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RESUMO

O presente trabalho obteve, a partir de outros autores, dados da cinética de
reacdes de transesterificagcdo para os oOleos de soja, dendé, mamona e pinh&o
manso que foram utilizados nas simulagbes realizadas nesta tese. Com esses
dados cinéticos, verificou-se que o 6leo de mamona apresentou velocidade de
reacao de transesterificagcdo mais rapida que os outros o6leos, sendo sugerido,
entdo, uma explicagdo para este fato. Além disso, este trabalho realizou
levantamento dos dados termodinamicos existentes para o equilibrio liquido-
liquido dos componentes presentes no processo de producdo de biodiesel. Para
os dados encontrados foram realizadas a regressao e o ajuste dos parametros de
interacdo binaria para os modelos de coeficiente de atividade NRTL e UNIQUAC.

Os parametros ajustados foram utilizados na simulagéo.

A partir dos resultados da simulacédo, foram obtidos os custos de produgao do
biodiesel, sendo constatado que custos de produgao para o 6leo de soja, dendé e
mamona ficaram, respectivamente, em, R$ 3,25, R$ 4,66 e R$ 5,78. Por outro
lado, foi analisado o impacto do custo de producéo do biodiesel no preco do diesel
e constatou-se que o custo de producédo causou um impacto no preco do diesel
entre 1,28 € 10,57%.

Palavras chaves: Biodiesel, Simulacdo de Processos, Analise de custo.
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ABSTRACT

Previous works on kinetic data of transesterification reactions of soy, palm, castor ,
and jatropha curcas oils were used as starting point for the simulation studies
carried out in this thesis. It was found that the velocity of the castor bean oil
transesterification reaction was higher than for the other oils analyzed, and an
explanation for this fact was suggested. The study also obtained existing
thermodynamic data for the liquid-liquid equilibria of the components present in the
biodiesel production process. These experimental data were used for performing a
regression of the results of the liquid-liquid equilibrium, and an adjustment was
made for the binary interaction parameters for the NRTL and UNIQUAC activity

coefficient models. These parameters were used in the simulations.

The simulation results were used to calculate the costs of biodiesel production,
with the costs for soy, palm and castor bean oils being, respectively, R$ 3.25/L,
R$ 4.66/L and R$ 5.78/L. These costs increased between 1.28 and 10.57% on the
price of diesel fuel.

Key word: Biodiesel, process simulation, cost analyses
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CAPITULO 1 — INTRODUCAO

No final de 2004, o Governo Brasileiro langou o Programa Brasileiro de
Producéo e Uso do Biodiesel (PNPB) com o objetivo de reduzir a dependéncia do
diesel importado, diversificar a matriz energética brasileira incorporando um
combustivel renovavel e incluir sécio-economicamente Agriculores Familiares na
cadeia produtiva do biodiesel. Na substituicdo do diesel mineral por biodiesel, o
Conselho Nacional de Politica Energética (CNPE) estabeleceu a obrigatoriedade
de 2% (B2) a partir de janeiro de 2008, 3% (B3) a partir julho de 2008 e 5% (B5) a
partir de 2013.

O PNPB utiliza mecanismo direto e indireto para os Agricultores Familiares
na cadeia produtiva do biodiesel. De forma direta, tem-se acesso a linha de crédito
do Programa Nacional de Fortalecimento da Agricultura Familiar — PRONAF, por
meio de instuicdes bancarias. De maneira indireta, tem-se o Selo Combustivel
Social que reune um conjunto de requisitos visando a inclusao social ao longo da
cadeia produtiva do biodiesel. O Selo Combustivel Social é concedido aos

produtores de biodiesel que:

v' Comprem matéria-prima da agricultura familiar em percentual minimo
de:

v 50% regiéo Nordeste e Semi-Arido
v 10% regido Norte e Centro-Oeste
v" 30% regido Sudeste e Sul

v Fagam contratos negociados com os agricultores familiares,

constando, pelo menos:

v O prazo contratual;

v O valor de compra e critérios de reajuste do prego contratado;
v" As condi¢bes de entrega da matéria-prima;

v' As salvaguardas de cada parte;



v Identificagdo e concordancia de uma representagdo dos
agricultores que participou das negociagoes;

v' Assegurem assisténcia e capacitacdo técnica aos agricultores

familiares.

Somente podem e poderdo participar dos leildes da Agéncia Nacional de
Petroleo — ANP, os produtores que tiverem o selo social. Além disso, os
produtores de biodiesel que comprarem a matéria prima do norte ou nordeste do
pais, sendo mamona ou dendé, terdo isengao total da incidéncia do Programa de
Integracao Social (PIS)/ Programa de Formacgao do Patrimdnio do Servidor Publico
(PASEP) e Contribuigdo para o Financiamento da Seguridade Social (COFINS).

Segundo o PRONAF (2002), os agricultores familiares sao produtores

rurais que atendam aos seguintes requisitos:

v’ Sejam proprietarios, posseiros, arrendatarios, parceiros ou
concessionarios da Reforma Agraria;

v Residam na propriedade ou em local préximo;

v Detenham, sob qualquer forma, no maximo 04 moddulos fiscais de

terra, quantificados segundo a legislagdo em vigor;

v" 80% da renda bruta, no minimo, seja proveniente da exploragao

agropecuaria ou nao agropecuaria do estabelecimento;
v' A base da exploragdo do estabelecimento seja o trabalho familiar.

A agricultura familiar representa mais de 84% dos imoveis rurais do pais e
sdo responsaveis pela parcela significativa dos alimentos que & consumido nas
mesas brasileiras: 70% do feijao, 84% da mandioca, 58% da carne de suinos,
54% do leite, 49% do milho e 40% de aves e ovos, dentre outros (MAPA, 2007a).

Aliado a inclusdo dos agricultores familiares na cadeia produtiva do
biodiesel, o PNPB, como ja mencionado anteriormente, tem o objetivo de reduzir a
dependéncia brasileira ao diesel importado que, em 2007, correspondeu a 5

milhdées de litros dos 41,1 milhdes de litros de diesel consumido nacionalmente, o



que, segundo Wehrmann et al. (2006), torna o pais dependente dos humores do
mercado internacional e gera um quadro de vulnerabilidade, além do dispéndio de
cerca de 3,0 bilhdes de dolares com a importacdo do diesel, no ano de 2007
(ANP, 2008). A Tabela 1.1 mostra o consumo, importacdo e dispéndio com a

importagcédo do 6leo diesel entre 2001 e 2007.

Tabela 1.1 — Consumo, importacao e custo para o 6leo diesel entre 2001 e 2007
(Santana et al., 2007; BEN, 2008).

2001 2002 2003 2004 2005 2006 2007

Consumo (mil m®) 36.107 37.170 36.421 38.511 38.186 38.698 41.106

Importagao (mil m®) 6.585 6.369 3.818 2.694 2371 3.545 5.099

%

18 17 10 7 6 9 12
Importagao/Consumo
Custo com
importagao (bilhdes 1,214 1,084 0,791 0,826 1,019 1,746 3,019
de ddlares)

Segundo a Tabela 1.1, em 2001, a dependéncia do diesel importado era de
18%, decrescendo para 6% em 2005, mas aumentando para 12% em 2007 o que,
segundo o Balango Energético Nacional (BEN, 2006), indica a necessidade de
importacdes expressivas de Oleo diesel, que apresentou crescimento de 43,8% em
2007.

Apesar da capacidade autorizada para produgao industrial de biodiesel ser
superior a demanda do B5 (Santana et al., 2007), a cadeia produtiva ainda nao

esta consolidada e dificuldades estdo presentes em toda a cadeia.

Até pouco tempo antes da finalizacdo deste trabalho, eram indisponiveis
dados sobre o equilibrio de fases dos compostos presentes no processo de

obtencado do biodiesel; dados sobre a cinética de reagao para outros 6leos além



do dleo de soja e dendé, por exemplo, o que dificulta a confiabilidade de
modelagens e simulagdes ja realizadas, pois n&o levaram em consideragdo dados
experimentais. Um dos objetvios deste trabalho foi utilizar dados experimentais

nas simulacdes realizadas por este trabalho.
Os objetivos desta Tese foram:

v' Obter dados de equilibrio liquido-liquido para os compostos

presentes apos a etapa reacional, a partir do levantamento bibliografico;

v' Realizar regressdo dos dados experimentais encontrados para obter
os parametros de interacéo binaria dos modelos de coeficiente de atividade NRTL
e UNIQUAC;

v' Propor alternativa para obtencado dos parametros de interacao binaria

quando os dados experimentais ndo estavam disponiveis;

v' Realizar levantamento dos dados referentes a cinética de
transesterificagdo disponiveis para os Oleos de soja, dendé, pinhdo manso e

mamona, comparando-as;

v Realizar simulacbes com os dados experimentais encontrados

acima;

v Realizar estudo sobre os custos operacionais envolvidos na

producao do biodiesel a partir dos 6leos: soja, dendé, mamona;
v' Levantar os custos dos equipamentos utilizados nas simulagoes;

v' Levantar o impacto do custo de produgéo do biodiesel no preco final
do diesel;

v' Realizar estudo sobre variagdo do preco de aquisi¢cdo do dleo vegetal

no biodiesel;

v' Verificar o impacto da comercializagdo da venda do glicerol no custo

de producéao do biodiesel;

Para atender aos objetivos citados, esta Tese esta organizada em

Capitulos que sao descritos a seguir.



No Capitulo 2, inicialmente, uma abordagem sobre as principais
oleaginosas para produgao de biodiesel na regido Nordeste a partir da Agricultura
Familiar foi apresentada e, em seguida, uma revisao bibliografica dos métodos de
obtencao de biodiesel. Assim, trabalhos realizados sobre a obtencao de custos de

producgao de biodiesel foram descritos.

No Capitulo 3, foi avaliada a estrutura dos principais acidos graxos
correlacionando sua estrutura com algumas propriedades importantes do diesel,
além de realizar um levantamento das propriedades termodindmicas que foram
utilizadas na simulagdo da planta de biodiesel. Parametros de interacdo binaria
foram determinados para os modelos de coeficiente de atividade UNIQUAC e
NRTL, realizando regressao de dados experimentais disponiveis na literatura para
ajustar os parametros desses modelos, comparando-se os resultados obtidos com
os experimentais. Ao final do capitulo, foi descrita a equacédo da cinética para o
Oleo de soja e dendé, assim como a comparagao da reagao de transesterificagao
dos Oleos de soja, dendé, pinhdo manso e mamona a partir de dados

experimentais obtidos por outros autores.

No Capitulo 4, foram realizadas as simulagdes para a produgdo de
biodiesel de 6leo de soja, dendé, pinhdo manso e mamona.

No Capitulo 5, foi proposto um modelo para obtencdo dos custos
operacionais da planta obtida no capitulo anterior a partir da simulagdo no
Simulador de Processos HYSYS®. Em seguida, foi realizada analise de
sensibilidade com variacdo de preco de matéria-prima e possibilidade de

comercializar a glicerina e seu impacto nos custos operacionais.

No Capitulo 6, realizou-se analise dos resultados obtidos com esse
trabalho, com as ponderagbes necessarias e algumas propostas para trabalhos

futuros s&o sugeridas.



CAPITULO 2 - REVISAO BJBLIOGRAFICA:
OLEAGINOSAS E PRODUCAO DE BIODIESEL

2.1. Breve histoérico da produgao de biocombustiveis no Brasil

O Brasil acumula hoje uma experiéncia consolidada e diversificada no ambito da
producao e uso de biocombustiveis através do Proalcool, que € um programa de
desenvolvimento de etanol a partir da cana-de-agucar para substituir a gasolina,
criado em 1975, em meio a crise do Petroleo. Antes, o Brasil tinha iniciado a
adogcao da mistura de etanol a gasolina em 1931 (Garcia, 2007), embora em
escala ndo comercial e que nao recebeu estimulo para aumentar a escala devido

a disponibilidade e prego do petroleo (Silva e Sakatsume, 2007).

O Proalcool teve duas fases distintas: a 12 fase que utilizava o etanol como aditivo
a gasolina e a 2?2 fase, iniciada em 1979, onde o Brasil iniciou a produgao
comercial de alcool hidratado e de automdveis movidos exclusivamente a alcool
combustivel em carater experimental no inicio e, neste mesmo ano a producéo
comercial (Garcia, 2007) chegando a ter uma participagdo de 94,6% na
quantidade de todo combustivel liquido automotivo utilizado no Brasil em 1984 de

acordo com os dados do Balango Energético Nacional (BEN, 2008).

A principio, o Proalcool tinha o objetivo de produzir alcool a partir cana-de-agucar,
de mandioca ou de qualquer outro insumo agricola ou ndo (Garcia, 2007), onde a
insercdo da mandioca tinha como finalidade estimular a produgcdo em pequenas
propriedades agricolas, fato que se assemelha ao Programa Nacional de
Producdo e Uso de Biodiesel, mas que nao ocorreu com o Proaolcool que
viabilizou apenas a producgao de etanol a partir da cana-de-agucar.

Antes de o setor sucroalcoleiro alcancar a fase atual que se caracteriza por
elevada competitividade e inovagao tecnolégica com baixos custos de produgao,
este setor, no periodo entre 1975 e 1986, conviveu com expedientes tais como
reserva de mercado, concessao de subsidios, politica de crédito o que fortaleceu a
posicao hegemobnica de alguns empresarios da agroindustria do alcool (Paulillo et
al., 2007).



Entre os principais efeitos da utilizagdo do etanol esta a eliminagdo do chumbo na
gasolina e a redugdo do mondéxido de carbono, além dos compostos de enxofre,
contribuindo para reducdao da poluicdo atmosférica; reducdo da dependéncia
externa brasileira ao petréleo e, segundo Garcia (2007), consolidagdo de uma

infra-estrutura de pesquisa, de producio e de comercializagado do alcool.

Atualmente, o Brasil € o maior produtor mundial de alcool, utilizando a cana-de-
agucar como matéria-prima, tendo 70 mil agricultores em todo o Brasil e 393
usinas, distribuidas, principalmente, nas regides Centro-Sul (responsavel por 89%
da producdo de alcool) e Norte-Nordeste (11% restantes) que vem sendo
impulsionada pelo crescimento das vendas de veiculos flexiveis (Paulillo et al.,
2007) ou bicombustiveis (flex fuel — gasolina e alcool) cuja participagdo no
mercado vem crescendo e representa mais que 50% dos veiculos vendidos. Sao
Paulo é o maior produtor de alcool da regido Centro-Sul, possui os menores
custos de producao e de logisticas e esta mais proximo do mercado consumidor,
dos centros de pesquisa e da industria de maquinas e equipamentos para o setor
(Paulillo et al., 2007).

Em relagdo a utilizagado brasileira de combustiveis originados de oleos vegetais
,destacam-se as experiéncias brasileiras, que ensaiou nas décadas de 1970/80 o
uso comercial de 6leos vegetais como combustivel visando a substituicdo parcial
ou total do éleo diesel, criando, para isso, o Plano de Producédo de Oleos Vegetais
para Fins Energéticos (Pro-6leo). Outra experiéncia com O6leos vegetais foi o
Programa de Oleos Vegetais — OVEG, que foi implementado na primeira metade
da década de 80 e envolveu centros de pesquisa e diversos setores da industria.
Naquele periodo, foram testadas frotas de caminhdes pesados que rodaram 1,5
milhdo de Km utilizando biodiesel de varias oleaginosas, apresentando resultados

satisfatorios (Fonseca, 1985).



2.2 Expansao agricola, alimento e energia

Dos 850 M ha de extensédo territorial que o Brasil possui, cerca de 35% estao
ocupados pela agricultura (60 M ha) e pastagens (237 ha) (Macedo, 2007). Dos 60
M ha destinados a agricultura, 71% estao ocupados pela cultura da soja (21 M ha),
milho (14 M ha) e cana de acgucar (7,6 M ha) (IBGE, 2008). Segundo Paes (2007),
a expansao agricola nos ultimos 40 anos deu-se, principalmente, sobre areas de
pastagens degradadas, no entanto, o cerrado brasileiro vem tendo sua area
reduzida a uma taxa acelerada, sendo que pelo menos 50% do cerrado original
foram totalmente destruidos nestes ultimos 40 anos (Macedo, 2007). Segundo
Paes (2007), apesar da area ocupada pela plantacdo de cana-de-agucar ser de
0,89%, as areas aptas para este tipo de plantio corresponde a 12% do territério
nacional, sendo que, nos proximos anos, a expansao da cana-de-agucar ocorrera
preferencialmente no Centro Sul com énfase no Oeste de S&o Paulo, nas regides
limitrofes com Mato Grosso e em algumas areas do Estado de Goias. Para as
culturas de ciclo anual, e, neste caso, a soja se inclui, existem, aproximadamente,

100 M ha aptos a expansao da agricultura ( Macedo,2007).

Segundo Miranda (2007), existe uma dinamica diferenciada no uso do fogo na
agricultura brasileira o que se torna um indicativo de regides onde ocorre a
expansao ou consolidagao de ocupagao agropecuaria. Por exemplo, a redugéo de
queimada do oeste baiano, Goias, regides sul e centrais do Mato Grosso do Sul e
em diversas areas do sudeste brasileiro indicam a consolidacdo das culturas de
graos (soja e algodao). Por outro lado, o aumento de queimadas em diregao as
regides mais centrais da Amazonia, do Meio Norte e Sul de Goias indicam a

expansao da agricultura associada a demanda crescente de etanol e 6leo vegetal.

Associado a expansao da agricultura e ao manejo, muitas vezes, ndo adequado
as condicdes climaticas brasileiras simultaneamente com a ocorréncia natural de
chuvas intensas, o Brasil vem perdendo capacidade de producdo de terras
agricultaveis ao longo dos anos (Lombardi Neto e Drugowich, 1994) onde a erosao
representa perdas de 8 a 20 toneladas de solo por ano (WWF, 2003). Nesse

mesmo cenario de expansao agricola, o Brasil ja apresenta a segunda maior taxa



mundial de crescimento na utilizagado de agrotoxico (Spadotto e Gomes, 2004) e o

consumo nacional representa 5% do mundial.

A expansao da agricultura para atender a demanda crescente de etanol e 6leo,
principalmente para produgdo de energia, podera ocorrer pela expansao
significativa de superficie agricola sobre areas de vegetagdo natural ou pela
substituicdo de culturas, pastagens (criagdo de bovinos, ovinos...) por culturas
energéticas (oleaginosas e cana de acucar para biodiesel e etanol,
respectivamente) ou a combinagado destes dois componentes. Cada um deles
podera apresentar problemas: aumento de desmatamento sobre areas de

conservagao da biodiversiade e competicdo alimento versus energia.

A expansdo dos agroenergéticos sobre areas de vegetagdo natural podera
implicar no aumento do desmatamento de parte da Amazénia, cerrado e pantanal
com consequéncias para areas prioritarias para conservagcdo da biodiversidade
além de outros impactos sécio-economico-ambiental indesejaveis. Tal observagao
foi mencionada no trabalho de Arima et al. (2005) ao afirmar que a expansao dos
plantios de bioenergéticas (cana de agucar, palmaceas e outras espécies como o
pinhdo e a mamona) pode provocar um deslocamento da pecuaria em direcédo a
Amazobnia, regido que vem experimentando um aumento na taxa de crescimento
do rebanho bovino 10 vezes maior que a média nacional (6,9% contra 0,67%) que
pode ser constatado ao longo do eixo de desmatamento nos estados de Mato
Grosso, Para e Rondénia (Arima et al., 2005). Nesse sentido, € importante, como
Machado et al. (2007) sugerem, que haja um envolvimento profundo do
proprietario rural, empresas do agronegdcio, governo e sociedades locais no
sentido de planejar a ocupagao racional das paisagens naturais assegurando a

manuntengao da biodiversidade através de um desenvolvimento sustentavel.

Por outro lado, caso a expansdo do agronegdcio ocorrer pela substituigdo de
outras culturas ou areas de pastagens podera haver competigdo entre produgao
de energéticos e alimentos tal como Paes (2007) constatou ao afirmar que o
sistema (setor agropecuario) é bastante dinAmico e responde quase sempre aos

precos (internacionais) e culturas sdo mudadas (e revertidas, em alguns casos)



em poucos anos. A Tabela 2.1 disponibiliza a distribuicdo de area por cultura

entre os anos de 1995 e 2008.

Tabela 2.1 Distribuicdo de area para as principais culturas plantadas no Brasil nos
de 1995, 2005, 2007 e 2008 (MAPA, 2006; IBGE, 2008).

