o projeto proposto é economicamente viavel. Este valor também foi superior ao
projeto mais rentavel de Lima (2013) na mesma base de célculo, ou seja, uma unidade de
transesterificagdo supercritica do 6leo residual (P-03) que processava 8000 kg /h de 6leo, com
um VPL estimado em R$ 13,79 milhdes, ou MM$ 7,29 considerando a cotagdo do dolar de R$
1,8910.
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Tabela 4.17 — Resultados para o fluxo de caixa do projeto durante tempo de vida Util

Tempo (anos) FC (=VF) (US$) VP (US$)
0 - 5,798,469 -

1 - 3,457,579 - 2,881,316
2 - 1,116,690 - 775,479
3 1,224,200 708,449
4 3,565,089 1,719,275
5 5,905,978 2,373,480
6 8,246,868 2,761,859
7 10,587,757 2,954,849
8 12,928,647 3,006,790
9 15,269,536 2,959,338
10 17,610,426 2,844,182
11 19,951,315 2,685,207
12 22,292,205 2,500,219
13 24,633,094 2,302,305
14 26,973,984 2,100,911
15 29,314,873 1,902,696

i = 0,2 (20%)

VPL (MMS$) = 21.36

Fonte: Elaborada pelo autor.

Utilizando a Equacéo (49) e os dados da Tabela 4.17, a TIR obtida foi igual a
39,0%, indicando que este projeto é mais viavel economicamente quando comparado ao projeto

P-03 supracitado.

Portanto, os valores dos parametros VPL e TIR mostram que 0 processo proposto
pela rota catalitica heterogénea possui maior rentabilidade em comparag&o a rota convencional
de catalise homogénea, estudada por Lima (2013). Os resultados aqui apresentados também
demonstram as vantagens econdmicas da rota heterogénea, como ja enfatizado por West,
Posarac e Ellis (2008) e Tasi¢, Stamenkovi¢ e Veljkovi¢ (2014).

O tempo de Payback Descontado (PBD), calculado pela Equagéo (50), foi igual a
4,57 anos. Como discutido na secdo 3.3.4, o payback descontado foi maior que o payback

simples, pois cada termo do fluxo de caixa VF foi descontado pelo fator (1 +i)~/. E como
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PBD levou em consideracdo o custo de oportunidade inerente a qualquer investimento, este

tendeu a ser mais realistico que o PBS.

Todavia, a rentabilidade do processo s6 pode ser garantida se os precos de alguns
itens que contribuem para o célculo das receitas e dos custos de producdo permanecerem
constantes. Como os pre¢os destes itens sofrem variacdo no mercado, um estudo de Analise de

Sensibilidade foi realizado.
4.3.7 Analise de Sensibilidade

Foram definidas cinco variaveis independentes para a analise de sensibilidade, a
citar: a Taxa Minima de Atratividade (TMA); o preco do 6leo (P0); o pre¢o do metanol (PM);
o0 preco do biodiesel (PB); e o preco da glicerina (PG). Estas variaveis foram escolhidas de
acordo com os trabalhos Lee, Posarac e Ellis (2011) e Lima (2013), pois em geral estas varidveis
sdo as que mais influenciam sobre a rentabilidade de projetos para producdo de biodiesel. A

variaveis dependentes escolhidas foram o VPL e a TIR, de acordo com 0S mesmos autores.

A Figura 4.10 mostra o comportamento do VPL em funcdo da TMA em

percentagem.

Figura 4.10 — VPL em funcéo da taxa de juros i (%)
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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Esta figura mostra que, para valores de TMA (%) menores que a TIR, igual a 39%,
0 VPL é positivo, indicando que nessa regido o processo proposto € economicamente viavel.
Para valores maiores, 0 VPL é negativo, indicando que nessa regido o processo é inviavel. O
fato de a TIR ser maior que a TMA fixada em 20%, demonstra que existe uma maior amplitude

na variacdo do custo de oportunidade fixado pelo mercado.

As Tabelas 4.18 a 4.21 mostram os resultados para analises de sensibilidade de PO,
PM, PB e PG, com variagdo percentual de - 50% e 50%, sobre o VPL e a TIR. Adicionalmente

as Figuras 4.11 a 4.14 mostram a influéncia das variaveis independentes sobre o VPL.