Cultura 1995 20’05 2007 2008
Area (mil ha)

Algodao herbaceo (em caroco) 1.104 1.258 1.121 1.080
Amendoim (em casca) - Total 95 136 103 113
Arroz (em casca) 4.374 3.916 2.895 2.861
Aveia (em gréo) 165 368 110 111
Batata-inglesa - Total 177 141 142 144
Cacau (em améndoa) 739 633 675 680
Café (em gréo) 1.870 2.342 2.224 2.239
Cana-de-agucar 4.559 6.172 6.692 7.601
Cebola 75 57 63 63
Cevada (em grao) 69 145 100 84
Feijdo (em grao) - Total 5.006 3.748 3.834 3.828
Laranja 964 803 801 821
Mamona 120 231 154 163
Mandioca 1.946 1.944 1.913 1.809
Milho (em grao) - Total 13.946 11.559 13.817 14.423
Soja (em gréo) 11.675| 22.949| 20.581 21.295
Sorgo (em grao) 154 788 636 782
Trigo (em gréo) 995 1.973 1.850 2.361
Total 48.032 | 59.162| 57.711 60.456

De uma maneira geral, percebe-se através da Tabela 2.1 que ocorreu uma

expansao 22% em areas para agricultura entre 1996 e 2006 se mantendo estavel

entre os anos de 2007 e 2008. A principal contribuicdo para o aumento destas

areas foram as culturas de soja (que, praticamente, dobrou a quantidade de area

em 10 anos) seguido pela cana de agucar. No cenario em que comegou entrar os
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biocombustiveis, 2007-2008, ndo se percebe alteragdo significativa nesta
distribuicdo, somente uma tencéncia no aumento de areas para soja, cana de
agucar e milho e estagnagao ou descréscimo para as areas destinadas as culturas
alimenticias sendo que, se nos proximos anos ocorrer a consolidacdo desta
tendéncia, podera sim, haver uma substituicdo de areas destinadas a alimentos

para energia, configurando-se a competi¢cao alimento energia.
2.3 Oleaginosas para produgao de biodiesel

Dentre as matérias primas para producdo de biodiesel, destacam-se as
oleaginosas, isso porque, aléem destas, sebo bovino, gordura de frango e algas
marinhas podem ser fonte de triglicerideos para produgéo de biodiesel. Dentre as
oleaginosas para producédo de biodiesel, destacam-se mamona, dendé e soja. A
mamona é uma planta de facil cultivo, resistente a seca e helidfila (adapta-se bem
a regides com elevada radiagdo solar), possui baixo custo de produgao e € de facil
manejo, sendo uma das poucas opgdes para o semi-arido nordestino. Com isso, o
incentivo do governo para a mamona origina-se, principalmente, da intengdo de
incluir sécio-economicamente o agricultor familiar do semi-arido através da cadeia
produtiva do biodiesel. O dendé é uma das oleaginosas que necessita de uma
maior quantidade de méao-de-obra por hectare para o seu cultivo. Associado a
essa caracteristica, o dendé adapta-se bem a regido nordestina e possui elevada
produtividade em 6leo por hectare, chegando a 6 ton/ha. O éleo de soja € uma
alternativa de suprimento de matéria-prima para as empresas produtoras de
biodiesel devido, principalmente, a organizacdo e solidez dos produtores de soja
do Pais (Wehrmann et al., 2006). A seguir, serdo descritas as caracteristicas
principais do dendé e da mamona, matérias-principais para producao de biodiesel

a partir dos agricultores-familiares.

2.3.1 Dendé

O dendé (Elaeis guineensis) é uma palmeira originaria da costa ocidental da Africa
(Golfo do Guiné), sendo encontrada em povoamentos subespontaneos desde o
Senegal até Angola chegando ao Brasil no século XVI, adaptando-se bem ao

clima tropical umido do litoral baiano. E uma planta de cultivo perene, que
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comecga a produzir apos trés anos de sua semeadura, alcangando uma vida
econdmica de 20 a 30 anos (Garcia, 2007). Essa planta tem um potencial de
produtividade de o6leo de, aproximadamente, 5 toneladas por hectare
cultivado, mas é possivel alcancar volumes superiores a 6 toneladas por
hectare (BIODIESELBR, 2007). Dos seus frutos sdo extraidos dois tipos de dleo:
o de palma, retirado da polpa ou mesocarpo e o de palmiste, obtido da améndoa
ou endosperma. Além desses Oleos, obtém-se a torta de palmiste como
subproduto resultante do processo de extracdo do 6leo de palmiste. Em relacéo a
outros 6leos, o de dendé tem ocupado nos ultimos anos destaque na produgao
mundial e atualmente ocupa a 22 posicdo em producao de 6leo. Seus principais
produtores mundiais sdo a Malasia, Indonésia e a Nigéria e o Brasil ocupa a 112
producao mundial. No Brasil, o Para é o principal produtor, com 70% da produgéao
nacional seguido dos estados da Bahia e Amapa. As Tabelas 2.2 e 2.3 mostram a
producdo mundial dos principais Oleos vegetais comercializados no mundo e a
produgao dos principais paises produtores do 6leo de dendé, respectivamente. A
Tabela 2.4 exibe a série historica da produg¢ao dos principais 6leos vegetais, sebos

e graxas do mercado brasileiro, entre os anos de 2001 e 2006.
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Tabela 2.2 - Produgdo mundial dos principais 6leos vegetais comercializados em
milhdes de toneladas (MAPA, 2007a)

Oleo 2002/03 2003/04 2004/05 2005/06 2006/07
Soja 30,54 29,97 32,49 34,22 35,71
Dendé 27,71 29,59 33,88 35,96 38,97
Canola 12,25 14,16 15,76 17,19 18,03
(colza)

Girassol 8,12 9,13 8,99 10,34 10,83
Amendoim 4,65 5,04 5,07 5,17 4,99
Algodao 3,51 3,84 4,71 4,55 4,72
Palmiste 3,36 3,67 4,13 4,36 4,69
Coco 3,16 3,29 3,44 3,46 3,30
Oliva 2,51 3,06 2,97 2,59 2,99
Total 95,81 101,75 111,44 117,84 124,23
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Tabela 2.3 - Principais produtores de 6leo de dendé, em milhdes de tonelada
(MAPA, 2007b).

Safra/Pais 2002/03 2003/04 2004/05 2005/06 2006/07
Indonésia 10,30 11,50 14,00 15,40 17,20
Malasia 13,18 13,42 15,19 15,49 16,50
Tailandia 0,64 0,84 0,70 0,90 1,00
Nigéria 0,77 0,78 0,79 0,80 0,81
Colémbia 0,54 0,61 0,65 0,69 0,75
Demais 2,28 2,43 2,54 2,68 2,71
paises

Tabela 2.4 - Produgao nacionall dos principais 6leos vegetais comercializados em
mil toneladas (Kaltner, 2007)

Oleo 2003 2004 2005 2005
Soja 5347 5545 5736 5354
Dendé 129 142 160 170
Mamona 40 55 70 56
Girassol 23 28 22 37
Sebos e Graxas 493 508 532 545
Total’ 6792 7092 7362 7022

' Incluindo outras oleaginosas.

Dentre as oleaginosas, trés sdo produzidas em larga escala e tém importancia no

mercado mundial: dendé (ou palma), soja e canola (ou colza) e ocupam as
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posicoes de 1°, 2° e 3° lugares em producdo de Oleos vegetais, respectivamente.
A area mundial dedicada a produgdo do dendé, soja e canola séao,
respectivamente, em milhdes de hectares, 38,2, 90,0 e 26,2 (Kaltner, 2007), o que
evidencia a elevada produtividade do dendé em relacao as outras oleaginosas, ou
seja, a produgéo de oleo de dendé por hectare plantado é maior que para o dleo
de soja ou canola. Dentre os paises produtores de dendé, os maiores produtores

mundiais sao a Indonésia e a Malasia, representando 86,5% da produ¢ado mundial.

Ainda em relagdo aos dados das tabelas anteriores, percebem-se a partir da
Tabela 2.4, que o Brasil produziu no ano de 2005, 7,4 milhdes de toneladas de
Oleos vegetais e gorduras com predominancia do 6leo de soja que representou
77,6% do total e considerando apenas a produgdo de O6leos vegetais, a
participacdo do 6leo de soja aumenta para 89%. A producédo brasileira de 6leos e
gorduras representa 5% da produgcdo mundial e os excedentes exportaveis
totalizam 2 milhdes de toneladas, o que representa 1,4 % do consumo mundial de
Oleos e gorduras (Kaltner, 2007). Além disso, a produgéo nacional de 6leo de soja

representa 16% da producdo mundial desse tipo de 6leo.

O processo de extracdo de 6leo vem acompanhando mudangas ao longo do
tempo nas comunidades na Bahia. Antes, a extracdo do dleo de dendé era
realizada através de pilées (instrumentos artesanais, almofarizes) e causava ténue
impacto sobre o meio ambiente por ser destinado, praticamente, ao autoconsumo
(Couto et al., 2006).

Em seguida, a extracdo do 6leo por esse modelo foi substituida por roddes,
instrumentos movidos a tracao animal que consiste em uma roda feita de pedra ou
cimento que gira sobre um circulo cavado no chao, onde o peso da roda esmaga
os frutos de dendé. A partir da difusdo do motor (meados do século XX),
abandona-se o rodao acionado por tragdo animal por motor a diesel e, em
seqguida, por eletricidade. Nesse processo, utiliza-se energia térmica proveniente
da biomassa para aquecer os frutos, o que facilita a extragcdo do 6leo ao mesmo
tempo em que provoca a inativagao das enzimas que causa a degradagao do

Oleo, a exemplo da produgdo de acidos graxos livres (aumentando a acidez do
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oleo). O sistema de rod&do representa a grande maioria das unidades de
processamento de 6leo, localizadas no Territorio do Baixo Sul, na Bahia, sendo
responsaveis por cerca de 3.000 empregos diretos e de parcela consideravel da

renda regional.

Apesar do avango do sistema artesanal (utilizagdo de pildo) para o sistema de
roddes (utilizando motores e energia elétrica), os roddes apresentam baixo
rendimento na extracao do 6leo, com perda da matéria-prima, além de produzirem
um oleo com elevada acidez e provocarem impactos ambientais relevantes ao
langarem os efluentes do processo nos manguezais da regido, o que demanda
uma politica de governo em articulagdo com diversas secretarias e agéncias
financiadoras para transformar essa situagdo. Segundo documento elaborado pelo
CONAB (2006), esse sistema de produgao de 6leo de dendé s6 existe na Bahia e
e responsavel pelo fornecimento de azeite de dendé para as “baianas de acarajée”,
pequenos restaurantes espalhados por todo territério baiano, especialmente em
Salvador e no litoral sul e norte do estado. A produc¢ao industrial do 6leo no Brasil
se originou na década de 1950 no Recbncavo Baiano, sendo que somente na
década de 1970, ocorreu a ndustrializacdo da cultura da palma no estado do Para
(Garcia, 2007).

A colheita do fruto do dendé é realizada durante todo o ano, se concentrando
especialmente nos meses de outubro a janeiro (Santos, 2008) e, segundo Lima et
al. (2000), a maneira como é conduzida e organizada tem grande impacto sobre o
rendimento e a qualidade do 6leo obtido: a palmeira tem producédo continua e o
ponto de maturacdo dos cachos ocorre num intervalo de tempo muito curto. Os
cachos, se colhidos verdes tém pouco teor de 6leo e, se colhidos maduros
demais, aumentam a acidez do 6leo. Trata-se, assim, de uma operagao que tem
grande impacto no desempenho do sistema produtivo, influenciando tanto no
rendimento como na qualidade do produto obtido (Lima et al., 2000).

O fluxograma abaixo (Figura 2.1) mostra o processo de produgdo do éleo de
dendé. Inicialmente, os cachos sao esterilizados, por cozimento, através de vapor

proveniente de caldeira com controle de temperatura, pressdo e tempo em uma
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autoclave. Essa etapa inicial tem o objetivo de eliminar as enzimas responsaveis
pela fermentagéo do fruto e produgédo de acidos graxos livres, soltar os frutos dos
cachos, amolecer a polpa para facilitar a extragao do 6leo e encolher parcialmente
as améndoas para facilitar a separagao de sua casca. Esse processo produz um
volume de efluente estimado em cerca de 2% do volume de cachos a ser

processado.

No debulhamento, os frutos sdo despreendidos dos cachos esterilizados, os quais
vazios saem do processo como residuo solido para utilizacgdo como adubo
organico e para alimentar a caldeira. O volume estimado de residuo nessa etapa &

cerca de 22% da quantidade de cachos beneficiados.

Os frutos sao direcionados para a etapa de digestdo onde os frutos sao
continuamente umedecidos em cerca de 26% do volume de cachos beneficiados,
amassados e aquecidos a uma temperatura de 96°C. O resultado dessa etapa é
uma massa uniforme. Em seguida, a massa passa por uma prensa onde sao
originados o 6leo bruto e uma torta. Essa torta contém o endocarpo ou améndoa
que sera enviado para o processo de palmisteria, onde sera retirado o 6leo de

palmiste.

O dleo bruto € enviado para o processo de clarificacdo e secagem e depois é
estocado a uma temperatura de 50°C. A torta que contém as améndoas segue
para palmisteria, onde as nozes do endocarpo sao trituradas e, em seguida, sao
prensadas para retirada do o6leo de palmiste. Os efluentes do processo sao
utilizados na geracgéo de calor, como adubo vegetal e/ou vendidos como insumos

de industrias de velas e saboes.
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Um aspecto importante que merece atencdo é o periodo entre a colheita e a
extracdo 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. Esse processo € eliminado através da inativagdo enzimatica
0 que é obtido através do aquecimento dos frutos. A produgdo de acidos graxos
livres eleva a acidez do oOleo e na transesterificagdo alcalina ocorre a reagao de

saponificagao o que provoca dificuldades na purificacdo do biodiesel.

Caso seja utilizada catalise acida, enzimatica ou catalisadores heterogéneos que
envolvam hidrélise produzindo acido graxos livres e, em seguida, a esterificagao
desses acidos, essa producdo de acidez ndo € um problema, podendo ser até

investigada para aumentar a converséao de triglicerideos para acidos graxos livres.

2.3.2 Mamona e pinhao manso.

A mamona (ricinumus comunis), provavelmente, originaria da Etiopia, leste da
Africa, é uma planta de facil cultivo, resistente a seca e heli¢fila e é bastante
utilizada por pequenos produtores, em especial no estado da Bahia, principal

produtor nacional.

A mamona passa por uma pré-limpeza onde s&o retiradas as impurezas e segue
para o processo de cozimento onde o material € aquecido em varios estagios
(Figura 2.2). Logo apdés o aquecimento, as bagas de mamona seguem para a
prensa onde € retirado o 6leo bruto mecanicamente que é aquecido em tacho de
agua e vapor direto. Apds ser hidratada, a mistura segue para a centrifuga. O dleo
€, entdo, clarificado, seco, polido e misturado com o 6leo proveniente da extracéo
por solvente. O principal subproduto da cadeia produtiva da mamona € a torta, que
resulta do processo de extracdo do 6leo. A torta apresenta um elevado teor de
proteinas e é produzida, aproximadamente, na propor¢cado de 1,2 toneladas para
cada tonelada de dleo, o que corresponde a aproximadamente 55% do peso das

sementes.
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Figura 2.2 — Fluxograma de produgéo de 6leo de mamona (Andrade et al., 2006).

A oleaginosa pinhdo manso (Jatropha curcas) € uma espécie nativa do Brasil, da
familia das Euforbiaceas, a mesma da mamona e mandioca, sendo 0 seu nome
cientifico, jatropha, originado de jatros — doutor e trophé — alimento. O pinhao
manso pode ser cultivado em solos poucos férteis e de clima desfavoravel sendo
bastante resistente a seca e facilmente adaptavel ao semi-arido nordestino (Melo
et al., 2007). Apesar de ser utilizada na medicina doméstica, a ingestdo em
excesso de suas sementes causa intoxicagao podendo ser letal devido a presenca
do acido jatropico de toxidade igual ou superior ao acido ricinoléico (Arruda et al.,
2004).

A extragao do 6leo das sementes de pinhdo manso segue 0 mesmo procedimento
que as bagas de mamona, isto €, cozimento prévio e esmagamento subsequente

em prensas tipo expeller, para a extragdo do 6leo que, em seguida, é filtrado,
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centrifugado e clarificado, resultando em um produto livre de impurezas. A torta,
que contém, ainda, aproximadamente 8% de Oleo, € re-extraida com solventes
organicos, geralmente hexano, sendo o farelo residual ensacado para
aproveitamento como fertilizante natural, em virtude dos teores elevados de
nitrogénio, fosforo e potassio. A semente do pinhdo manso pode fornecer cerca de
50 a 52% de 6leo extraido com auxilio de solventes e, no caso de trituramento,

seguido de aquecimento, 32 a 35%.
2.4 Biodiesel

Biodiesel é um composto de mono-alquilésteres de acidos graxos de cadeia longa
(Knothe et al., 2006; ANP, 2008) obtido, usualmente, a partir da reagdo de
transesterificagcdo de oleos vegetais ou gorduras animais com alcool, na presenca
ou nado de catalisador. Os compostos mono-alquilésteres quando oriundo da
reagcdo com alcool metilico ou etilico (os alcoois mais utilizados na produgao de
biodiesel) sdo denominados de ésteres metilicos ou etilicos, respectivamente.
Este combustivel, biodiesel, possui caracteristicas fisico-quimicas bastante
semelhantes ao diesel mineral, podendo, desta forma, ser utilizado em motores a
combustdo interna com ignigdo por compressao (ciclo diesel) na forma pura ou em
misturas em diferentes proporgdes com o oleo diesel (Santos, 2008). A justificativa
para transesterificar os 6leos vegetais transformando-os em ésteres alquilicos é
que estes apresentam propriedades (viscosidade, numero de cetanos, dentre
outros) semelhantes ao diesel mineral, podendo substituir parcialmente o diesel. A
seqguir, serao descritos os principais métodos de obtengdo de biodiesel por

transesterificacao.

2.4.1 Transesterificagao alcalina homogénea

Um mecanismo cinético para transesterificagdo alcalina descrito em Lopes (1983)
indica que, inicialmente, ocorre a formagdo do metdxido ou etoxido através da
reacao entre o metanol ou etanol (outros alcoois também podem ser utilizados,
mas o metanol e etanol sdo os mais comumente empregados) e o catalisador

basico. Em seguida, o metoxido ou etoxido ataca diretamente o carbono
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polarizado da carbonila, formando um estado intermediario e resultando no éster
alquilico, conforme a reagdo 1 mostrada a seguir.

] ]
H,C-0-C-R H,C-0-C-R!
5
o) o)
- = I
HC-0-C-R HC-0-C-R
o) o)
. I
H,C-0-C-R H,C-0-C-R
(estado
(Triglicerideo) intermediario)
H,C - OH
0
o [
[ +  R'-C-OR
H,C-0-C-R? Ester
(biodiesel)
0

H,C-0-C-R?

Diglicerideo

Os acidos graxos livres no meio reacional sdo imediatamente saponificados, pois
esta reacdo € cineticamente preferida (Lopes, 1983). Com isso, o catalisador
alcalino sera consumido nos primeiros momentos da reag¢ao, podendo ocasionar

reducao no rendimento da reagdo. Além disso, o 6leo vegetal e o alcool devem ser

22



isentos de agua devido ao risco de acontecer paralelamente a formagéo de acidos
graxos livres que reage com o catalisador produzindo sabao.

Alguns trabalhos tém sido realizados com diferentes 6leos. Hartman (1956)
analisou a transesterificacdo dos 6leos de coco, sebo de boi e 6leo de linhaca
utilizando metanol com os catalisadores hidroxido de sédio, metéxido de sédio e
0s seguintes oxidos: aluminio, magnésio, calcio, estroncio, bario. Para analise do
rendimento, o autor calculou a formacédo de glicerol e sais de acidos graxos
(sabao) formados. Nos seus resultados, o metoxido de sédio e carbonato de
potassio apresentaram os maiores rendimentos (maior conversdo em glicerol e
menor produgédo de sabdo) para 2h de reagao, diferindo na proporgdo massica de
catalisador utilizado: 0,2% e 10%, em relagdo a massa do 6leo, de metéxido de
sédio e carbonato de potassio, respectivamente. Em seguida, o hidroxido de sédio
foi o mais eficiente e os 6xidos de calcio, estréncio e bario apresentaram eficiéncia

moderada e os de aluminio e magnésio, ineficientes.

Freedman et al. (1984) transesterificaram 6leos de amendoim, algod&o, girassol e
soja utilizando metanol na razdo molar 6:1, 0,5% de metdéxido de so6dio como
catalisador e temperatura de 60°C. Apdés 1 min, foi observado um rendimento de
80% para o 6leo de soja e girassol e apos 1 hora, foi observado o rendimento na
faixa de 93 — 98% para os quatro déleos. Ma et al. (1999) estudaram o efeito do
tempo de reacao na transesterificacdo do sebo bovino com metanol. A reacgao foi
lenta nos primeiros minutos devido a dispersdo do metanol na gordura bovina,

alcangando um valor maximo de ésteres metilicos em cerca de 15 min de reagéao.

Um estudo para transesterificacdo para o 6leo de mamona foi realizado por Lima
Silva et al. (2008) onde foram analisadas as variaveis de processo que influenciam
a etandlise do 6leo de mamona utilizando um catalisador basico. O monitoramento
das variaveis foi realizado utilizando cromatografia liquida por exclusdo de
tamanho. Os experimentos foram feitos utilizando planejamento experimental e os
resultados foram interpretados de acordo com a metodologia da superficie de
resposta. Neste trabalho, as variaveis estudadas foram temperatura de reacéo,

concentracdo de catalisador e razdo molar etanol: 6leo de mamona. Os
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experimentos foram feitos de acordo com o planejamento experimental completo
2%, mais trés pontos centrais e quatro pontos axiais. Foram obtidos modelos
codificados que descrevem a conversao em funcido da temperatura, concentracéo
de catalisador e razao molar etanol:6leo de mamona. Uma rapida separacao entre
as fases éster e glicerina foi obtida com a metodologia desenvolvida. Foram
obtidas concentracdes de éster superiores a 90% em 10 minutos de reacéao,

utilizando 1% em peso de hidroxido de sédio.

Em estudo posterior, Karmee et al. (2006) estudaram a cinética de
transesterificagcdo do o6leo de Pongamia Pinnata, propondo o mecanismo e
obtendo as constantes de equilibrio para as reacdes intermediarias. Outros
estudos para diferentes oleos, catalisadores, condi¢gdes reacionais e propostas de
mecanismo foram realizadas (Noureddini e Zhu, 1997; Darnako e Cheryan, 2000;
Vicente et al., 2005; Vicente et al. 2006; Tapanes et al., 2008; Lima Silva et al.,
2008). Um resumo é mostrado na Tabela 2.5.

Tabela 2.5 — Alguns trabalhos sobre transesterificagao alcalina.

Oleo Alcool Catalisador | Razdo T,°C Modelo Referéncia
/% do peso | molar cinético
do 6leo alcool/dleo
butanol NaOBu/0,5 | 30:1 20-60 Reacéo Freedman
direta de | et al.
pseudo- (1984)
primeira
ordem e
inversa
de 22
ordem
Soja butanol NaOBu/1 6:1 20-60 2% ordem | Freedman
et al.
(1984)
metanol NaOBu/0,5 6:1 20-60 22 ordem | Freedman
et al.
(1984)
metanol NaOH/0,2 6:1 30-70 22 ordem | Nouredini
e Zhu
(1997)
Dendé metanol KOH/1,0 6:1 55-65 22 ordem | Darnako e
Cheryan
(2000)
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Continuagao Tabela 2.5.

Girassol metanol KOH/0,5-1,5 | 6:1 25-65 22 ordem | Vicente et
al. (2005)
Brassica metanol KOH/0,5-1,5 | 6:1 25-65 22 ordem | Vicente et
carinata al. (2006)
Mamona etanol NaOH/1,0 12:1 30-70 12 ordem | Lima Silva
et al.
(2008)
Pinhéao Metanol, NaOCHz3/0,8 | 9:1 45 - Tapanes et
manso etanol al. (2008)

NaOBu — butdxido de sodio.

Percebe-se na Tabela 2.5 que, predominantemente, a razao molar alcool/éleo foi
de 6:1, ordem proposta para a reacao foi de 22 ordem e o metanol foi o alcool
utilizado. Em todas as reacgdes, os catalisadores utilizados foram alcalinos e,
segundo Schuchardt et al. (1998), esses catalisadores, além de serem menos
corrosivos, apresentam taxa de conversdo mais rapida que os catalisadores

acidos, tornando-os mais utilizados industrialmente.

Trés etapas em reagdes de transesterificagcdo tém sido observadas (Noureddini e
Zhu, 1997; Vicente et al., 2005; Vicente et al. 2006; Stamenkovic et al., 2008;
Stamenkovic et al., 2008): a primeira etapa controlada pela transferéncia de
massa (lenta), seguida de uma segunda que é cineticamente ou quimicamente
controlada (rapida), e uma ultima fase de equilibrio (lenta). Na primeira etapa,
duas fases imisciveis estdo presentes: a fase 6leo e a fase alcool, sendo
importante a agitacdo para transportar os triglicerideos do 6leo vegetal para a
interface oleo/alcool. Nesta fase, que € lenta, a agitagcao torna-se essencial. Estes
ultimos autores citados anteriormente, observaram em seus trabalhos que o
periodo controlado pela transferéncia de massa reduzia a medida que se
aumentava a agitacdo. Os produtos intermediarios, tais como mono e
diglicerideos, agem como um emulsificante facilitando a transferéncia de massa
dando origem a etapa posterior que é cineticamente controlada, onde o aumento
da temperatura favorece a formagdo dos produtos e a agitagdo n&o mais
desempenha efeito importante na reagao.
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2.4.2 Transesterificagao acida homogénea

Acidos utilizados na transesterificacdo incluem o sulfarico, fosférico, hidroclérico
hidroclorico (Schuchardt et al., 1998). A primeira etapa da reagao de esterificagdo
na catalise acida depende da concentragao protbnica do meio reacional e consiste
no ataque do préton a carbonila do acido graxo, formando um centro deficiente em
elétrons. Na segunda etapa, o oxigénio do alcool, que possui uma alta capacidade
eletrodoadora, se liga ao carbono deficiente em elétrons (Lopes, 1983). Essa
reagcdo acontece simultaneamente, para os trés acidos graxos ligados a glicerina e
consequentemente, ter-se-a uma maior concentragdo de mono e diglicerideos nos

primeiros minutos da reagdo. A reagdo a seguir mostra a reagao catalisada por

acido.
O 0]
H,C-0-C-R! H,C-0-C-R! o/R
+
H "\H
0) 0] slcool
” . ” (alcool)
HC-0-C-R’ R — OH HC-0-C-R’
0) 0]
H,C-0-C-R H,C-0-C-R!
Triglicerideo Estado intermediario
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2.4.3 Transesterificagao heterogénea

A utilizacdo de catalisadores heterogéneos acidos ou basicos € bem menos
estudada que os sistemas homogéneos, apesar de 90% dos processos cataliticos
na industria quimica utilizarem catalisadores heterogéneos por vantagens
significativas; no entanto, esses sistemas podem apresentar problemas de
transferéncia de massa, sobretudo em reagdes envolvendo moléculas de alto peso
molecular. No entanto, alguns autores (Gryglewicz et al., 1999) tém estudado
catalisadores heterogéneos e tém encontrado uma taxa de conversao maior que
95%.

A utilizacdo de catalisadores soélidos em processos catalisados por acidos tem
recebido atengao especial nos ultimos anos devido a facilidade de separagao do
produto do meio reacional, e ao fato de serem menos corrosivos € menos
poluentes. Alguns sdlidos de 6xidos metalicos como estanho, magnésio e zinco
tém sido estudados, mas agem como catalisadores homogéneos e formam sais
dos acidos graxos que complicam a purificagdo do biodiesel e glicerina formada.
Ebiura et al. (2005) estudaram um processo continuo utilizando o catalisador
heterogéneo que consiste em uma mistura de oxido de zinco com aluminio,

promovendo a reacdo sem perda do catalisador. Assim como na catalise
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homogénea, foi utilizado excesso de metanol que era reciclado ao processo a
partir da vaporizagdo na mistura pos-reacional, mas com temperatura e presséo

maiores.

Kim et al. (2004) prepararam um catalisador solido de uma “superbase”
Na/NaOH/AI,O3 que apresentou a mesma atividade catalitica do catalisador
NaOH. Nas reagbes heterogéneas ocorre a formagcdo de trés fases,
oleo/alcool/catalisador, e a resisténcia por difusdo massica pode dificultar a
transesterificacdo aumentando o tempo de reagdo. Por outro lado, uso de
catalisador heterogéneo tem a vantagem de reduzir o consumo de agua e o custo

operacional na especificacdo do biodiesel.

Jitputti et al. (2006) testaram cinco catalisadores (ZrO,, ZnO, SO4%/Sn0,, SO4*
1ZrO,, KNO3/KL zeolita e KNO3/ZrO;) para uma razdo metanol/éleo de 6:1, a
temperatura de 200°C e pressao de 50 bar para 6leo de palma e de coco e
obtiveram uma conversdo maxima de 90,3% para SO4>/Sn0O, e SO4*/ZrO, com

tempo de reagao de 60 min.

A atividade do catalisador na reacédo de transesterificacdo esta relacionada com o
seu carater basico. O aumento do carater basico dos hidroxidos dos metais
alcalinos terrosos ocorrem na seguinte ordem Mg(OH),<Ca(OH),<Ba(OH),. Isso
acontece, pois nessa ordem, o raio ibnico aumenta e a eletronegatividade diminui.
De acordo com a teoria de Lewis, os Oxidos dos metais alcalinos terrosos séo
bases mais fortes que os seus respectivos hidroxidos. Assim, os compostos de
calcio, e similarmente os compostos de magnésio e bario, podem ser ordenados
de acordo com o potencial basico como a seguir: Ca(OH),<CaO<Ca(CH30), ou
seja, o etoxido de célcio € uma base mais forte que o éxido de calcio, que por sua
vez, € mais forte que o hidroxido de calcio. Essa observacao explica, em parte, a
atividade catalitica dos metais alcalinos terrosos na alcolise dos triglicerideos.
Sem duvida, a alcalinidade dos compostos acima € um fator que determina a
atividade catalitica na alcodlise, mas ndao somente. Os compostos dos metais

alcalinos terrosos sao catalisadores heterogéneos e a atividade catalitica esta
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relacionada com o grau de dispersdo no meio reacional que é determinada pela

difusdo.

Alcéxidos metalicos podem funcionar tanto como um catalisador homogéneo,
quando soluveis no alcool utilizado na reagdo, como catalisador heterogéneo se
forem insoluveis no alcool e possuirem centros ativos. Os alcoxidos metalicos sdo
bastante ativos e em proporgdes baixas fornecem rendimentos alquilicos de até
98% (Silva, 2005). Mas, como desvantagens, requerem condi¢des rigorosamente

anidras para que nao ocorra a sua hidrolise.

Comparando alguns compostos dos metais alcalinos terrosos tem-se, por
exemplo, que o hidroxido de bario € uma base forte. As ligagbes HO-Ba-OH sao
fortemente polarizadas e apresentam carater ibnico, podendo dissociar-se
facilmente, principalmente em metanol que apresenta um elevado poder de
solvatagdo desse hidroxido, tornando o hidroxido de bario um catalisador

homogéneo. No entanto, os compostos soluveis de bario sdo altamente toxicos.

Por sua vez, o hidréxido de calcio é praticamente insoluvel em metanol e etanol
além de ser uma base mais fraca que o hidréxido de bario. O metdxido e o etdxido
de calcio sdo formados na superficie do CaO (Tanabe et al., 1989), sendo o
catalisador de fato na alcodlise dos triglicerideos. O metdxido de calcio, que € uma
base forte, € insoluvel em metanol agindo como um catalisador heterogéneo, mas
apresenta uma superficie ativa bastante desenvolvida. O inconveniente do uso do
CaO ¢ sua baixa atividade catalitica em comparagdo com o hidroxido de sodio,
que é considerado como um catalisador classico. Segundo Gryglewicz (1999), o
tempo de reagcdo aumenta de duas a trés vezes quando substitui o hidréxido de
sédio pelo 6xido de célcio na reagdo de metanoalise dos triglicerideos. Por outro
lado, o CaO apresenta o baixo valor de mercado em comparagdo a outros
catalisadores. Zhu et al. (2006) perceberam que, apds o tratamento do CaO em
solugédo de carbonato de amdnia seguido de calcinagao, tornou-o uma base mais
forte e aumentou a quantidade de sitios ativos, melhorando o seu desempenho.
Os autores obtiveram a maior taxa de 93 %, para uma temperatura de reacao de

70°C, 1,5% de peso de catalisador em relacdo ao 6leo, razdo molar metanol/dleo,
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6:1, e 90 min para o tempo de reagdo. Segundo os autores, no primeiro momento
da reacédo, que eles consideraram de 60 min, a reagao é controlada pela difuséo
massica, mas que pode ser melhorada aumentando-se a turbuléncia da mistura

reacional.

Suppes et al. (2001) utilizaram pedra calcaria pulverizada, devidamente tratada,
em um reator continuo, a 200°C e tempo de residéncia de 18 min, para
transesterificagcdo do 6leo se soja e etanol, alcangando conversao maior que 95%.
Silva e Hampton (2006) patentearam um processo de transesterificagcdo do
biodiesel utilizando etanol hidratado na propor¢cédo de 2:1 em relagdo ao 6leo
utilizando e alcangando rendimentos em torno de 96%. O processo consistiu em
dois reatores onde € realizada a hidrdlise e a esterificagdo do 6leo vegetal e dos
acidos graxos livres, respectivamente. Segundo os autores, a reacao de hidrélise

aconteceu em 2,5 segundos, a temperatura de 60°C e a pressao atmosférica.

Em catalisadores como MgO, La;O3; ou KF/alumina, a adsor¢do do alcool é
assumida como a etapa limitante da esterificacdo do acetato de etila, enquanto
que a reacgao na superficie do catalisador € a etapa limitante para catalisador com
carater basico mais elevado tais como BaO, CaO ou SrO (Bancquart et al., 2001).
Em seu trabalho, Bancquart et al. (2001) estudaram os compostos MgO, CeO,,
La,O4 e ZnO na reagao de transesterificacdo e perceberam que a atividade
desses solidos decresciam na seguinte ordem: La,03;>Mg0O>>Zn0O>CeO,, o0 que
mostra que a atividade esta relacionada com o carater basico do composto
utilizado. Os autores perceberam, ainda, que o método de preparo do catalisador
influencia na area superficial, carater basico e, consequentemente, na atividade do
catalisador. Quanto a atividade, eles perceberam que o La;O3; possui as melhores
propriedades cataliticas, mas sua preparagao € dificil devido a formacdo de
carbonato e oxicarbonato a partir da reagdo com CO,. Por outro lado, o 6xido de
magnésio € de facil obtencdo, apesar de sua atividade ser menor que os
catalisadores alcalinos homogéneos, mas apresenta seletividade similar a esses
compostos e pode ser facilmente retirado do meio reacional e reutilizado, além de

ter baixos custos.
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2.4.4 Transesterificagao enzimatica e supercritica.
As enzimas sdo em sua grande maioria, proteinas que desempenham o papel de

catalisar reagdes quimicas nos organismos (Voet et al., 2000) e sdo encontradas
em células animais ou de plantas, bem como em microorganismos.

A aplicagcao desses biocatalisadores em processos de escala industrial € objeto de
inumeras  investigagdes, devido principalmente a especificidade, a
regioseletividade e a enantioseletividade que permitem que as reagdes por elas
catalisadas tenham uma pequena quantidade de produtos, baixos custos no
tratamento dos residuos e condi¢gdes brandas de pressao e de temperatura no
decorrer da reacao (Lehninger et al. 2002).

A enzima utilizada nas reag¢des de producdo de biodiesel s&o as lipases (glicerol
ester hidrolase EC 3.1.1.3). As lipases sao enzimas que catalisam a hidrolise de
acilgliceréis em acidos graxos, diacil gliceréis, monoacil glicerdis e glicerol
(transesterificagdo ou alcodlise) (Mahadik et al., 2002) e sdo produzidas intra ou
extracelularmente em diversos microrganismos, tais como fungos Candida rugosa,
Candida antarctica, Thermomyces lanuginosus, Rhizomucor miehei e bactérias
Bukholdeira cepacia, Pseudomonas alcaligenes, Pseudomonas mendocina,
Pseudomonas fluorencens, Chromobacterium viscosum, dentre inumeros outros.
O interesse do estudo da utilizagdo das lipases em reagdes de producido de
biodiesel é referente ao fato destas enzimas apresentarem boa atividade catalitica,
mesmo em substratos que contenham elevado teor de acidos graxos livres e
elevado teor de agua, tais como os 6leos residuais de fritura. Costa Neto (2002)
estudou a produgéo de biodiesel a partir do éleo de soja puro e degomado e a
partir de 6leos residuais de fritura, utilizando lipase de Candida rugosa imobilizada
em carvao ativo da casca de coco, de pinus, bauxita ativada e por aprisionamento
em gel de agar. Ainda segundo Costa Neto (2002), o agar foi o meio de
imobilizagdo que se mostrou mais adequado, inclusive, com possibilidade de
reutilizagdo, sem que ocorresse uma perda significativa no rendimento da reagéao.
Contudo, a sua aplicabilidade em nivel industrial fica bastante comprometida
devido aos baixos rendimentos e aos elevados tempos de reacdo, quando

comparados a rota catalitica basica homogénea, além do custo que, segundo
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Kroumov et al. (2007), sera uns dos principais desafios para viabilizar sua
utilizacdo industrialmente na producéao de biodiesel.

Alguns estudos analisaram a imobilizagdo das enzimas de forma que seja possivel
a reutilizagdo destas. Segundo Soumanou e Bornscheuer (2003), a reutilizacédo da
lipase de R. miehei imobilizada em fosfato de potassio pode ocorrer por até cinco
vezes sem que ocorra uma perda significativa da atividade da enzima. A
imobilizacdo confere as enzimas uma maior resisténcia as condigdes do sistema
reacional, minimizando a desnaturagao e ainda facilitam a recuperacao destas do
sistema reacional (Duran et al, 2002).

Hama et al. (2007) imobilizaram células do fungo Rhizopus oryzae e utilizaram
como leito catalitico de um bioreator que operava em forma de um ciclo: os
reagentes saiam do reservatério, passavam pelo reator e retornavam para o
reservatorio, completando o ciclo. Foram utilizados 6leo de soja e metanol. Como
lipase catalisa a reagdo na interface fase hidrofobica fase hidrofilica (Nielsen et al.,
1990), agua foi adicionada ao sistema, sendo verificada o efeito da emulsificagao
no rendimento da reacdo: a emulsificacdo aumentava o rendimento da reagao em
torno de 10%. A reacao ocorreu na temperatura de 30°C mantendo-se a razao
molar alcool/6leo em 1 para evitar inativagdo da enzima, e acrescentando-se mais
metanol a medida que a reagao transcorria. A conversdo maxima encontrada foi
de 90,9% em 50 horas de operagéo.

Teores elevados de agua favorecem a reacdo de hidrolise dos triglicerideos que
compete com a reacgao de transesterificacdo. A reacao de hidrolise produz acidos
graxos livres que podem ser convertidos em ésteres alquilicos através da reagao
de esterificacdo. No entanto, a reacdo de esterificacdo é favoravel em baixos
teores de agua. Assim, a determinacdo de quantidades o6timas de agua é
importante para minimizar a hidrolise e maximizar a atividade enzimatica para
reacao de transesterificagéo.

Investigagcdes sobre o efeito inibidor do alcool nas enzimas sdo encontradas em
Kaieda et al. (1999), Samuka et al. (2000) e Noureddini et al. (2005), por exemplo.
Soumanou e Bornscheuer (2003) estimaram que a raz&o molar alcool/dleo capaz
de inativar enzimas lipase é acima de 3:1 e Al-Zuhair et al. (2007) confirmaram
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esse valor experimentalmente. Uma maneira de se utilizar razdes de alcool/éleo
acima de 3 na reacdo e evitar que ocorra a inativagdo da enzima é utilizar o
procedimento adotado por Dizge e Keskinler (2008) e Hama et al. (2007) que
adicionaram o alcool ao sistema reacional paulatinamente.