Tabela 4.18 — Influéncia da variacéo do preco do dleo (PO)

% PO VPL (MM$) TIR (%)
- 50 372.8 302,0
-40 302.6 250,0
-30 232.3 197,5
- 20 162.1 145,2
-10 91.80 92,80
0 21.55 39,0
10 -48.71 -
20 -119.0 -
30 -189.2 -
40 -259.5 -
50 -329.7 -

Fonte: Elaborada pelo autor.



Tabela 4.19 — Influéncia da variagdo do preco do metanol (PM)

% PO VPL (MM$)  TIR (%)
- 50 56.74 66,6
- 40 49.71 61,2
-30 42.67 55,9
- 20 35.63 50,4
- 10 28.59 44,9
0 21.55 39,0
10 14.51 33,4
20 7.467 27,2
30 0.428 20,4
40 -6.612 -
50 - 13.65 -

Fonte: Elaborada pelo autor.

Tabela 4.20 — Influéncia da variacdo do preco do biodiesel (PB)

% PO VPL (MM$)  TIR (%)
- 50 -371.6 -
- 40 -293.0 -
-30 -214.3 -
- 20 -135.7 -
-10 -57.08 -

0 21.55 39,0
10 100.2 99,0
20 178.8 157,8
30 257.4 216,3
40 336.0 275,0
50 414.7 333,3

Fonte: Elaborada pelo autor.



Tabela 4.21 — Influéncia da variacédo do preco da glicerina (PG)

% PO VPL (MM$)  TIR (%)
-50 - 46.52 -
- 40 -32.92 -
-30 -19.33 -
-20 - 5.740 -
-10 7.852 -
0 21.55 39,0
10 35.04 50,0
20 48.63 60,4
30 62.22 70,7
40 75.81 80,9
50 89.40 91,1

Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4.11 — Influéncia da variacdo do preco do 6leo (PO) sobre o VPL
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Fonte: Elaborada pelo autor.



Figura 4.12 — Influéncia da variacdo do preco do metanol (PM) sobre o VPL
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Figura 4.13 — Influéncia da variacdo do preco do biodiesel (PB) sobre o VPL
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Fonte: Elaborada pelo autor.
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Figura 4.14 — Influéncia da variagdo do preco da glicerina (PG) sobre o VPL
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Fonte: Elaborada pelo autor.

Dos resultados dispostos, observou-se que o0s precos do 6leo PO e do biodiesel PB
foram as varidveis que tiveram maior influéncia sobre o VPL e a TIR. Esse mesmo
comportamento também foi encontrado no trabalho de Lee, Posarac e Ellis (2011), como
mostrado na secdo 2.5. Isso se explica primeiramente pelo fato de que o preco do 6leo
correspondeu a 84,26% do CCOP, como demonstrado na secéo 4.3.2, tendo um grande impacto
sobre o fluxo de caixa do projeto. Segundo a Tabela 4.18 e a Figura 4.11, um aumento de
aproximadamente 3% sobre o PO torna o VPL negativo, tornando o projeto inviavel
economicamente. Ja o biodiesel é o principal produto do processo, com um maior impacto sobre
receita a receita total (R;,:4;) € consequentemente sobre o fluxo de caixa. Conforme Tabela
4.20 e a Figura 4.13, uma reducéo de 3% sobre o PB torna o VPL negativo, o que torna também
0 projeto inviavel. Portanto, para o projeto proposto, os pre¢os do 6leo ndo podem aumentar ou

0s do biodiesel ndo podem diminuir, ambos em 3%.

Observa-se que, nas Tabelas 4.19 e 4.21, os pregos do metanol PM e da glicerina
PG tiveram menor influéncia sobre o VPL e a TIR. No caso do metanol, este contribuiu em
torno de 8% para o CCOP, de acordo com a Figura 4.8, resultando em menor influéncia deste
componente sobre os custos de producdo. De acordo com a Figura 4.12, somente um aumento

de 30% faria com processo se tornasse inviavel. Ja a glicerina contribui em torno de 14,7% do
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valor da receita total, tendo um menor impacto sobre o fluxo de caixa, se comparado ao
biodiesel. A Figura 4.14 demonstra que somente uma redugdo acima de 15% sobre o PG faria

com que 0 processo se tornasse inviavel economicamente.
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5 CONCLUSOES