A temperatura tem efeito importante no rendimento da reagao utilizando lipases. A
taxa de reagdo aumenta com o aumento da temperatura até um limite (que é a
temperatura de desnaturagdo da enzima) e, em seguida, ocorre reducao na taxa
de reagdo e no rendimento (Al-Zuhair et al.,, 2007). Muitos trabalhos tém
encontrado que a temperatura 6tima para a reacao esta em torno de 40°C
(Soumanou e Bornscheuer, 2003; Dizge e Keskinler, 2008; Al-Zuhair et al., 2007;
Noureddini et al. 2005), porém, cada enzima possui uma temperatura especifica
de atividade 6tima, que deve ser caracterizada para cada processo.

Soumanou e Bornscheuer (2003) e Nie et al. (2006) compararam a atividade da
lipase imobilizada em varios solventes organicos e concluiram que em solventes
apolares obtém-se maiores conversoes.

Apesar de muitos trabalhos sobre o levantamento cinético para enzimas serem
para esterificacdo (producéo de ésteres alquilicos a partir de acidos graxos livres)
e nao para transesterificagdo (Al-Zuhair et al., 2007), o interesse industrial € na
conversao de ftriglicerideos em ésteres e ndo acidos graxos livres em ésteres
porque é o substrato mais disponivel, salvo quando o substrato utilizado sdo 6leos
ou gorduras com alto teor de acidos graxos livres. Em Al-Zuhair et al. (2007) é
encontrada uma proposta detalhada para o mecanismo de transesterificagao
enzimatica do 6leo de soja utilizando a lipase Mucor miehei além de um modelo
matematico para a cinética que, segundo os autores, podera ser utilizado na
modelagem de bioreatores em batelada ou continuo. A Tabela 2.6 relaciona
alguns trabalhos realizados com enzimas assim com o0s principais parametros

reacionais.
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Tabela 2.6 — Alguns trabalhos com enzima.

Oleo Alcool Lipase Tempo Razéao T | Rendimento | Referéncia
molar (°C)
alcool/dleo
Oleo de | etanol | Candida 6h 3140 77,5
améndoa antarctica o
do dendé imobilizada Oliveira
] Oliveira
Oleo de | etanol | Rhizomucor 6h 10 | 40 58,3 (2001)
améndoa miehei
do dendé imobilizada
soja etanol | FSéudomonas | 4, 15,2 | 35 65,0
cepacia o
imobilizada NOU;GOI'O"“'
. Pseudomonas et al.
soja metanol cepacia 1h 7,535 67,0 (2005)
imobilizada
Pinhdo | etanol E:e;g‘;monas 8h 4 | 50 98,0 | Shah e
manso imgbilizada Gupta
(2007)
Mamona | etanol rl?}hézhc;r_nucor 6h 31|65 100,0 | Oliveira et
mienel al. (2004)
imobilizada
Canola | metanol | | 17UGINOSUS | 54p 6 | 40 90,0 | Dizge e
Keskinler
(2008)

Na reagao supercritica, alcool e triglicerpideos reagem formando ésteres alquilicos
sem utilizacdo de catalisador, mas sao realizadas sob condi¢cdes supercriticas com
temperatura e pressao na faixa de 45-65 MPa e 350-400°C, respectivamente, o
que torna esse processo inviavel industrialmente (Cao et al. 2005). Segundo Han
et al. (2005), além da nao utilizacdo de catalisador, a reagdo supercritica nao
necessita de equipamento de homogeneizagdo dos reagentes, pois se
apresentam em uma unica fase. Além disso, a presencga de acidos graxos livres
nao é um fator limitante para sua utilizagdo (Kusdiana e Saka, 2001) e nem agua
(Kusdiana e Saka, 2001). Além do tempo de reagdo ser menor que na catalise
homogénea (Masdras et al., 2004), a parte de purificagdo do biodiesel necessita

de menor quantidade de operacdes unitarias, pois ndo tem a presenca de
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catalisador e nem sabao para ser retirado. No entanto, segundo Cao et al. (2005),
elevadas pressdes e temperatura ocasionam elevados custos de processo e de
equipamento, mas de acordo com Saka e Kusdiana (2001), o custo de produgao
do biodiesel supercritico € inferior ao obtido pela catalise homogénea, além de

possuir menor gasto de energia por litro de biodiesel produzido .

2.4.6 Comportamento de fases

Em relacdo ao estudo do comportamento das fases no processo de producao de
biodiesel foram realizados alguns estudos. Zhou e Boocock (2006a) estudaram o
comportamento das fases existentes durante a reagdo de transesterificacéo
alcalina do éleo de soja. Os autores investigaram o efeito do tempo de mistura no
inicio da reagao sobre o comportamento de fase durante a reagcado e perceberam
que sem agitagao, as fases alcool e 6leo ndo se misturam e, consequentemente,

Nnao ocorre a reacgao.

Em relacdo ao tamanho da cadeia do alcool, os autores perceberam que na
reacdo com etanol, forma-se uma emulsdo mais rapida e mais estavel que na
reacdo com metanol, mas a estabilidade da emulsao dificulta a separacéo da fase
biodiesel da fase glicerol. Uma observagdo importante na comparagao entre
metanol e etanol é que o ion metdxido € um nucledfilo melhor que o ion etdxido, o
que favorece a formacdo de biodiesel quando se utiliza metanol como alcool, no
entanto, o etanol forma uma emulsdo mais rapida favorecendo o transporte de

massa que € um fator limitante no inicio da reagao.

Em outro trabalho, Zhou e Boocock (2006b) estudaram e obtiveram
experimentalmente, a temperatura de 23°C e 1 atm, a distribuicdo de ésteres
etilicos, glicerol e etanol na mistura pds reacional da transesterificagdo do 6leo de
soja. A razado molar alcool/6leo utilizada foi de 6:1, a mesma utilizada no presente
trabalho para transesterificacdo do éleo de soja e dendé.

Negi et al. (2006) determinaram experimentalmente e compararam com dados
obtidos por métodos preditivos UNIFAC e UNIFAC-Dortmund, os dados de
equilibrio liquido-liquido das misturas ternarias glicerol-metanol-oleato de metila e
glicerol-monoleina-oleato de metila. Para a temperatura de 60°C, os autores
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perceberam que os dados obtidos pelos modelos UNIFAC e UNIFAC-Dortmund
apresentaram valores coerentes e proximos aos obtidos experimentalmente. No
entanto, os dados obtidos a 135°C apresentaram desvios significativos em relagao

aos dados experimentais.

Chiu at al. (2005) examinaram a distribuicdo dos catalisadores acido e basico nas
fases glicerol e biodiesel para diferentes razbes molares de metanol, glicerol e
metanol. Os resultados mostraram que o catalisador KOH distribui-se em maior
quantidade na fase glicerina e, de acordo com o trabalho de Zhou e Boocock
(2006a), o catalisador alcalino n&o interfere na distribuicdo das fases glicerol e
éster ao contrario do metanol cuja quantidade interfere.

Zhou et al. (2006) perceberam a partir dos dados experimentais que a temperatura
nao interfere no comportamento de fases da mistura biodiesel de Jatropha curcas
L. (pinh&o manso) — metanol — glicerol. Nesse trabalho, estes autores estudaram
quatro sistemas ternarios: biodiesel + glicerol + metanol, éleo +glicerol+metanol,
biodiesel + glicerol + 6leo e 6leo + biodiesel + metanol. Uma das conclusdes que
os autores obtiveram foi que biodiesel e glicerol sdo quase que completamente
insoluveis entre si: a solubilidade do biodiesel em glicerol é levemente maior que a

solubilidade do biodiesel em glicerina.

Outros trabalhos recentes que disponibiliza dados de equilibrio sdo o de Andreatta
et al. (2008) e Lanza et al. (2008). Andreatta et al. (2008) obtiveram dados de
equilibrio para o sistema ternario oleato de metila-glicerol-metanol nas
temperaturas de 313K, 333K, 353K, 373K e 393K. Lanza et al. (2008) obtiveram
os dados de equilibrio experimental para o sistema 6leo vegetal-etanol-hexano na
temperatura de 293K. Foram trabalhados os 6leos de: algodao, soja, canola e

milho.

Comparando a solubilidade do metanol em biodiesel do éleo de pinh&o manso e
biodiesel de canola, verifica-se que a solubilidade do metanol em biodiesel de
pinhdo manso € maior que no biodiesel de canola, de acordo com Makareviciene
et al. (2006). Essa diferenca é devido a maior quantidade de ligagdes insaturadas

no biodiesel de pinhdo manso o que lhe confere uma maior polaridade em relacéo
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ao oOleo de canola. Com isso, espera-se que a solubilidade do etanol em biodiesel
de soja seja maior que a solubilidade do etanol em biodiesel de dendé devido a

maior quantidade de liga¢des insaturadas no primeiro.
2.5 Analise de custo na producao de biodiesel

Alguns estudos foram realizados para se estimar o custo do biodiesel. Nelson et
al. (1994) analisaram a viabilidade econ6mica de uma planta de producdo de
biodiesel com capacidade de 100 mil ton/ano utilizando metanol e 6leo de canola.
Noordam e Withers (1996) analisaram uma planta de produgéo de 7,8 mil ton/ano
de biodiesel e farelo como co-produtdo a partir de semente de canola, ao invés do
O0leo vegetal, o que reduz o custo da matéria-prima, mas incorpora outros
elementos na planta para realizar a extragcdo do 6leo vegetal e, mesmo assim,
essa configuragao possibilitava uma redugédo no custo de producédo do biodiesel.
Para essa analise, foi considerado o valor da planta sem especificar os valores de
cada equipamento presente na planta e nem o custo de gerenciamento, patente,

royalties, pesquisa e desenvolvimento.

Korus et al. (1993) estudaram a transesterificagédo alcalina em batelada do 6leo de
canola com metanol e etanol em escala piloto e perceberam que o custo de
estocagem tem um papel importante na determinacéo da viabilidade econdémica
de uma planta de biodiesel. Similarmente, Nelson et al. (1994) comentaram que
um fator significativo na determinacédo do custo do biodiesel era o custo de
estocagem, o tamanho da planta e o valor de mercado da glicerina. Noordam e
Withers (1996) realizaram uma analise de sensibilidade da influéncia da variagao
do preco das matérias-primas e dos co-produtos no preco final do biodiesel
produzido. Eles perceberam que o aumento de $0,01/kg de semente de canola
provocava um aumento de $ 0,03/L no pregco do biodiesel, enquanto que o
aumento de $0,11/kg no prego da glicerina provocava uma reducgdo de $0,01/kg

no custo do biodiesel.

Zhang et al. (2003a) realizaram um estudo de viabilidade econbmica e
sensibilidade em quatro plantas de produgao de biodiesel a partir dos resultados

obtidos da simulagdo em HYSYS, em um trabalho anterior. No estudo de Zhang et
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al. (2003a), foi realizado o levantamento do custo de capital fixo, custo total de
producgao, taxa de retorno e calculo do custo de producdo de biodiesel no ponto de
equilibrio, sem levar em consideragao os custos com instrumentacgao, tubulacao e

controle.

Kasteren e Nisworo (2007) estimaram o custo de produgao do biodiesel a partir de
oleo de frituras utilizando transesterificagcao supercritica. Neste estudo, os autores
obtiveram o pregco minimo de comercializacdo do biodiesel de US$ 0,71/L, US$
0,24/L e US$ 0,52/L para uma producdo anual de 125.000 toneladas, 80.000
toneladas e 8.000 toneladas, respectivamente. Para o processo, utilizou-se o
simulador comercial ASPEN PLUS versdo 11.1.1 e foi utilizado o modelo
termodindmico UNIQUAC para representar o coeficiente de atividade da fase
liquida dos equilibrios liquido-vapor e liquido-liquido, no entanto, os autores nao
utilizaram os parametros de interagdo binarios a partir da regressao de dados
experimentais e nem realizaram qualquer poderacédo a cerca da utilizagao desses
dados que foram preditos. A temperatura e pressao de operagao no reator foram,
respectivamente, 280°C e 128 bar e uma razdo molar 6leo e alcool de 24:1, além
da utilizagdo de propano como solvente a uma razao molar propano e alcool de
20:1 que, em comparagdo as simulagdes realizadas neste trabalho de tese
(capitulo anterior), apresenta condi¢cdes operacionais tais como temperaturas,
pressdo e relagdo molar alcool:6leo vegetal maiores. De acordo com os
resultados, o biodiesel obtido atendia as normas padrao do biodiesel europeu e
tinha a seguinte composicdo massica: 99,82% de biodiesel, 0,17% de metanol,
0,01% de glicerol.

Khalil (2003) realizou um estudo para estimar o custo de produg¢do do biodiesel
para uma planta piloto com capacidade de processar 10.000 kg/dia de semente de
mamona e originava uma producgao diaria de 5.600 litros de biodiesel, 500 kg de
glicerina bruta, 2.000 kg de casca de mamona e 3.000 kg de torta da extracdo de
6leo. Os resultados da estimativa de custo e expectativa de receita a partir dos co-

produtos da planta piloto sdo apresentados nas Tabelas 2.7 e 2.8..
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Tabela 2.7 — Estimativa de custo para produg¢ao de biodiesel de 6leo de mamona
(Alves, 2007).

Preco (R$)
Insumo Unidade Quantidade

Unitario Total
Semente L 10.000 0,80 8.000,00
Etanol kg 750 1,00 750,00
Catalisador kg 50 2,00 100,00
Processo % (insumos)- 10 - 900,00
Total - - - 9.750,00

Tabela 2.8 — Expectativa de receita com co-produtos e custo de producédo do
biodiesel (Alves, 2007).

Preco (R$)
Co-produto Unidade Quantidade

Unitario Total
Glicerina kg 500 2,00 1.000,00
Torta kg 3.000 0,40 1.200,00
Casca kg 2.000 - 0,00
Biodiesel L 5.600 1,35 7.550,00
Total - - - 9.750,00

O estudo acima foi realizado em 2003 quando o preco de venda de diesel ao
consumidor era de R$ 2,00. Segundo Alves (2007), o custo de produgéo do diesel
em 2003 era de R$ 0,50/litro, ou seja, o custo de produgéo de biodiesel era 2,7

vezes maior que o do diesel.

Outro trabalho sobre obtencdo de custo de producdo de biodiesel € apresentado
pela Petrobras (2005) que considerou duas rotas na analise:
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v' A oleaginosa é oriunda da agricultura familiar e é direcionada para
producado de biodiesel, em monopodlio estatal, de modo que o 6leo, no caso

o de mamona, nao era demandado para outros concorrentes no mercado;
v" O 6leo de mamona é adquirido no mercado livre.

Realizando o estudo com essas duas alternativas de compra de matéria-prima, o
custo minimo de producdo de biodiesel alcangcado foi de R$ 0,79 por litro. Os

resultados estdo na Tabela 2.9.

Tabela 2.9 — Custo de produgao do biodiesel a partir da mamona da agricultura

familiar e do mercado livre.

Agricultura Familiar Mercado livre

Tipo de Extracao

Solvente Prensagem Solvente Prensagem
Oleo de mamona 0,87 1,02 1,44 1,69
Processo de 0,32 0,32 0,32 0,32
transesterificacao
Biodiesel sem refino 1,19 1,34 1,76 2,01
Biodiesel com 0,94 1,08 1,51 1,77

recuperacao do alcool

e glicerina bruta

Biodiesel com 0,79 0,94 1,38 1,63
recuperacao do alcool

e glicerina pura

Na Tabela 2.9, é comparado o custo do biodiesel com e sem a etapa de
recuperagcao do alcool e purificagdo da glicerina, assim como, € comparado o
custo do 6leo de mamona oriundo da agricultura familiar e mercado livre, com e
sem a utilizagdo de solvente. Por exemplo, o 6leo oriundo da Agricultura Familiar
extraido com solvente foi de R$ 0,87 e quando obtido apenas por prensagem, o
custo foi de R$ 1,02. O processo de transesterificagdo contribuiu com R$ 0,32.
Além disso, percebe-se que a recuperagao do alcool e a possibilidade de

comercializar a glicerina reduziram o custo da glicerina. Na segunda coluna,
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observa-se que o custo de produgdo do biodiesel era de R$ 1,19 (sem
recuperacdo de alcool e nem comercilizagdo da glicerina) caindo para R$ 0,79

com recuperagao de alcool e purificagao da glicerina para comercializar.
2.6 Conclusao

Realizou-se, nesse capitulo, um estudo do estado da arte para producdo de
biodiesel. Inicialmente, foi mencionada a matéria prima dendé com suas
caracteristicas e método de obtengdo, assim como produtividade e producdo. Em
seqguida, foi descrito o 6leo de mamona e de pinhdo manso que € a oleaginosa
que melhor se adapta ao semi-arido e, por isso, tem recebido atencao especial

dos governos federal e estaduais da regiao Nordeste.

Apos essa descricao inicial, foi realizada uma revisao dos principais métodos de
obtencao do biodiesel: catalise homogénea, heterogénea, enzimatica e em estado

supercritco.
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CAPiTULQ 3 — PROPRIEDADES DO BIODIESEL E
CINETICA DE TRANSESTERIFICACAO

3.1 Propriedades de Oleos Vegetais e do Biodiesel

Os Oleos vegetais sdo substancias liquidas insoluveis em agua e que em seu
estado bruto consistem predominantemente de triglicerideos (Gongalves, 2004).
No caso das gorduras, semelhantemente aos 6leos vegetais, sdo constituidos de
triglicerideos, mas o seu estado fisico, a temperatura ambiente, é o estado sdlido,
pois apresenta maior participagdo de acido graxo saturado em comparagao com a
maioria dos 6leos vegetais. Estruturalmente, uma molécula de triglicerideo seria
formada por uma molécula de glicerol sem o hidrogénio ligado ao oxigénio e em
seu lugar trés radicais de acidos graxos ligados, RCO- , o que vem conferir as
propriedades do Oleo vegetal. Além dos triglicerideos, os Oleos vegetais
apresentam, em menor proporgao, pigmentos, esterdis, tocoferois, fosfatideos e

proteinas (Gongalves, 2004).

Quando o radical de acido graxo esta ligado ao grupo OH, ao invés de ligado a
estrutura do glicerol, passa-se a ser denominado de acido graxo livre (AGL). Esse
composto também esta presente nos 6leos vegetais e gorduras e é responsavel
por sua acidez, o que se torna um fato limitante da utilizacdo da transesterificacédo
alcalina homogénea, a depender da acidez, pois ocorre a reagao entre os AGL e o
catalisador alcalino formando sais orgénicos (sabdo), dificultando a separacédo e
purificacdo do biodiesel, além de reduzir o rendimento da reacgao de producio de

biodiesel.

Em oleoquimica, os acidos graxos se identificam com nomes comuns, aplicando
uma nomenclatura simples que usa o numero de atomos de carbono (n) e de
insaturagdes (/) da cadeia graxa como descritivos moleculares. As gorduras
naturais apresentam, geralmente, de 6 a 10 diferentes acidos graxos em diversas
propor¢des chamadas de perfil graxo (Tabela 3.1). Como 95% da molécula do

Oleo e gorduras sao constituidas por acidos graxos, eles s&o responsaveis pelas
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suas propriedades. Sao estes mesmos acidos (ligados a estrutura do glicerol) que
se transesterificam a alcoois de cadeia curta (na grande maioria dos casos,
metanol e etanol) para formar o biodiesel. Muitas das propriedades fisicas dos
Oleos, gorduras e biodiesel podem ser estimadas em fungdo dos numeros n e /
devido a previsibilidade na variagdo das propriedades das substancias das séries
homodlogas. Uma propriedade (P) qualquer fica definida, entdo, como uma simples
correlagdo do tipo P = f(n,/). A Tabela 3.1 relaciona, para alguns acidos graxos,
férmula, massa molar, numero de carbono (n), numero de ligagdes insaturadas (/),
nome comum desses acidos graxos € nome a partir da nomenclatura da IUPAC
(Unido Internacional de Quimica Pura e Aplicada — organizagao internacional ndo
governamental responsavel por estabelecer normas e padrdes para nomear

compostos e elementos quimicos).

Tabela 3.1 — Nomenclaturas IUPAC e caracteristicas para alguns acidos graxos
(CRC, 2006).

Nomenclatura IUPAC Féormula MM Nome n:l
(kg/kmol) técnico
Butanoico C4Hg0O, 88,12 Butirico 4:0
Hexanoico CeH120, 116,16 Capréico 6:0
Octanoico CgH1602 144,21 Caprilico 8:0
Decanoico C10H200, 172,27 Caprico 10:0
Dodecanoico C12H240, 200,32 Laurico 12:0
Tetradecanoico C14H250, 228,38 Miristico 14:0
Hexadecanoico C16H320, 256,43 Palmitico 16:0
Octadecanoico C1gH360, 284,48 Estearico 18:0
Eicosanoico CooH400- 312,54 Araquico 20:0
Docosanoido CxH440, 340,59 Behénico 22:0
Tetracosanoico Co4H4s0, 368,64 Lignocerico 24:0
Hexacosanoico Co6H520, 396,70 Cerdtico 26:0
Octacosanoico CogHs60- 424,75 Montanico 28:0
cis-9-Hexadecenoico C16H300- 254,41 Palmitoleico 16:1
cis-9-Octadecenoico CigH140, 282,47 Oléico 18:1
12-hidroxi-9-octadecendico C1gH3404 298,00 Ricinoléico 18:1 .
(OH)
cis-13-Docosenoico CooH420, 338,57 Erucico 22:1
cis-15-Tetracosenoico Co4H40, 366,63 Nervonico 24:1
cis,cis-9,12-Octadecadienoico C1gH3,0, 280,45 Linoleico 18:2
cis,cis,cis-9,12,15-Octadecatrienocico C4gH3002 278,44 Linolénico 18:3
5,8,11,14-Eicosatetraenoico, (todos- CyH3,0, 304,47 Araquidbnico 20:4
trans)

*Representa a presenca da hidroxila OH no 12° carbono, como o proprio nome IUPAC
indica, 12-hidroxi-9-octadecendico.
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Muitas tabelas de composi¢cdo de acidos graxos presentes em o6leos e gorduras

apresentam apenas a quantidade de carbonos (n) e numeros de insaturacoes (/).

Como ja mencionado anteriormente, muitas propriedades do biodiesel estdo
relacionadas com a estrutura dos ésteres que o compde, sendo possivel, em
alguns casos, prever essas propriedades a partir da estrutura dos acidos graxos
que originaram esses ésteres, pois nem sempre existe uma correlagdo entre a
estrutura do éster, ou acido graxo, e a propriedade em analise. Uma dessas
propriedades que pode ser estimada a partir da estrutura do acido graxo é a
estabilidade do biodiesel a oxidacéo e, apesar do desencadeamento da reacéo de
oxidagdo, ndo esta plenamente elucidada (Domingos, 2005). Sabe-se que a
presenca de ligagdes insaturadas e o armazenamento inadequado contendo
presenca de: luz, ar, umidade, calor e metais tais como ferro, niquel e cobre,
dentre outros fatores, facilitam a oxidagdo, sendo que presenca de ligagbes
insaturadas no biodiesel tem papel de destaque (Knote, 2005; Freedman e Bagby,
1999).

Segundo Gustone (1995) apud Dunn (2005), compostos com mais de uma ligagao
insaturada sao duas vezes mais reativos que os compostos monoinsaturados.
Assim, biodiesel com maior quantidade de oleato e linoleato estara mais
susceptivel a oxidacdo que o biodiesel contendo palmitato, por exemplo. O
biodiesel dos 6leos de soja e de pinhdo manso tera maior vulnerabilidade a
oxidacdo que o do o6leo de dendé, necessitando de maiores cuidados e
quantidades de antioxidante em forma de aditivos.

A lubricidade é outra propriedade importante e que esta associada a estrutura de
um composto. Lubricidade € um termo qualitativo que descreve a propriedade de
um combustivel em evitar, ou reduzir, a friccdo e o desgaste entre superficie
metalica em movimento relativo e sob pressédo (Dantas, 2006). Segundo Mitchel
(2001), a presenca de nitrogénio, enxofre e oxigénio nos combustiveis fornece
essa propriedade ao combustivel. Nesse caso, a presenga de oxigénio devera
conferir lubricidade ao biodiesel, assim como a presenca de enxofre no diesel.

Anastopoulos et al. (2005) analisaram biodiesel de éleo de milho, girassol, fritura
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(residual) e de oliva e constataram aumento da lubricidade no diesel com
quantidades reduzidas de enxofre ao se adicionar biodiesel. Reducdo de enxofre

no diesel provoca redug¢ao na sua lubricidade.

Outra propriedade importante para os combustiveis € o numero de cetano que é
uma medida da qualidade de ignicdo do Odleo diesel, determinado
experimentalmente, e representa diretamente o atraso de ignicdo do combustivel
dentro da cdmara de combustido, de modo que, quanto menor o numero de cetano
maior sera o retardo da ignicdo e, consequentemente, maior sera a quantidade de
combustivel que permanecera na camara sem queimar no tempo certo. Isso leva a
um mau funcionamento do motor, pois, quando a queima acontecer, gerara uma
quantidade de energia superior aquela necessaria. Esse excesso de energia forga
o pistdo a descer em alta velocidade pelo sistema, o que provoca esforcos
anormais sobre o pistdo, podendo causar danos mecanicos, perda de poténcia e
trepidacao. Valores muito altos de numero de cetano sao indicativos de que a
combustdo podera ocorrer antes que combustivel e ar estejam apropriadamente
misturados, resultando em uma combustdo incompleta e na emissao de fumaca. O
composto n-hexadecano, também conhecido como cetano, representa o
combustivel padrdo para numero de cetano elevado, sendo atribuido o valor para
o numero (inidice) de cetano igual 100. Por outro lado, o 2,2,4,4,6,8,8-
heptametilnonano (HMN) é o combustivel padrdo para baixo numero de cetano
tendo valor atribuido para o referido indice, 15. Os fabricantes de motores diesel
recomendam que o numero de cetano esteja situado entre 40 e 50 (Knothe et al.,
2003).

O numero de cetano para ésteres aumenta com o tamanho da cadeia e
ramificagbes e reduz com a quantidade de insaturagdes (Graboski e McCormick,
1998); com isso, o numero de cetano palmitato de metila € maior que o estereato
de metila e o oleato de metila tera numero de cetano maior que o linoleato de

metila o que pode ser conferido na Tabela 3.2.
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Tabela 3.2 — Numero de cetano para alguns ésteres (Graboski e McCormick,
1998).

Ester Numero de cetano
Lauritato de metila 60,8
Miristato de metila 66,2
Miristato de etila 66,9
Palmitato de metila 74,3
Estereato de metila 75,6
Estereato de etila 76,8
Oleato de metila 55,0
Oleato de etila 53,9
Linoleato de metila 42,2
Linoleato de etila 37,1
Linoleneato de metila 22,7
Linoleneato de etila 26,7

Ainda em relacdo ao numero de cetano e a estrutura da cadeia, percebe-se que a
utilizacdo de metanol ou etanol para a producado do biodiesel devera ter pouca

influéncia no numero de cetano, o que também pode ser observado na Tabela 3.2.

Também relacionado com o tipo de ligagdo presente nos acidos graxos
formadores dos ésteres, estd o ponto de névoa, ponto de fluidez e ponto de
entupimento de filtro a frio, todos relacionados com o tamanho da cadeia e com a

presenca de insaturagcdes. Quando cai a temperatura, ocorre a formacgado de
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nucleos de cristais no o6leo, sendo invisiveis sem a utilizagdo de instrumentos
opticos de ampliacdo de tamanho, no inicio do processo. O ponto de névoa é
definido como a temperatura em que a quantidade de cristais formados durante a
reducdo de temperatura é suficiente para se tornar visivel formando uma
suspensao turbida ou enevoada no combustivel analisado (Lewtas et al., 1991;
Park et al., 2008). Por sua vez, em temperaturas abaixo do ponto de névoa,
acontece a formagado de grandes aglomerados de cristais podendo restringir ou
impedir o fluxo livre dos combustiveis em tubulacgdes e filtros (Lewtas et al., 1991).
A temperatura em que esse fendbmeno ocorre, ou seja, quando a aglomeragéo de
cristais é suficiente para impedir o escoamento livre do fluido, € denominado de
ponto de fluidez podendo causar problemas de partida ou de desempenho em
motores nas regides que apresentem temperaturas ambiente proxima ao ponto de
névoa, em algum periodo do ano. O ponto de entupimento de filtro a frio € definido
como a menor temperatura em que 20 mL do dleo passa com seguranga ou sem
impedimento através do filtro em um tempo de 60 s (Park et al., 2008). Na Tabela
3.3, estdo os valores de algumas dessas propriedades para alguns tipos de
biodiesel.

Tabela 3.3 — Ponto de névoa e ponto de fluidez de biodiesel metilico de alguns
Oleos e do sebo (Benjumea et al., 2008; Knothe et al., 2006)

Oleo ou gordura Ponto de névoa (°C) | Ponto de fluidez (°C)
Canola 1 -9
Dendé 16 12
Colza -2 -9
Soja 0 -2
Girassol 2 -3
Sebo 17 15

A Tabela 3.3 relaciona o ponto de névoa e de fluidez de biodiesel de alguns 6leos

vegetais e do sebo. A presenga de cadeias saturadas aumenta o ponto de fluidez
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e de névoa desses compostos, assim como as cadeias insaturadas os reduz; com

isso, os 6leos de dendé e o de sebo que apresentam maiores quantidades de

ésteres com cadeias saturadas apresentam os maiores valores para essas

propriedades. A Tabela 3.4 apresenta a composi¢cdo de acidos graxos em alguns

Oleos vegetais e gorduras animais.

Tabela 3.4 — Composi¢cdo de acidos graxos para os oOleos de dendé, mamona,

pinhd0 manso e soja como para gordura bovina, suina e de frango, em

percentagem massica.

Oleo e Dendé Mamona Pinhao Soja Boi Porco Frango
gordura/acido manso
graxo
Laurico 0,1 - - - - - --
(12:0)
Miristico 1,0 - 0,4 0,1 3,7 3,1 -
(14:0)
Palmitico 443 1,4 16,0 10,6 25,1 29,1 25,2
(16:0)
Estearico 4,6 0,9 49 4,0 22,7 18,9 5,9
(18:0)
Oléico (18:1) 38,7 3,8 43,5 23,3 39,8 44,0 40,5
Ricinoléico
(18:1) - 88,2 - - - - -
(OH)
Linoléico 10,2 4,9 34,4 53,7 2,6 0,3 18,4
(18:2)
Linolénico 0,3 0,3 0,2 7,6 - - -
(18:3)
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A Tabela 3.4 apresenta a composigédo de acidos graxos para oleos de dendé, soja,
mamona (Gunstone e Hamilton, 2001), pinhdo manso (Zhou et al., 2006) e
algumas gorduras animais (Lee e Foglia, 2000 apud Pereira, 2004). Nesta Tabela,
percebe-se que o0 Oleo de dendé é rico no acido palmitico o que explica sua
denominagédo por 6leo de palma por alguns autores. Além disso, o 6leo de
mamona € rico no acido ricinoléico que apresenta uma hidroxila (OH) que esta
representado pela presengca do OH logo abaixo da relagdo carbono e ligagdes
insaturadas na Tabela 3.2. Os d6leos de soja e de pinhdo manso apresentam
maiores quantidades de ligagbes insaturadas em relagdo ao oleo de dendé. Os
tracos (“-“) desta indicam a auséncia do acido graxo para o Oleo a que esta se

referindo.

As Tabelas 3.5, 3.6 e 3.7 apresentam os valores da viscosidade cinematica (cSt)

e de massa especifica para os 6leos de mamona, soja e dendé, respectivamente.

Tabela 3.5 — Valores médios da viscosidade do 6leo de mamona e da massa

especifica nas temperaturas 20, 40, 60 e 80°C (Costa Neto et al., 2000)

Temperatura (°C) Massa especifica Viscosidade (cSt)
(m°/kg)
20 964,00 1029,04
40 964,30 201,63
60 965,00 69,58
80 965,83 26,42
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Tabela 3.6 — Valores médios da viscosidade do Oleo de soja e da massa
especifica nas temperaturas 20, 40, 60 e 80°C (Inoue et al., 2006).

Temperatura (°C) Massa especifica | Viscosidade (cSt)
(m®/kg)
20 908,18 78,04
40 903,67 38,76
60 895,67 25,66
80 883,50 19,12

Tabela 3.7 — Valores médios da viscosidade do o6leo de dendé e da massa
especifica nas temperaturas 40, 50, 60 e 70°C (Inoue et al., 2006).

Temperatura (°C) Massa especifica | Viscosidade (cSt)
(m°/kg)
20 911,06 64,42
40 899,82 37,80
60 888,58 20,75
80 877,34 13,63

Para o 6leo de pinhdo manso, a massa especifica € 914,9 kg/m3 a 20°C e a
viscosidade, a 40°C, situa-se no intervalo de 27,37 a 32,61 cSt, a depender do
meétodo de extracdo do oOleo. Dentre os 6leos, o de mamona apresenta maior
viscosidade e o de pinhdo manso a menor. No entanto, todos apresentam valor

distante da viscosidade do diesel que deve apresentar valor entre 2,5 a 5,5 (ANP,
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2008), o que pode ser obtido através da obtencdo de ésteres alquilicos ou
biodiesel. Percebe-se, também, que as viscosidades variam inversamente com a

temperatura. Em relacdo a massa especifica, todos apresentam valores proximos.

Como sao escassos dados sobre massa especifica para alguns tipos de biodiesel,
principalmente o etilico, uma alternativa é utilizar a massa especifica dos ésteres
individuais e aplicar uma regra de mistura para obter a massa especifica média do
biodiesel. Para os ésteres etilicos mais comuns, foram utilizados os valores
obtidos por (Mérron-Villarreyes et al., 2005) e que estdo presentes na Tabela 3.8,
a seguir. A Tabela 3.8 relaciona a massa especifica de alguns ésteres etilicos em
funcéo da temperatura.

Tabela 3.8 — Massa especifica de alguns ésteres etilicos.

Composto Massa especifica — T em °C e p (g/cm?)
Laurato de etila p1= 0,877-6,83E-4T-8,52E-8T>
Palmitato de etila p2=0,874-6,43E-4T-7,70E-8T?
Estereato de etila P3= 0,871-6,37E-4T-7,58E-8T>

Oleato de etila ps=0,8877-7,84E-4T-1 ,07E-8T?
Linoleato de etila ps = 0,899-9,69E-4T-1,52E-8T>

Propriedades como ponto de ebulicdo ou volatilidade do biodiesel e dos 6leos
vegetais sdo dependentes da composicdo dos acidos graxos presentes nos
esteres (metilicos e etilicos) e nos triglicerideos, respectivamente, variando com o
comprimento da cadeia e do numero de insaturacbes presentes. Essas
propriedades sao importantes na definicdo da operacao unitaria a ser utilizada na
purificacdo do biodiesel, pois representam a diferengca de volatilidade entre os
ésteres de biodiesel e os outros compostos presentes na mistura pds-reacional e

que precisam ser retirados a fim de que o biodiesel atenda as especificagdes
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definida pelo 6rgdo regulador (ANP). Em outras palavras, essa diferenga vem
definir quais componentes podem ser retirados do biodiesel utilizando a

destilacio.

Segundo Yuan et al. (2005), a determinagao experimental do ponto normal de
ebulicdo dos principais triglicerideos dos Oleos vegetais, assim como seus
respectivos ésteres metilicos e etilicos, é de dificil obtencdo devido a
decomposicdo térmica destes compostos em temperaturas abaixo do ponto de
ebuligdo normal. No entanto, segundo Goodrum (2002), ndo ha evidéncias de
decomposicdo térmica dos Oleos vegetais quando se realiza analise
termogravimétrica’ a pressdo de 1 atm. Em seu trabalho, Lima et al. (2007)
realizaram analise termogravimétrica do 6leo de babagu e dos ésteres metilicos e
etilicos desse 6leo. Para o oleo de babacgu, Lima et al. (2007) encontraram uma
perda de massa de 94,46% na temperatura de 397,26°C e que pode ser atribuida
a uma unica substancia ou a uma mistura com pequenas diferengcas de massa
moleculares e, segundo os autores, representam a temperatura de ebulicado do
Oleo de babacgu ou do(s) principais triglicerideos desse 6leo. Os acidos graxos
predominantes no 6leo de babagu sdo os acidos graxos laurico, miristico e oléico
com composigao massica, em percentual, de 44%, 17% e 14%, respectivamente.
Para o biodiesel metilico deste olé, foram encontradas duas temperaturas em que
ocorreu perda de massa: 218,29°C e 379,63°C, totalizando 91,06% de perda de
massa. Para o biodiesel etilico ocorreram perdas de massas nas seguintes
temperaturas: 235,47°C e 388,48°C totalizando uma perda de massa de 86,69%.
Comparando esses valores com os pontos de ebulicao desses ésteres que estao
na faixa de 193°C a 366°C (linoleato de etila), além dos ésteres de cadeias
insaturadas (C18:1, C18:2 e C18:3) que possuem pontos de ebulicdo na faixa de
350°C a 380°C, percebe-se que essas perdas de massa provavelmente sao

" A anélise termogravimétrica utiliza a variagdo de massa em fungéo do aumento da temperatura em que uma
amostra ¢ submetida através da transferéncia de calor. Essa varia¢do de massa ¢ devido a transformacao fisica
(sublimagdo, evaporagdo, condensagdo) ou quimica (degradagdo, decomposi¢do, oxidagdo). A analise
termogravimétrica ¢ utilizada na determinacdo de pressdo de vapor e¢ ponto de ebulicio de compostos
organicos tais como triglicerideos e ésteres etilicos e metilicos. Nos graficos de andlise de resultado desse
método estdo representadas a variagdo de massa em funcdo do aumento de temperatura.

52



devido a volatilizagao dos ésteres do 6leo de babacu e ndo a decomposicao. Essa
propriedade, ponto de ebulicdo e volatilizacdo dos ésteres, esta diretamente
relacionada com a resolugdo n° 3 da ANP de 2008 que estabelece uma
recuperacao de 90% da massa destilada a uma temperatura maxima de 360°C, ou

seja, que 90% do biodiesel volatilize até essa temperatura.

Em outro trabalho semelhante, Dantas (2006) realizou analises termogravimétricas
para o 6leo de milho e seus ésteres metilicos e etilicos. A composicdo massica
dos principais acidos graxos do 6leo de milho analisado por Dantas (2006) é a
seguinte: 1,56% de palmitico, 19,79% de estearico e oléico e 66,05% de linoléico.
Para o 6leo de milho analisado, os autores obtiveram perda de 100% de massa
para faixa de temperatura de 335,7°C a 475,6°C, que foi atribuida a volatilizacao
e/ou decomposigao. Para o biodiesel metilico, as curvas obtidas por Dantas (2006)
apresentaram dois intervalos de temperatura; a primeira no intervalo de 145°C a
281,35°C com perda de 94,08% e a segunda etapa no intervalo de 308,68°C a
391,03°C com perda de massa 4,13%, sendo as mesmas atribuidas ao processo
de volatilizacdo e/ou decomposicao dos ésteres metilicos. Para os ésteres etilicos
do dleo de milho, a curva da analise termogravimétrica apresentou apenas um
unico intervalo de temperatura correspondente a 129,07°C a 406,78°C para uma
perda de massa de 98,57% referente a volatilizagdo e/ou decomposicdo desses

ésteres, segundo o autor.

Embora Dantas (2006) ndo concluisse que a redugdo de massa na analise
termogravimétrica do O6leo de milho fosse devido, predominantemente, a
volatilizagcdo dos triglicerideos, percebe-se que essa variagdo € devido,
principalmente, a volatilizacdo, quando se comparam esses resultados com o
realizado por Lima et al. (2007). No 6leo de babacgu analisado por Lima et al.
(2007) ocorre a predominancia de acidos graxos com peso molar menor que os
acidos graxos participantes do 6leo de milho analisado por Dantas (2006). Com
isso, € de se esperar que o0 Oleo de babacu apresente faixa de temperatura
referente a perda massica por volatilizacdo com valores menores que para o dleo
de milho, o que aconteceu comparando estes dois trabalhos: o de Dantas (2006) e
Lima et al. (2007). Como se sabe, os Oleos vegetais constituem uma mistura de
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acidos graxos presa a cadeia do glicerol nas diversas combinagdes possiveis, e,
como a perda de massa analisada por Dantas (2006) esta na faixa de temperatura
de 335,7 a 475,6°C, indicando que a menor temperatura corresponde aos
triglicerideos constituidos de acidos graxos com menores quantidades de carbono
e a maior temperatura aos que possuem maiores quantidades de carbono (acido
linolénico). Para o 6leo de babacgu, a temperatura de 395°C indica que o ponto de
ebulicdo do triglicerideo contendo o acido laurico devera estar proximo a essa

temperatura.