O trabalho demonstrou que o processo desenvolvido utilizando a rota heterogénea
é viavel do ponto de vista técnico e econémico, com um Investimento Total (Iror4.) da ordem
de US$ 5,800,000. Considerando o ano base de 2010 adotado por Lima (2013), com cotacdo
méaxima do dolar para o dia 05 de fevereiro igual a R$ 1,8910, o projeto desenvolvido neste
trabalho teria um Iror4; de R$ 10.964.905. Ou seja, um menor investimento se comparado ao
obtido com a planta de transesterificagdo alcalina convencional para o processamento de dleo
fresco (P-01) estudada pelo autor supracitado. Isso demonstra que, para uma mesma base de
calculo, projetos que utilizem a rota heterogénea resultardo em plantas com o menor

investimento, como mostrado em outros trabalhos na literatura.

Dentre os Custos de Producdo (CCOP), o item que mais contribuiu em termos
percentuais foi o 6leo de dendé, com 84,26% dos custos. Esta mesma concluséo ja havia sido

enunciada em outros trabalhos.

Considerando a maior cotagdo do dolar para o ano de 2010, ano base adotado por
Lima (2013), o lucro liquido foi igual a R$ 4.426.621. Este foi ligeiramente menor que 0s R$
5,897 milhdes obtidos com a planta de transesterificacdo a partir da etapa de pré-tratamento do
6leo (P-02) do autor supracitado. Se a unidade proposta neste trabalho operasse com Gleo
residual, considerando uma etapa de pré-tratamento, o LL seria consideravelmente maior. No

entanto, para este caso seria necessario um novo estudo cinético.

O VPL e a TIR calculados, quando mantida a precificacdo de matérias primas e
produtos, foram iguais a MM$ 21,36 e 39,0%, respectivamente. Estes valores demonstraram

gue 0 processo € economicamente viavel.

A andlise de sensibilidade mostrou que o preco do 6leo e do biodiesel sdo as
variaveis independentes que mais influenciam sobre o VPL e a TIR, ndo sendo permitido

elevacdes maiores do que 3% para a primeira e decréscimos maiores do que 3% para a segunda.

Desta forma, se a producdo do oOleo de dendé for incentivada, seus precos no
mercado se manterdo mais baixos quando comparado ao 6leo de soja, mantendo o processo
desenvolvido como viavel. Adicionalmente, se mais estudos forem realizados, ha a
possibilidade da aplicacédo do 6leo residual pela rota heterogénea estudada neste trabalho, com

maiores vantagens econémicas e ambientais sobre toda a cadeia de producéo de biodiesel.
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Como sugestdes para trabalhos futuros:

Realizar estudos experimentos de reacdes de transesterificacdo para outros 6leos,
em especial para os dleos residuais, utilizando o catalisador hidrotalcita KF/Ca —
Mg - Al,

Utilizar composicgdo real do 6leo em termos de tri, di e monoacilglicerideos, no
intuito de analisar a influéncia desta consideracdo sobre o projeto dos
equipamentos, e consequentemente sobre a avaliacdo econémica;

Analisar o impacto de diferentes politicas publicas na avaliagdo econémica do

Processo proposto.
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ANEXO A - METODOLOGIA PARA O CALCULO DA ESPESSURA DE PAREDE
PARA VASOS DE PRESSAO SUBMETIDOS A PRESSAO EXTERNA

Pelo paragrafo UG-28 do cddigo [ASME, Secdo VIII, Divisdo 1] o calculo da espessura minima
de cascos cilindricos submetidos a pressao externa é feito por aproximacdes sucessivas, pelo

procedimento abaixo descrito. [...]
a) Cilindros com relacdo D,/e = 10

1) Arbitra-se um valor para a espessura e (descontada a margem para corroséo), calculam-se as
relagdes Dy /e e L/D,, sendo D, o diametro externo do cilindro e L um comprimento que pode
ter as seguintes significacGes conforme o tipo de vaso e a localizacdo do ponto onde esta sendo

calculada a espessura, como mostrado na Fig. 10.3 [Anexo B]:

- Comprimento entre tangentes do cilindro acrescido de 1/3 da altura de cada tampo (vaso
cilindrico sem anéis de reforco).
- Distancia entre dois anéis de reforco sucessivos.