A Tabela 3.9 mostra as temperaturas de ebulicdo de alguns ésteres metilicos e
etilicos de biodiesel para os oleos de colza, canola e soja. Os pontos de ebuligdo
dos ésteres metilicos estdo disponiveis em Yuan et al. (2005) e para o biodiesel
de alguns dleos vegetais em Goodrum (2002), sendo este determinado pela
analise termogravimétrica. Nesta Tabela, percebe que o ponto de ebulicdo dos
ésteres aumenta com a massa molar e os ésteres etilicos apresentam valores
ligeiramente maiores que os homodlogos ésteres metilicos. O biodiesel metilico do
Oleo de soja e canola apresentam valores ligeiramente menores que o etilico.

Tabela 3.9 Temperatura de ebulicdo normal de ésteres metilicos (Yuan et al.,

2005) e de biodiesel de alguns oOleos vegetais (Goodrum, 2002; Conceigéao et al.,
2007).

Composto T (°C) Composto T (°C)
Laurato de metila (C12:0) 262.0 Ester metilico de colza 369,0
Miristato de metila (C14:0) 295.0 Ester metilico de canola 338,1
Palmitato de metila (C16:0) 328,0 Ester metilico de soja 347.,6
Palmitato de etila 338,0 Ester etilico de colza 362,2
Estearato de metila (C18:0) 352,0 Ester etilico de canola 358,5
Oleato de metila (C18:1) 349,0 Ester etilico de soja 355,2
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Continuagao Tabela 3.9.

Oleato de etila 349,0 Ester metilico de 334,0
mamona
Linoleato de metila (C18:2) 366,0 Linoleato de etila (C18:2) nd

Linolenato de metila (C18:3) 366,0

nd — nao disponivel.

Os resultados acima foram utilizados na definicdo do ponto de ebuligdo dos 6leos
de pinhdo manso, dendé e soja que foram estudados neste trabalho.

3.2. Constituricao das moléculas de triglicerideos e ésteres etilicos.

De um modo geral, os 6leos vegetais sdo compostos por diversos componentes,
sendo que em torno de 96% do total € formado de acidos orgénicos saturados e
insaturados, denominados de acidos graxos. A parte restante é formada por tragos
de metais e componentes de estrutura complexa como os esterois, tocoferadis,
esqualenos e acidos graxos livres. Todas estas estruturas obviamente interferem,

individualmente, nas propriedades fisico-quimicas da solugéo (miscela).

Mas, devido a quantidade relativamente pequena e também as estruturas
complexas dos outros componentes presentes no 6leo, neste trabalho foram
considerados apenas os triglicerideos formados pelos radicais (acidos graxos)
oléico, linoléico, palmitico, oléico e ricinoléico nos O6leos vegetais estudados,
salientando que nos Oleos reais uma molécula de triglicerideos pode conter
diferentes acidos graxos, mas no presente trabalho os triglicerideos foram
constituidos de apenas um &cido graxo. Com isso, foram construidas moléculas
hipotéticas para os seguintes triglicerideos: tripalmitina, trioleina, trilinoleina e
triricinoleina, que estdo presentes nos oOleos vegetais, de acordo com a
distribuicdo presente na Tabela 3.10. Os seguintes compostos, que foram
utilizados na simulagéo, ja estavam disponiveis no HYSYSt®: glicerol, etanol,
metanol, hidroxido de sbédio, agua, palmitato de metila, oleato de metila e linoleato
de metila. Os numeros presentes na Tabela 3.10 referem-se a quantidade do

55




grupo presente no composto/molécula em analise e os tragos (-) a auséncia do

grupo.
Tabela 3.10 — Distribuigdo de grupos por molécula através do método UNIFAC.
CH; | CH, | CH CH,COO OH CH=CH
Palmitato de etila 2 14 - 1 - -
Oleato de etila 2 14 - 1 - 1
Linoleato de etila 2 12 - 1 - 2
Tripalmitina 3 41 1 3 - -
Trioleina 3 41 1 3 - 3
Trilinoleina 3 35 1 3 - 6
Triricinoleina 3 38 4 3 1 3

Complementado a Tabela 3.9, é apresentada a Tabela 3.11 com informacdes

sobre massa especifica e molar e ponto normal de ebulicdo para alguns ésteres

metilicos e etilicos. Essas informacgdes foram utilizadas quando elas ndo estavam

disponiveis no simulador comercial HYSYS®.

Tabela 3.11 — Massa molar, massa especifica e ponto de ebulicdo dos ésteres
etilicos (Goodrum, 2002; Conceicao et al., 2007; Ndiaye et al., 2006).

férmula Massa molar (kg/kmol) | p (kg/m3) Tep (°C)
Oleato de etila C2oH380> 310,51 870,0 nd
Oleato de metila C19H340- 253,4 875,0 349,0
Palmitato de etila C18H3602 284,48 864,0 338,0
Palmitato de metila C19H340- 270,45 825,0 328,0
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Continuagao Tabela 3.11.

Linoleato de etila CooH3605 308,49 882,8 nd
Linoleato de metila C19H3405 294 46 882,8 366,0
Ricinoleato de etila CooH3503 326,52 919,0 3440

nd — ndo disponivel.

3.3 Equilibrio de Fases

Para a predi¢ao do equilibrio de fases e calculo do coeficiente de atividade, neste
trabalho, foram utilizados os modelos termodindmicos UNIQUAC e NRTL.
Segundo Sandler (2003), estas equagdes sdo muito utilizadas nestes equilibrios
(liquido-liquido e liquido-vapor). Elas sdao empiricamente usadas para misturas
liquidas nao eletroliticas, representando as propriedades de misturas fortemente
nao ideais melhor que outras equacgdes tais como Margules e Van Lar.

O modelo termodinamico molecular NRTL (non-random two-liquids), proposto por
Renon e Prausnitz (1968), é uma extensdo da equacgédo de Wilson e utiliza a
mecanica estatistica e o conceito de composic¢ao local para representar a estrutura
liquida, mas a diferenca com o modelo de Wilson € que o modelo NRTL é
aplicavel a sistemas com miscibilidade parcial, o que permite representar os
equilibrios liquido-vapor, liquido-liquido e liquido-liquido-vapor. As equagdes do

modelo NRTL para o coeficiente de atividade s&o:

ZTjiGjin x.G. [ Zxkrijki
il k

J

+ O
ZGkiXk EZGMXI{ ! szij (3.1)
k ” -

Iny; =
Gy = exp(— aijrij) (%‘ = aji) (3.2)

57




_a +bijT

T RT (3.3)
onde :
v, = coeficiente de atividade do componente i;
xi = fragdo molar do componente i;
T = temperatura (K);
n = numero total de mols;
aj = parametro energético de interagdo entre os componentes i e j, néo

dependente da temperatura (cal/g mol);

bjj = parametro energético de interagéo entre os componentes i e j, dependente da

temperatura (cal/g mol -K);

aj = representa a ndo aleatoriedade da mistura, ou seja, supde que o0s
componentes na mistura ndo se distribuem aleatoriamente e seguem um padrao

ditado pela composicao local.

O modelo NRTL apresenta trés parametros ajustaveis por binario: aj, bj e ai,

sendo que a; = Q.

Neste trabalho de tese, também foi utilizado o modelo de coeficiente de atividade
UNIQUAC (Universal Quase Chemical) que foi proposto por Abrams e Prausnitz
(1975) e utiliza a mecanica estatistica e a teoria quase quimica de Guggenhein
(1952). Essa equacdo consiste de duas partes: uma parte combinatorial, que
descreve as contribuicdes entropicas dos componentes, e uma parte residual, que
expressa as forcas intermoleculares que sao responsaveis pela entalpia da
mistura. A parte combinatorial depende apenas da composi¢ao, do tamanho e da
forma das moléculas. Essa parte necessita apenas de dados dos componentes
puros, no entanto, a parte residual depende das forcas intermoleculares, de onde
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aparecem os dois parametros ajustaveis. O modelo de coeficiente de atividade
UNIQUAC é expresso como:

0} 0. d. 0.1
Iny, =In| — [+0,5q,In| — |+L, -| —~XL.x. +q.|1-InY0.t. |-q 2| —"—
Y1 [Xi] ql ((Dlj i [Xi ]Zjl i ql( ZJ: j ]1jiJ qlzjl zek":ki
k

(3.4)

onde

L, =0,5Z(t; —q;)—1; +1

9‘ — qi
1 ?qjxj
aij+bijT
T. =exp—| ———
! P RT
O = X,
' Ej:rjxj
_ Ay
T =550
VWi
r,=—>o
15,17

Z & o numero de coordenacgéo é igual a 10;

a; (cal/gmol) esta associado a energia de interagcdo entre os componentes i e j,

nao dependente da temperatura,

b (cal/gmol-K) € um parédmetro que representa a energia de interacdo entre os

componentes i e j, sendo fortemente dependente da temperatura;

gi € um parametros da estrutura molecular dos componentes puros e depende do

tamanho da componente;
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r € um parametro estrutura molecular dos componentes puros e depende do

volume da molécula;
A, € area de van der Waals;
Vwi 0 volume de volume de van der Waals.

Este trabalho realizou ajustes dos parametros dos modelos NRLT e UNIQUAC
para o calculo do equilibrio de fases liquido-liquido, utilizando os dados
experimentais presentes em Andreatta et al. (2008), Negi et al. (2006) e Zhou et
al. (2006). Dentre os dados experimentais trabalhados para obtencdo dos
parametros dos modelos NRTL e UNIQUAC, o que apresentou melhor resultado
foi do de Andreatta et al. (2008).

No trabalho de Andreatta et al. (2008), foram obtidos dados de equilibrio liquido-
liquido do sistema ternario oleato de metila-metanol-glicerol nas temperaturas de
313 e 333 K, todos a pressdao atmosférica. cujo resultados dos ajustes estdo
representados nas Figuras 3.1 a 3.2.
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Q, Fase ester - ajustado >
W Fase glicerol - ajustado A
0.05 0.1 0.15 0.2 0.25 0.3 0.35 0.4 0.45 0.5 0.55 0.6 0.65 0.7 0.75 0.8 0.85 0.9 0.95
Fragado molar de glicerol

Figura 3.1 — Comparagao entre os dados experimentais do equilibrio liquido-liquido de Andreatta et al. (2008) e os
obtidos pelo modelo NRTL ajustados por esses dados, neste presente trabalho, para o sistema ternario oleato de metila,

metanol e glicerola T =313,0 Ke P =1 atm.
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Figura 3.2 — Comparagao entre os dados experimentais do equilibrio liquido-liquido de Andreatta et al. (2008) e os
obtidos pelo modelo UNIQUAC ajustados por esses dados, neste presente trabalho, para o sistema ternario oleato de

metila, metanol e glicerola T = 333,0 Ke P =1 atm.
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Com os parametros ajustados, comparagdes entre as composi¢des calculadas e
as experimentais das duas fases do sistema foram feitas através do desvio rms

(root mean square), dado por:

Nl ex cal \? ex cal ¥ |2
BB - xg ] b - x )

Onde M e N representam o numero de componentes e a quantidade de dados de
equilibrio (tie line ou linha de amarragao), respectivamente; os sobrescritos | e Il
referem-se as duas fases em equilibrio (fase éster e fase glicerol); os sobrescritos

‘exp’ e ‘cal’ sdo os valores experimentais e calculados na fase liquida.

Os desvios rms entre as composigdes experimentais e calculadas pelo ajuste dos
parametros do modelo NRTL foi de 1,74% e para o modelo UNIQUAC foi 2,36%.
Esses baixos valores dos desvios indicam que os resultados foram satisfatorios.
Com isso, os parametros de interacdo binarios para estes dois modelos, NRTL e
UNIQUAC, foram utilizados para representar o equilibrio de fases liquido-liquido

nas simulacgdes realizadas por este trabalho disponiveis no proximo Capitulo.

Além dos dados experimentais citados acima, este trabalho utilizou os dados de
equilibrio obtidos por Tizvar et al. (2008) que obtiveram dados experimentais para
o sistema oleato de metila-glicerol-metanol-hexano. Este trabalho comparou estes
dados experimentais com os calculados pelos modelos NRTL e UNIQUAC a partir
do método de contribuicdo de grupo UNIFAC, utilizando o simulador comercial
HYSYS®.

Os resultados deste estudo comparativo estdo nas tabelas 3.12 e 3.13 e mostram
que os dados experimentais e calculados apresentaram valores préximos ou
iguais indicando que, na auséncia de dados de interagdo binaria obtidos a partir de
resultados experimentais, os modelos preditivos tornam-se uma alternativa
confiavel para esses sistemas ou sistemas que apresentem esses

componentes/compostos. Apos as Tabelas 3.12 e 3.13, estdo as Figuras 3.3 a 3.6
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referentes as curvas de equilibrio liquido-vapor para alguns binarios presentes no

sistema pos reacional das simulagdes realizadas por este trabalho.
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Tabela 3.12 — Comparacgao entre os dados de equilibrio liquido-liquido experimental obtidos por Tizvar et al. (2008) e os
preditos utilizando o modelo termodinamico UNIQUAC obtido neste trabalho.

Fase oleato de metila Fase glicerol
Oleato de glicerol Hexano metanol Oleato de glicerol hexano metanol
metila metila

1 a 0,261 0,005 0,734 nd 0,011 0,936 0,002 0,051
b 0,261 0,001 0,736 0,002 0,002 0,926 0,013 0,059

2 a 0,422 nd 0,575 0,003 0,024 0,827 0,012 0,137
b 0,412 0,001 0,582 0,005 0,001 0,839 0,007 0,153

3 a 0,477 0,009 0,512 0,003 0,008 0,891 0,002 0,099
b 0,463 0,002 0,532 0,003 0,003 0,871 0,005 0,121

4 a 0,542 0,005 0,440 0,014 0,013 0,824 nd 0,163
b 0,515 0,001 0,474 0,001 0,001 0,780 0,005 0,214

5 a 0,469 nd 0,531 nd 0,007 0,938 0,002 0,053
b 0,453 0,003 0,543 0,001 0,003 0,931 0,006 0,060

6 a 0,573 nd 0,420 0,006 0,021 0,816 0,005 0,158
b 0,552 0,002 0,439 0,007 0,001 0,814 0,004 0,181

7 a 0,590 nd 0,405 0,005 0,008 0,888 0,002 0,102
b 0,562 0,003 0,431 0,004 0,003 0,875 0,003 0,119

8 a 0,650 0,011 0,331 0,008 0,009 0,809 0,001 0,181
b 0,627 0,003 0,363 0,007 0,002 0,814 0,003 0,181

9 a 0,607 nd 0,391 0,002 0,028 0,919 nd 0,051
b 0,585 0,006 0,408 0,001 0,009 0,928 0,003 0,006

10 a 0,667 nd 0,329 0,004 0,019 0,876 0,002 0,102
b 0,641 0,005 0,351 0,003 0,006 0,872 0,002 0,120

11 a 0,701 0,008 0,277 0,014 0,073 0,878 0,005 0,004
b 0,687 0,008 0,303 0,002 0,014 0,924 0,002 0,006

a — Dados experimentais obtidos por Tizvar et al. (2008), b — Dados obtidos por UNIQUAC utilizando o simulador HYSYS,
neste trabalho.
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Tabela 3.13 — Comparacgao entre os dados de equilibrio liquido-liquido experimental obtidos por Tizvar et al. (2008) e os
preditos utilizando o modelo termodinamico NRTL obtido neste trabalho.

Fase Oleato de metila Fase glicerol
Oleato de glicerol hexano metanol Oleato de glicerol hexano metanol
metila metila
1 a 0,261 0,005 0,734 nd 0,011 0,936 0,002 0,051
b 0,262 0,000 0,734 0,004 0,000 0,926 0,019 0,055
> a 0,422 nd 0,575 0,003 0,024 0,827 0,012 0,137
b 0,419 0,000 0,571 0,008 0,000 0,827 0,028 0,144
3 a 0,477 0,009 0,512 0,003 0,008 0,891 0,002 0,099
b 0,470 0,000 0,523 0,007 0,000 0,860 0,005 0,135
4 a 0,542 0,005 0,440 0,014 0,013 0,824 nd 0,163
b 0,529 0,000 0,459 0,012 0,000 0,759 0,035 0,206
5 a 0,469 nd 0,531 nd 0,007 0,938 0,002 0,053
b 0,459 0,000 0,537 0,004 0,000 0,926 0,019 0,005
6 a 0,573 nd 0,420 0,006 0,021 0,816 0,005 0,158
b 0,564 0,000 0,426 0,010 0,000 0,797 0,030 0,173
7 a 0,590 nd 0,405 0,005 0,008 0,888 0,002 0,102
b 0,572 0,000 0,422 0,006 0,000 0,866 0,023 0,111
8 a 0,650 0,011 0,331 0,008 0,009 0,809 0,001 0,181
b 0,639 0,000 0,351 0,001 0,000 0,798 0,028 0,174
9 a 0,607 nd 0,391 0,002 0,028 0,919 nd 0,051
b 0,596 0,000 0,401 0,004 0,000 0,927 0,018 0,005
10 a 0,667 nd 0,329 0,004 0,019 0,876 0,002 0,102
b 0,652 0,000 0,342 0,006 0,000 0,866 0,021 0,113
11 a 0,701 0,008 0,277 0,014 0,073 0,878 0,005 0,004
b 0,699 0,000 0,298 0,003 0,000 0,929 0,015 0,005

a — Dados experimentais obtidos por Tizvar et al. (2008), b — Dados predito por NRTL utilizando o simulador HYSYS,
neste trabalho.
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Equilibrio Liquido-Vapor da mistura metanol glicerol
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Figura 3.3 — Equilibrio liquido-vapor para a mistura metanol glicerol a 1 atm obtido através do modelo UNIQUAC (fase
liquida) e pela equacao Soave-Redlich-Kwong (fase vapor).
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Equilibrio liquido-vapor da mistura metanol trioleina
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Figura 3.4 — Equilibrio liquido-vapor para a mistura metanol —trioleina a 1 atm obtido através do modelo UNIQUAC (fase
liquida) e pela equacao Soave-Redlich-Kwong (fase vapor).
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Equilibrio liquido-vapor da mistura metanol oleato de metila
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Figura 3.5 — Equilibrio liquido-vapor para a mistura metanol-oleato de metila a 1 atm obtido através do modelo UNIQUAC
(fase liquida)e pela equagao Soave-Redlich-Kwong (fase vapor).
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Equilibrio liquido-vapor oleato de metila - trioleina
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Figura 3.6 — Equilibrio liquido-vapor para a mistura oleato de metila-trioleina a press&o de 1 atm obtido através do modelo
UNIQUAC (fase liquida) e pela equacéo Soave-Redlich-Kwong (fase vapor).
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As Figuras 3.3 a 3.6 mostram o comportamento do equilibrio liquido-vapor dos
seguintes binarios: metanol e glicerol, metanol e trioleina, metanol e oleato de
metila, oleato de metila e trioleina. Para a representacdao da fase vapor dessas
figuras, foi utilizada a equacédo de Soave-Redlich-Kwong (SRK) que, segundo
Seader e Henley (2005), tem sido muito empregada para representar a fase vapor
de compostos organicos polares, embora n&o tendo sido desenvolvida

originalmente para esses compostos.

Em nenhum dos equilibrios liquido-vapor representados nas curvas das Figuras
3.3 a 3.6 houve a formagao de azedtropos, indicando a possibilidade de separar
cada um deles (metanol do glicerol, oleato de metila e trioleina; oleato de metila da
trioleina) por destilagdo. Essa analise é importante porque € necessario separar o
metanol que nao reagiu do glicerol, 6leo vegetal (triglicerideos) e biodiesel;
separar o biodiesel formado do 6leo vegetal n&o reagido. Todas essas separagdes
tém o objetivo de fazer com que o biodiesel atenda a pureza determinada pela
ANP (2008) e minimizar os reagentes utilizados (a recuperagdo do metanol). A
norma n°7 de 2008 da ANP (2008) publicada em margo de 2008 especifica a
concentragdo maxima de etanol e metanol, mono, di e triglicerideos, glicerol e
agua, dentre outros compostos e, segundo essa norma, a pureza minima do
biodiesel, ou seja, a quantidade de ésteres etilicos e/ou metilicos deve ser de

96,5% em massa, para poder ser adicionado ao diesel.

Outro aspecto importante € a temperatura de destilacdo que nao devera ser
superior as temperaturas de decomposigao/degradagcdo do biodiesel e do dleo
vegetal. A temperatura de degradacao do biodiesel adotada no presente trabalho
foi 250°C o mesmo valor considerado por (West et al., 2008) e que esta de acordo
com Lima et al. (2007). A temperatura de degradagao do 6leo vegetal é superior a
250°C e o trabalho de Lima et al. (2007) e Dantas (2006) que trabalharam com
o6leo de babagu e milho, respectivamente, indicam que a temperatura de

volatilizagcdo/decomposi¢ao do 6leo vegetal trabalhados ser acima de 335 °C.

Em relacdo ao estudo de fase entre glicerol e ésteres metilicos, percebe-se a

partir das Figuras 3.1 e 3.2 e das Tabelas 3.12 e 3.13 que glicerol e oleato de
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metila s&o praticamente insoluveis e, segundo Zhou et al. (2006), os ésteres
etilicos apresentam maior solubilidade em glicerol, mas para ambos os alcoois
(metanol e etanol), sao formadas duas fases: uma rica em glicerol e outra rica em
ésteres, sendo que os ésteres sdo mais soluveis em glicerol que o contrario. Além
disso, Zhou et al. (2006) observaram que os ésteres com insatura¢des favorecem
a solubilidade do metanol e etanol na fase éster; nesse caso, o metanol e etanol
devem apresentar maior solubilidade nos ésteres alquilicos dos 6leos de soja e
pinhdo manso e menor nos de dendé. Com isso, a separagao biodiesel — glicerol
deve ser realizada, preferencialmente, por decantagdo ou centrifugagao, devido a
miscibilidade parcial entre eles; a retirada do etanol ou metanol das fases biodiesel
e glicerol deve ser realizada através do processo de destilagdo (os graficos do
equilibrio liquido-vapor do glicerol-metanol e oleato de metila-glicerol sinalizam
essa opgao), conforme ja mencionado acima. O mesmo ocorre para a retirada dos
triglicerideos néo reagidos presentes no biodiesel que deve ser feita pelo processo

de destilacao.

Os parametros de interacdo binaria liquido-liquido para os modelos NRTL e
UNIQUAC obtidos a partir da regress&o dos dados experimentais disponiveis em
Andreatta et al. (2008) foram utilizados nas simulagdes disponiveis no proximo
Capitulo para representar as interagdes do sistema oleato de metila — glicerol e
metanol. Para o linoleato de metila, foram utilizados os parametros de interacao
binaria entre o oleato de metila e glicerol e oleato de metila e metanol para
representar a interacdo entre o linoleato de metila e glicerol e linoleato de metila e
metanol, respectivamente. Isto porque nao existem dados experimentais
disponiveis para o linoleato e, além disso, a estrutura do linoleato de metila é

semelhante ao oleato de metila.

Batista et al. (1999) obtiveram dados experimentais do sistema contendo dleo de
canola, acido oléico e metanol e os parametros dos modelos NRTL e UNIQUAC.
Os resultados ou dados de interacado binaria destes autores, que foram utilizados
neste trabalho, foram: 6leo de canola-acido oléico e dleo de canola-metanol que
representaram, respectivamente, 6leo de soja (ou pinhdo manso) — oleato de

metila (ou linoleato de metila) e 6leo de soja (ou pinhdo manso)-metanol. As
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explicagbes para utilizagdo desses parametros de interagdo binaria s&o: o 6leo de
canola apresenta composi¢cdo em acido graxo semelhante aos dleos de soja e
pinhdo manso e, além disso, a estrutura do acido oléico, linoléico e palmitico sédo
semelhantes a do oleato de metila, linoleato de metila e palmitato de metila,
respectivamente, como observado por Gongalves (2004). Para a interagc&o binaria
entre o 6leo de dendé — agua e 6leo de dendé — palmitato de metila foi utilizado os
resultados de Gongalvez e Meireles (2004) que obtiveram para o sistema d6leo de
dendé, acido palmitico, etanol e agua. O restante dos parametros serao estimados
pelo método de contribuicdo de grupos UNIFAC disponivel no Simulador de
Processos HYSYS.

3.4. Reagao

A reacéo entre triglicerideos presentes no 6leo vegetal ou gordura animal com um
alcool, frequentemente metanol e etanol, para formar ésteres graxos (biodiesel) é
denominada reacdo de transesterificacdo. Noureddini e Zhu (1997) e Narvaez et
al. (2007) estudaram a cinética da reacao de transesterificagao entre o 6leo de
soja e dendé, respectivamente, com o metanol e propuseram trés etapas
intermediarias. Na primeira etapa, representada pela equagao 3.6, o triglicerideo
(TG) reage com o metanol (MeOH) formando uma molécula de diglicerideo (DG) e
uma molécula de éster metilico (E). Em seguida, na segunda etapa, o diglicerideo,
formado na etapa anterior, reage com o metanol formando o monoglicerideo (MG)
e mais uma molécula de metil éster. Na ultima etapa, o monoglicerideo reage com
o metanol formando glicerina e mais uma molécula de metil éster. Estas reacdes

sao reversiveis, embora muitos modelos desprezem o efeito das reagdes

reversas.
TG + MetOH <« s DG+ E (reagéo 1) (3.6)
DG + MetOH <% 5 MG + E (reacdo 2) (3.7)
MG + MetOH <% 5GL+ E (reag@o 3) (3.8)
onde,
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k1 = constante cinética da reacao direta 1,
ko= constante cinética da reacao inversa 1,
ks= constante cinética da reacao direta 2,
k4= constante cinética da reacao inversa 2,
ks= constante cinética da reacao direta 3,
ke= constante cinética da reacao inversa 3.

A taxa de formacdo e consumo de cada espécie envolvida nas reacgoes
acima pode ser descrita em termos de equacdes diferenciais 3..9 a 3.13, podendo

ser resolvidas e utilizadas na modelagem de reatores.

dC,.

dt = _kICTGCMeOH + kZCDGCE (3-9)

dcC
TDG = kICTGCMeOH - kZCDGCE - k3CDGCMeOH + k4CMGCE (3'10)

dC
dz;G =k,CpeCrronr —k.C1icCr —k5C1cChroonr +k4Ce; Cr (3.11)

dC
th =k,Cr6Chon —1,CpeCrp + k3C 6 Croon — k4 C Ci (3.12)

+ ks CMG CMeOH —k 6 CGL CE

dCveon __dC, (3.13)
dt dt
dC
7& =ksCrcCronr —k6CoCr (3.14)
Onde:

dCTG, 4C g dCMG, dCE, Co, e 9C o representam a variagdo da
dt dt dt dt dt dt

concentragdo molar temporal de ftriglicerideos, diglicerideos e monoglicerideos,

2

éster metilico, glicerol e metanol, respectivamente;
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Crs Cpor Cho» Cpy Cy € C,on representam a concentracdo molar de

triglicerideos, diglicerideos e monoglicerideos, éster metilico, glicerol e metanol,

respectivamente.

Similarmente, Narvaez et al. (2007) utilizaram o mesmo modelo para reacao
de transesterificacdo acima para o Oleo de dendé e metanol utilizando o
catalisador basico hidroxido de sodio. Os parametros da reacdo estdo na Tabela
3.14.

Tabela 3.14 — Parametros da equacao de Arrhenius®.

Oleo de soja (Noureddini e Zhu, | Oleo de dendé (Narvaez et al.,
Reacso | 1997) 2007)
Ea Ko Ea Ko
TG — DG 13.145 3,44-107 13.500 5.83-107
DG — TG 9.932 5,23-10° 10.300 9,41-10°
DG — MG 19.860 4.83-10" 17.400 1.1310%
MG — DG 14.639 8.49-10° 16.200 10310
MG — GL 6.421 5,02:10° 6.200 1,80-10°
GL —» MG 9.588 1,9510* 11.900 1,60-10°

*Equagdo de Arrhenius, k =k,e"/ *", E, = energia de ativagdo e k, = constante. A

unidade de concentracao utilizada para o calculo da velocidade de reagédo é mol/L.

Os parametros das reagdes de transesterificagdo com o 6leo de soja e dendé com
metanol apresentam valores muito proximos. Para as duas reagdes, algumas
observacdes podem ser realizadas: as reacgdes intermediarias TG— DG e DG—
MG apresentam valores da energia de ativagcdo maiores que DG — TG e MG —
DG sugerindo que o aumento da temperatura favorece a formagdo do
diglicerideos e monoglicerideos. Por outro lado, a energia de ativagado da reagao
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GL — MG é maior que MG — GL indicando que o aumento de temperatura
favorece a formagdo do glicerol. Para a reagédo global, TG +3M «— E +GL, a
energia de ativagao da reacgao direta € maior que a reagao inversa o que indica
que temperaturas elevadas favorecem a formacido dos ésteres metilicos. Os
autores Noureddini e Zhu (1997) e Narvaez et al. (2007) ndo encontraram
temperatura otima para a reacdo de transesterificacdo dos O6leos por eles
estudada.

A partir das equacdes anteriores e das constantes de reacido presentes na Tabela
3.14, foram resolvidas numericamente as equacgdes diferenciais 3.9 a 3.13
utilizando o método de Runge-Kutta de quarta ordem, onde a variagdo temporal
dos compostos sao mostradas na Figura 3.7, considerando a concentragao inicial

de triglicerideos igual a 1 mol/ L e de metanol igual a 6 mol/L.

34
25 ~

2
Q Triglicericdeos
_01 5 | ——Diglicerideos
E" Monoglicerideos
o Glicerol
® Biodiesel
i
g 1-
c
@
o
c
o
005 A

0 S

0 10 20 30 40 50 60 70 80

Tempo (min)
Figura 3.7 — Curvas variagao temporal da concentragao de reagentes e produtos

da reacgao de transesterificagdo a partir Noureddini e Zhu (1997).

Segundo Darnoko e Cheyan (2000), a reagao de transesterificagdo com excesso

de alcool apresenta uma cinética de segunda ordem em relagéo ao 6leo, ou seja:
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dC,;

s —kC,,’ (3.16)

onde k é a constante de reacio.

A partir da equagao 3.15, que considera a reagao de transesterificacdo de 22
ordem em relagdo a concentragao de triglicerideos, foi obtido o perfil temporal de
concentragao de triglicerideo e comparado com o perfil de concentragcéo obtido

pelas equagdes 3..9 — 3.14. A Figura 3.8 representa a comparagao destes
resultados.

0,9 -
0,8 -
0,7 -
0,6 -

05 === Concentracao de TG a partir das equagoées 3.9 - 3.14

== Concetracado de TG a partir da equagao 3.15
0,4 -

Triglicerideos (mol/L)

0,3 -

0,2 -

0,1 -

0 1‘0 2‘0 3‘0 4‘0 5‘0 6‘0
Tempo (min)

Figura 3.8 — Variagdo temporal da concentragdo do Oleo de soja a partir das

equacdes diferenciais proposta por Noureddini e Zhu (1997) e considerando que a

cinética de reacgao é de 22 ordem em relagao ao 6leo soja.

Com ja mencionado anteriormente, na Figura 3.7 estdo representadas os perfis de
concentragao temporal de triglicerideos para o 6leo de soja a partir da resolugao

das equacgdes diferenciais 3.9 a 3.14 utilizando o método numérico Runge-Kutta
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de 4?2 ordem e a partir equagao 3.15. O desvio rms (root mean square) entre os
dois resultados foi de 3,51%. Com isso, a partir da Figura 3.7 e do rms, entre estes
dois resultados, percebe-se que é aceitavel a consideragado da reacédo ser de 22

ordem em relagao ao 6leo soja e dendé.

Para o oleo de pinhdo manso, serdo utilizados dados obtidos experimentalmente
por Tapanes et al. (2008) a partir da modelagem da reagao de transesterificagdo
desse 6leo utilizando metanol e etanol, separadamente, com catalisador metdxido
de sédio. A razdo molar entre alcool e 6leo foi de 9:1 e a reagao ocorre a 45°C. Os

autores propuseram que a reacgao de transesterificacdo obedecga a seguinte lei:
—rrg =k, [CTG ]a (3.16)

Onde -rrg € a taxa de consumo do 6leo de pinhdo manso, ki a constante de
reacado, Ctg a concentragao de 6leo e a a ordem da reagao. A Tabela 3.15 mostra

os parametros cinéticos levantados por Tapanes et al. (2008).

Tabela 3.15 — Parametros cinéticos da reacdo de transesterificacdo do d6leo de
pinhdo manso utilizando metdxido de sédio Tapanes et al. (2008).

parametro metanol etanol
k(1/min) 2,4364 0,1832
a 2,403 1,266

Os parametros da Tabela 3.16 indicam que a formacao do biodiesel na reagao de
transesterificagdo utilizando metanol é mais rapida que na reagdo utilizando
etanol. A Figura 3.11 abaixo realiza uma comparagdo para os oOleos de pinhao

manso, mamona, dendé e soja.
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Figura 3.9 — Comparagdo da reagdo de transesterificagdo do oOleo de soja
(T=50°C), oleo de dendé (T=50°C) e pinhdo manso (T=45°).

Na Figura 3.9, observa-se que a velocidade de conversao do 6leo de mamona é
maior que os outros oleos, além de apresentar maior taxa de conversido. Por sua
vez, a velocidade de conversao do oleo de pinhdao manso € maior que os outros
Oleos (dendé e soja) e o dendé apresenta velocidade ligeiramente maior que o
O0leo de soja. Isso indica que as dimensdes dos reatores para conversdo de
triglicerideos em ésteres metilicos/etilicos crescem na seguinte ordem: mamona <

pinhdo manso < dendé < soja.

Para o 6leo de mamona, a cinética utilizada foi a desenvolvida por Lima Silva et al.
(2008). Segundo os autores, a cinética de transesterificacdo do 6leo de mamona &
de primeira ordem em relagao a concentragdo molar da matéria prima. A energia
de ativacdo, E,, obtida experimentalmente foi de 70.635,74 J/mol (16.874,28
cal/mol) sendo a constante ko, da equagéo de Arrhenius igual a 1,06:10E"%(s™).
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3.4 Conclusao

O presente capitulo relacionou, inicialmente, as principais propriedades requeridas
para o biodiesel com as estruturas dos principais acidos graxos, assim como de
alguns 6leos vegetais. Dentre essas propriedades, estdo a estabilidade a
oxidagao, lubricidade, numero de cetano, ponto de névoa, ponto de fluidez e ponto
de entupimento de filtro a frio, todas sendo relacionadas a estrutura dos acidos

graxos.

Em seguida, foram analisados alguns trabalhos que realizaram trabalhos sobre
estabilidade térmica de 6leos vegetais e biodiesel com o objetivo de analisar as
temperaturas de decomposicdo térmica e as referentes a volatilizacdo dos
compostos presentes na mistura. A analise desses trabalhos permitiu fazer
estimativas sobre o ponto de ebuligcdo para alguns 6leos vegetais ou triglicerideos,
parametro importante na decisdo sobre a escolha do processo de separacao a ser

utilizado na simulagao.

Foram realizados ajustes dos parametros dos modelos NRLT e UNIQUAC para o
equilibrio de fases liquido-liquido, utilizando os dados experimentais presentes em
alguns trabalhos como Andreatta et al. (2008), Negi et al. (2006) e Zhou et al.
(2006), onde os resultados dos parametros regredidos para os dados
experimentais de Negi et al. (2006) ndo foram satisfatérios. Entre os dados
experimentais de Andreatta et al. (2008) e Zhou et al. (2006), os primeiros
apresentaram menores desvios rms (root mean square) entre as composi¢des
experimentais e calculadas pelo ajuste dos parametros do modelo NRTL e
UNIQUAC. Com isso, os parametros de interacdo binaria obtidos a partir da
regressao dos dados de Andreatta et al. (2008) foram utilizados nas simulagdes
realizadas por este trabalho. Além disso, foi testada a predicdo do equilibrio
liquido-liquido para o sistema oleato de metila-glicerol-metanol-hexano
comparando com os dados experimentais de Tizvar et al. (2008) utilizando os
modelos NRTL e UNIQUAC, disponiveis no Simulador HYSYS®, os quais
apresentaram excelentes resultados demonstrando capacidade predititiva desses

modelos para os binarios desse sistema. Finalizando a analise do equilibrio de
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fases, foram realizados graficos TXY (temperatura, fragdo molar na fase liquida e
fragdo molar na fase vapor, respectivamente) para os binarios presentes na

mistura pés-reacional.

A partir dos dados e das anadlises para os equilibrios de fases, algumas
conclusdes podem ser feitas: a separagao biodiesel — glicerol deve ser realizada,
preferencialmente, por decantagdo ou centrifugagdo, devido a insolubilidade de
um pelo outro; a retirada do etanol ou metanol das fases biodiesel e glicerol deve
ser realizada através da destilagdo (os graficos do equilibrio liquido-vapor do
glicerol-metanol e oleato de metila-glicerol sinalizam essa opg&o). O mesmo
ocorre para a retirada dos triglicerideos nao reagidos presentes no biodiesel que
deve ocorrer pela utilizacdo de destilacao flash.

Em relacido a cinética de reacao, foram obtidos, a partir de outros autores, dados
experimentais das cinéticas da reagdo de transesterificacdo para todos os dleos
para os quais serdo realizadas simulagbes no proximo capitulo. A partir da Figura
3.11, conclui-se que a reacao de transesterificacdo utilizando o 6leo de pinhao
manso € mais rapida que o 6leo de dendé, que por sua vez € mais rapida que o
Oleo de soja. Além disso, a temperatura de reagao para o pinhdo manso foi de
45°C para uma maior velocidade e conversao de triglicerideos em biodiesel que os
Oleos de soja e de dendé. Entre todos os 6leos, a reagdo de transesterificagao

utilizando o 6leo de mamona foi o que apresentou taxa de conversao mais rapida.
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CAPITULO 4 - SIMU:JLAQAO DAS PLANTAS DE
PRODUCAO DE BIODIESEL

4.1. Introdugao

A analise de um processo quimico nas mais diversas formas envolve a
representacdo matematica dos fendbmenos fisicos e quimicos que constituem o
processo real. Neste sentido, os simuladores comerciais constituem-se em
importante ferramenta para o engenheiro quimico de processo e de projeto.
Atualmente, com a alta capacidade de calculo, interface grafica, extenso banco de
dados e relativamente baixo custo, os programas de simulagdo sao amplamente
difundidos para analise, projeto, otimizagdo, controle e treinamento de operadores
nos processos/plantas quimicas. Possibilitam, na verdade, a construgdo de

Plantas Virtuais.

O simulador de processos utilizado neste trabalho foi o HYSYS®. Este programa
de simulacdo é utilizado em muitas empresas brasileiras/estrangeiras e
universidades tanto para a atividade de analise quanto para a de projeto. Dentre

as suas caracteristicas, podem-se destacar:
v" Ambiente Windows;

v' Servico DDE (dynamic data exchange) para transferéncia dinamica de

dados entre programas, por exemplo MATLAB;
v" Operagao modular;
v Algoritmo de solugdo nao sequencial.

Nesse capitulo, foram realizadas simulagdes nas plantas de producao de biodiesel
a partir dos 6leos de soja, dendé, pinhdo manso e mamona, utilizando os modelos
termodindmicos NRTL e UNIQUAC para o calculo do equilibrio de fases liquido-

vapor e liquido-liquido.
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4.2. Simulagao

4.2.1 Etapa da constru¢cao do modelo estacionario
Os seguintes aspectos devem ser verificados quando da elaboragdo do modelo

estacionario a ser estudado:
v Definicdo dos compostos presentes no processo;

v" Obtencédo das propriedades termodindmicas e dados de equilibrio de fases
e utilizacdo/construcdo de modelos preditivos na auséncia de dados

experimentais disponiveis;

v' Levantamento dos dados cinéticos das reacdes envolvidas nos processos

estudados;
v' Definicdo das operagdes unitarias envolvidas no processo;
v Especificagdo das varidveis de processo;
v' Definigao dos estudos da simulagao estatica.

A definicdo dos compostos e a obtengdo e a estimativa das propriedades
termodinamicas e modelos de equilibrio de fases para os compostos presentes no
processo foram descritos no Capitulo anterior. Os modelos de coeficiente de
atividade utilizados foram o NRTL e o UNIQUAC, que foram analisados e para os
quais foram obtidos alguns parametros de interagdo binaria a partir de trabalhos
de outros autores (Andreatta et al. 2008; Gongalvez e Meireles, 2004; Batista et al.
1999). Para a fase vapor, sera utilizada a equacdo Soave-Redlich-Kwong,
conforme ja definido e discutido no capitulo anterior.