- Distancia entre um anel de reforgo extremo e a linha de tangéncia, mais 1/3 da altura do tampo.

2) Com o valor de L/D, entra-se na escala do grafico da Fig. 5-UG0-28.0 do cddigo. Move-se
depois horizontalmente até a curva do valor de D, /e, e em seguida verticalmente, para baixo,
encontrando-se o fator A na escala inferior do grafico. Para valores de L/D, maiores que do
que 50, considerar L/D, = 50; e para valores de L/D, inferiores a 0,05, considerar L/D, =
0,05. A Fig. 5-UGO0-28.0 esté reproduzida na Fig. 10.4 [Anexo C].

3) Seleciona-se o grafico apropriado, do Apéndice 5 do cddigo, de acordo o material do vaso;
cada grafico abrange uma classe de materiais cujas propriedades sejam comparaveis. Na Fig.
10.5 [Anexo D] esta reproduzido o gréfico da Fig. 5-UCS-28.2 do cddigo [...]

4) Entra-se na escala inferior do grafico do material com fator A, move-se verticalmente até a
curva da temperatura de operacdo de projeto do vaso, e depois para a direita, encontrando-se 0
valor do fator B. No grafico mostrado [...], 0 modulo de elasticidade do material E esta expresso

em kg.cm™2.

5) A pressdo externa maxima admissivel para o vaso, em MPa, sera dada por:

b _ 4B
“ " 3(Do/e)

[A1]
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6) Caso, na etapa 4, 0 ponto caia a esquerda da curva de temperatura, o valor de P, seré:

2AE

fa = 30570) 142]

em que E é o modulo de elasticidade do material na temperatura de projeto, expresso na mesma

unidade em que se esta calculando a presséao P,.

7) A pressdo externa maxima admissivel devera ser igual ou um pouco superior a pressao
externa de projeto do vaso. Caso o valor calculado da pressdo externa méaxima admissivel seja
inferior a pressdo externa de projeto, repetem-se os calculos aumentando-se a espessura ou

diminuindo-se a distancia entre os anéis de reforco.
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ANEXO B - COMPRIMENTO L PARA O CALCULO DE VASOS CILINDRICOS
PARA PRESSAO EXTERNA
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Fonte: Telles (1996a).
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ANEXO C - GRAFICO DE EROPORCC)ES GEOMETRICAS PARA VASOS
CILINDRICOS SOB PRESSAO EXTERNA (PARA TODOS OS MATERIAIS).
(BASEADA NA FIG. 5-UG0-28.0, DO CODIGO ASME, SECAO VIIl1, DIVISAO 1.)
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ANEXO D - GRAFICO PARA DETERMINAGCAO DA ESPESSURA DE CASCOS
CILINDRICOS E ESFERICOS SOB PRESSAO EXTERNA, CONSTRUIDOS EM
ACOS-CARBONO OU ACOS DE BAIXA LIGA (LIMITE DE ELASTICIDADE
ENTRE 2110 E 2670 kg.cm~2). BASEADA NA FIG. 5-UG0-28.2, DO CODIGO
ASME, SECAO VIII, DIVISAO 1.
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ANEXO E - CUSTO DE AQUISIGAO DE (C,) MIXERS ESTATICOS COMO
FUNCAO DO DIAMETRO INTERNO
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Fonte: Peters, Timmerhaus e West (2003).
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ANEXO F — REQUISITOS DE MAO DE OBRA OPERACIONAL PARA PLANTAS
DE PROCESSO

. ]
I |

a LA

§ A — Unidade multiplas pequenas para aumento de escala ou
N operacdo completamente em batelada

QU . .

° B — Condi¢des medianas

2 C — Equipamentos grandes e completamente automatizados
§“ ou somente unidades de processamento de fluidos
o ! [

s 200

=

‘é; ot
5 w""‘d”
<

~ 1100

g | 80 - = aal
< —

g) 60 ~ul -
IS A -"/ 1T "

S 40 w2 2

° -""#T ]
= =

o 30 8 _‘_,..4’
§=] ot —

g | LT —

g 20 T =

o
: i

o .
3 “10 . . —
3 1 2 3456810 20 30 50 100 200 300 500 1,000
b
Capacidade da planta (tom. dia™1)

Fonte: Peters, Timmerhaus e West (2003).