Para a cinética do 6leo de soja foram utilizados os parametros obtidos por
Noureddini e Zhu (1997) que trabalharam com a transesterificagdo do éleo de soja
e metanol. Para o 6leo de dendé foram utilizados os resultados obtidos por
(Narvaez et al., 2007) que trabalharam com a reacdo do 6leo de dendé e metanol
e obtiveram os parédmetros cinéticos, assim como Noureddini e Zhu (1997) para o
O0leo de soja. Para o pinhdo manso, foi utilizado na simulagédo o trabalho de

Tapanes et al. (2008) que obtiveram os parametros cinéticos da transesterificagao
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do oleo de pinhdo manso e metanol. Para o 6leo de mamona, os resultados da
cinética da transesterificacdo do 6leo de mamona e etanol obtidos por Lima Silva

et al.(2008) foram utilizados neste trabalho.

De modo a tornar o modelo do sistema univoco em termos de condigdes
operacionais, devem ser especificados os graus de liberdade do sistema. Na
especificar a corrente de alimentagcao do primeiro reator, por exemplo, definiu-se a

vazao, temperatura, pressao e composigao.

Para os trocadores de calor, definidas as condicbes da corrente de entrada
(pressao, temperatura, vazao e composigao), definem-se as condigdes da corrente
de saida, especificando a pessao e temperatura. Com isso, o simulador calcula a
poténcia e o calor necessario para esses equipamentos. No caso da torre de
lavagem, empregada para retirar o catalisador e parte do glicerol, foram definidas
vazdo, temperatura e pressdo da agua, sendo que a corrente contendo o
biodiesel, glicerol, metanol e catalisador ja estavam especificados na composigéo
e vazao massica (ou molar) sendo que a pressao e temperatura dessa corrente
podem ser modificadas através da passagem desta por um trocador de calor e/ou

valvula antes de entrar na torre de lavagem.

No caso da coluna de destilacao, definidas as condigdes de entrada da corrente
de alimentagdo, numeros de pratos e posi¢cao de alimentagao, restam dois graus
de liberdade e devem ser especificadas duas variaveis (no caso de uma coluna
com uma entrada e duas saidas). Nos processos em estudo, foram especificadas
as razodes de refluxo e a taxa molar de destilado, além do numero de pratos e
posicao de alimentacdo. Para os decantadores, que foram utilizados na separacao
da fase biodiesel da fase glicerol, foi suficiente especificar as correntes de entrada

(composigao, temperatura, pressédo e vazao) e temperatura de processo.

ApOs a especificagao das variaveis, é necessario determinar a regiao de operagao
dos equipamentos utilizados na simulacdo tais como os reatores, coluna de
destilagdo e decantadores, ou seja, quais sao os valores que elas devem assumir
de maneira que seja alcangado um biodiesel com qualidade definida pela

Resolugdo n°7 de 2008 da ANP (2008), além de minimizar o consumo de energia,
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matérias-primas e outros insumos. Toda essa analise foi feita para a simulagdo em
estado estacionario. Para o processo em estudo, sabendo-se que a conversao
aumenta com a temperatura, foi escolhida a temperatura para a transesterificacéo
do 6leo de soja e dendé em torno de 65°C que é proxima a temperatura de
mudanca de fase do metanol a pressao atmosférica. Para o 6leo de pinhao
manso, a reag¢ao ocorreu na temperatura de 45°C, pois o unico dado cinético para
este 6leo era o de Tapanes et al. (2008) que trabalhou nesta temperatura com
conversdo proxima a 100%. Para o 6leo de mamona, a reagdo ocorreu na

temperatura préoxima a temperatura de ebuligdo do etanol.

4.2.2 Especificagao das variaveis de processo

A qualidade dos produtos, sob aspectos operacionais, € dependente das variaveis:
v" Vazao de 6leo e etanol e concentracdo do catalisador;

v' Temperatura de reagéo do processo e, em conseqiiéncia, da pressao;

<\

Composicao do oleo;

Pressao da coluna de destilagao;

s

Temperatura de refluxo da coluna de destilacao;

<\

Vazao e razao de refluxo da coluna de destilacao;
v Carga térmica do refervedor e condesador da coluna de destilagao;

v' Vazao de agua para o processo de retirada do catalisador.

4.2.3 Vazao de 6leo e alcool e volume do(s) reatore(s)

A vazao, apesar de poder ser modificada, foi mantida em um valor constante, o
que definiu a capacidade do reator. O volume do reator, além da vazido de
entrada, foi definido em fungdo da especificacdo ao biodiesel e da quantidade
maxima de triglicerideos no biodiesel conforme resolugédo n° 7 de 19 de margo de
2008 da ANP (2008) que estabelece a concentracdo minima de ésteres metilicos
ou etilicos dentre outras especificagdes e na norma européia que estabelece a
concentragdo maxima de triglicerideos no biodiesel. A norma brasileira nao

estabelece a concentragcdo maxima de triglicerideos no biodiesel. A vazao de déleo
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vegetal foi de 1000 kg/h utilizando uma relagcdo molar alcool/dleo de 6:1
(metanol:6leo de soja ou dendé), 9:1 (metanol:6leo de pinhdo manso) e 12:1
(etanol:6leo de mamona). Nesse caso, a vazao massica de metanol no reator para
as reagdes com os 0leos de soja, dendé e pinhdo manso foram, respectivamente,
220,90 kg/h, 227,28 kg/h e 331,84 kg/h. Para a reagdo com 6leo de mamona, a
razao de etanol foi de 592,25 kg/h na corrente que alimentava o reator. Para essa
situacdo, foram utilizados dois reatores de 5m® e um reator de 1m3 para as
reagcdes com Oleo de soja e dendé; para a reagdo com Oleo de pinhdo manso foi
utilizado um reator de 5m°® e para a reacdo do 6leo de mamona foi utilizado um
reator com volume de 1m®. A definigdo dos volumes esteve diretamente
relacionada com a cinética da reagao e, conforme ja mencionado anteriormente,
foram utilizados dados experimentais obtidos por outros autores. A concentracao

de catalisador utilizada foi de 2% em relagdo a vazdo massica do oleo vegetal.

4.2.4 Composicao da matéria prima

A composicao da matéria prima interfere na qualidade do produto. A quantidade
de acidos graxos livres presentes no 6leo consome o catalisador basico e reduz o
rendimento da reagdo e a quantidade de agua presente no 6leo ou no alcool
também reduz o rendimento da reacdo. Para este trabalho, foram considerados
ausentes os acidos graxos livres e agua no 6leo e no alcool, respectivamente,
conforme os trabalhos mencionados acima que trabalharam com a obtencio da
cinética e dos pardmetros cinéticos com essas consideragbes. Além disso, a
reagcdo entre hidroxido de sédio e alcool produz agua e uma alternativa seria
utilizar metoxido ou etdxido de sodio, o que eliminaria a formagao de agua. No
entanto, segundo Lima Silva (2008), que realizou experimentos com essas duas
alternativas, ndo ha variagcdo de rendimento em ésteres quando se utiliza etoxido
de sodio no lugar de hidroxido de sédio. Com isso, neste trabalho, também foi
desprezada a formagao de agua durante a reagao entre o alcool e o hidroxido de
sédio.

Para os oleos de soja, dendé e pinhdo manso foram considerados presentes os

triglicerideos tripalmitina, trioleina e trilinoleina com composi¢gdes definidas no
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capitulo anterior. No caso do 6leo de mamona, foi considerado apenas o

triricinoléico.

4.2.5 Temperatura de reagao

O rendimento da reacao de transesterficacdo aumenta com a temperatura de
reacao até o limite maximo de conversao. No entanto, para o processo em estudo,
a temperatura de reagéao foi limitada em 66°C para as reagdes com 6leo de soja e
dendé; 45°C para o 6leo de pinhdao manso e 75°C para o 6leo de mamona. A

pressao de trabalho foi de 1 atm.

4.2.6 Temperatura e pressao da coluna de destilagao

No presente trabalho, a destilagdo foi utilizada para separar os triglicerideos nao
reagidos do biodiesel sendo que a temperatura ndo podia ser superior a
temperatura de degradacao do biodiesel, nas correntes em que estava presente.
No presente trabalho, foi adotado o valor de 250°C para temperatura de
degradagao do biodiesel, conforme ja discutido no capitulo anterior. Com isso, nas
torres de destilagédo, a pressao foi mantida abaixo de 1 atm para garantir que a

temperatura de degradagao nao fosse alcangada.

Ja as colunas de destilagao flash foram utilizadas para recuperagao do metanol e
etanol (na simulagdo com o 6leo de mamona) e a temperatura definida, nesse
processo, foi a minima possivel para se obter a maior recuperagao do alcool,
sendo limitada em 160°C para evitar a temperatura de degradacéo térmica do
glicerol. A pressdao de operacdo nessas colunas de destilagcdo flash para

recuperacao do metanol e etanol foi mantida em 1 atm.

Para as colunas de destilagao flash que tem o objetivo de retirar agua do biodiesel
ap6s o processo de lavagem que utilizou agua, a pressao e temperatura foram
combinadas de maneira que maximizassem sua retirada para alcancar a
concentragado de agua no biodiesel de acordo com a especificagdo da ANP (2008).
Além disso, a pressao foi mantida abaixo de 1 atm para evitar a temperatura de

degradacao do biodiesel.
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4.2.7 Vazao de topo e razao de refluxo.

Na corrente de topo foram retirados os compostos mais leves. No presente
trabalho, a coluna de destilagdo foi empregada para separar o bioidesel dos
triglicerideos nao reagidos. Nesse caso, o composto mais leve sdo os ésteres
metilicos presente no biodiesel. Além disso, a raz&o de refluxo esta relacionada
com a pureza do produto de topo, ou seja, quanto maior a razdo de refluxo, maior
€ a qualidade do produto de topo. Nas colunas de destilagao foram especificadas
a vazao de topo e a razao de refluxo, conforme ja mencionado anteriormente e o
valor especificado foi realizado de acordo com um estudo disponivel nas Tabelas
4.1 e 4.2, onde foram verificados alguns valores da razdo de refluxo e seu efeito
na carga térmica do condensador e refervedor, assim como na concentragao de

triglicerideos no biodiesel.

4.2.8 Carga térmica do refervedor.

A carga térmica do refervedor, ou vazdo do fluido de aquecimento do mesmo,
contribui indiretamente para a recuperagao do biodiesel. Por agir diretamente no
L/V (relagéo entre vazao de liquido e vazao de vapor) da regiao de esgotamento, é
variavel importante para manter o produto de fundo com reduzida concentragédo
biodiesel. Essa sera definida de acordo com o seguinte critério: seu valor foi o
minimo possivel para que o biodiesel apresente a concentragao de triglicerideos

de acordo com a resolugao da ANP (2008).

4.2.9 Determinagao do numero de pratos da coluna de destilagao.

O numero de pratos na coluna de destilacdo foi definido a partir da limitacdo da
quantidade de triglicerideos no biodiesel, que no presente trabalho foi considerado
0,25% em massa na corrente de biodiesel. Para essa limitagao, foram realizadas
variagdes na quantidade de pratos, assim na razao de refluxo e posicdo de
alimentacao, verificando a qualidade do biodiesel na corrente final. Com isso, a
quantidade de pratos assim como a razdo de refluxo e posicdo de alimentacao
definida para cada simulagdo estudada neste capitulo foram resultados dessa
investigacdo, sendo que os critérios para definigho dessas variaveis s&o

apresentar o menor valor para que a concentragdo de triglicerideos tenha o
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maximo de 0,20% em massa na corrente de biodiesel, considerando as cargas
térmicas do condensador e refervedor que deverao ser as minimas possiveis para
as condicdes avaliadas. Somente na simulacido que utilizou 6leo de pinhdo manso

foi utilizada coluna de destilagao.
4.3 Simulagao da planta de produgao de biodiesel a partir de 6leo de soja.

A planta proposta para realizar a simulagdo do processo de producao de biodiesel
a partir do 6leo de soja é apresentada na Figura 4.1. Em resumo, a planta
proposta para ser simulada no HYSYS® consiste de: dois reatores de 5m> e um
de 1m?3; duas torres flash para recuperar o metanol em excesso e a outra para
retirar agua presente na corrente de biodiesel; um decantador para separar a fase
biodiesel da fase glicerol; uma torre para lavagem do biodiesel com o objetivo de
retirar o catalisador, mas que também funciona na reducdo da concentracdo de

metanol e glicerol, caso esteja presente na fase biodiesel.

4.3.1 Transesterificagao

Inicialmente, metanol de reciclo (corrente 118) é misturado ao metanol fresco
(corrente 102) e ao catalisador (corrente 101) através dos misturadores MIX-101 e
MIX-102, formando a corrente 104 (metanol e catalisador). Em seguida, essa
corrente (104) € misturada a corrente 100 (6leo vegetal) originando a mistura
reacional (corrente 105) que segue aproveitando parte do calor disponibilizado
pelas correntes 119 e 115. A mistura reacional (corrente 107) esta pré aquecida,
mas necessita de calor adicional, que € disponibilizado pelo trocador de calor E-
102, para alcangar a temperatura da reagdo. Apdos passar pelo trocador de calor
E-100, a mistura reacional, agora corrente 108, é direcionada para os reatores:
CSTR-100, CSTR-101, CSTR-102. Nos reatores, a reacdo alcanca uma
conversdo de quase 100% em ésteres metilicos. Em seguida, a corrente que sai
do ultimo reator (corrente 114) segue para torre flash SEP-1, onde metanol é
recuperado. As saidas dos reatores representadas pelas correntes 109, 111 e 113
sao utilizadas para retirada de vapor de metanol ou para seguranga do sistema

caso a press&do aumente.
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4.3.2 Recuperagao do metanol

ApOs a etapa de reagdo, a corrente 114 sai do ultimo reator do processo e segue
para o flash SEP-1 onde metanol é recuperado. A temperatura do flash é mantida
a 140°C, quando o modelo utilizado para fase liquida € o NRTL, porque essa é a
temperatura que possibilita a maior recuperagdo do metanol sem ter uma
volatilizagdo significativa de outros componentes, principalmente dos ésteres
metilicos. A presenca de ésteres metilicos na mistura reacional pode deslocar o
equilibrio da reagao de transesterificacdo e reduzir a conversao de triglicerideos
em biodiesel. A recuperagao do metanol é de 82% da quantidade do alcool que

entra nesse flash.

Para o modelo UNIQUAC, a temperatura de operagao encontrada para a coluna
de destilacao flash € de 150°C sendo a recuperacgao alcangada para o metanol em
62%. A fase vapor e liquida do flash saem através das correntes 115 e 119. A
corrente 115 (metano) é reciclada e a corrente 119 (biodiesel e glicerol) segue

para o decantador.

4.3.3 Separacgao da fase glicerol da fase biodiesel.

Antes de entrar no decantador D-100, a corrente 119 disponibiliza calor para a
mistura reacional. No decantador € realizada a separacdo das fases biodiesel e
glicerol. A fase biodiesel sai através da corrente 122 e glicerol pela corrente 123 e

a temperatura de operacdo do decantador €é mantida em 60°C.

90



y—

o -

®

17 116
metanol Reciclo metanol
de de
reciclo reciclo
07
mistura
reacional
102 |
metanol
frescﬂ Q101
0{_ 03 E-102
Ajuste
metanol 108 Q_sepi W
104
. . migtura
o CSTR-100 regcional
1 110 m
metanol MIX-102 |
fresco + QRz STR-101
NaOH 12
Ir e Am—
04 GR3 CSTR-102
—_ w 105
100 mistura
dleo MIX-100 reacional 120
vegetal

Q_Decantador

AL-100
N 125
124 biodiesel
agua
L
[ E——
126
T-100
122 ase
biodiesel
Q_sep2
123 fase
glicerol

Figura 4.1 - Representacéo da planta proposta para produgéo de biodiesel a partir do 6leo de soja.

127

128
agua

SEP-2

129
biodiesel



4.3.4 Retirada do catalisador do biodiesel.

A fase biodiesel contém metanol, glicerol, hidroxido de sodio, 6leo vegetal e
precisam ser retirados para que o biodiesel atenda a resolugao n° 7/2008 da ANP
(2008). Com isso, o catalisador é retirado através da torre de lavagem. Nesta torre
de lavagem, agua entra pelo topo através da corrente 124 e a fase biodiesel pelo
fundo da coluna. Biodiesel sem catalisador sai através da corrente 125 e agua
com catalisador e pequena quantidade de glicerol sai através da corrente 126. A
corrente de agua € mantida em 1000 kg/h, nos dois modelos de atividade
utilizados (NRTL e UNIQUAC).

4.3.5 Especificagao do biodiesel.

A purificagao do biodiesel é finalizada através da torre flash (SEP-2). Para os dois
modelos utilizados, a pressao da coluna flash é especificada no valor de 0,4 atm.
A pressao € especificada nesse valor reduzido para promover a separaciao numa
temperatura que evite a degradacdo do biodiesel. O biodiesel sai através da
corrente 128. A concentragdo massica do biodiesel € de 99,87 (NRTL) e 99,85%
(UNIQUAC). Nas Tabelas 4.1 e 4.2 estao as propriedades das principais correntes

para os modelos NRTL e UNIQUAC utilizados, respectivamente.
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Tabela 4.1 - Propriedades das principais correntes da planta de producédo de biodiesel a partir de 6leo soja de modelo

NRTL
Corrente
105 106 108 114 115 116 119 120
T(°C) 31,3 50,0 65,0 66,0 140,0 70,0 140,0 122,5
P (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazéo massica (kg/h) 1201,0 1201,0 1201,0 1201,0 57,71 57,70 1143,0 | 1143,0
Vazao molar (kmol/h) 7,269 7,269 7,269 7,269 1,787 1,787 5,483 5,483
Fracao massica

Triglicerideos 0,8329 0,8329 0,8329 0,0010 0,0001 0,0001 0,0010 | 0,0010
Metanol 0,1499 0,1499 0,1499 0,0580 0,9891 0,9891 0,0110 | 0,0110
NaOH 0,0167 0,0167 0,0167 0,0167 0,0000 0,0000 0,0175 | 0,0175
Palmitato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,1135 0,0018 0,0018 0,1191 | 0,1191
Oleato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,2185 0,0011 0,0011 0,2295 | 0,2295
Linoleato de metila 0,0000 0,0000 0,0000 0,5039 0,0004 0,0004 0,5294 | 0,5294
Agua 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 | 0,0000
Glicerol 0,0004 0,0004 0,0004 0,0884 0,0074 0,0074 0,0925 | 0,0925

93




Continuacao Tabela 4.1.

Correntes

122 123 124 125 126 128 129
T(°C) 60,0 60,0 30,0 30,3 48,6 140,0 140,0
P (atm) 1 1 1 0,40 0,40 0,40 0,40
Vazao massica (kg/h) 1028,0 115,3 1000,0 1297,0 730,3 16,33 3,462
Vazao molar (kmol/h) 4,066 1,416 55,51 19,79 39,78 298,7 998,6

Fragao massica

Triglicerideos 0,0011 0,0000 0,0000 0,0008 0,0002 0,0005 0,0009
Metanol 0,0066 0,0502 0,0000 0,0000 0,0092 0,0000 0,0000
NaOH 0,0156 0,0344 0,0000 0,0000 0,0211 0,0000 0,0000
Palmitato de metila 0,1325 0,0003 0,0000 0,1047 0,0014 0,0082 0,1335
Oleato de metila 0,2552 0,0005 0,0000 0,2022 0,0000 0,0052 0,2611
Linoleato de metila 0,5876 0,0100 0,0000 0,4654 0,0000 0,0019 0,6041
Agua 0,0000 0,0000 1,0000 0,2270 0,9662 0,9842 0,0005
Glicerol 0,0014 0,9046 0,0000 0,0000 0,0019 0,0000 0,0000
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Tabela 4.2 - Propriedades das principais correntes da planta de producédo de biodiesel a partir de 6leo soja de modelo

UNIQUAC
Corrente
105 106 108 114 115 116 119 120
T(°C) 31,7 60,0 65,0 66,0 150,0 70,0 150,0 123,0
P (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazéo massica (kg/h) 1247,0 1247,0 1247,0 1247,0 81,96 81,96 1165,0 1073,0
Vazéo molar (kmol/h) 8,718 8,718 8,718 8,718 2,530 2,530 6,188 4,842
Fracao massica

Triglicerideos 0,8017 0,8017 0,8017 0,0010 0,0000 0,0000 0,0011 0,0011
Metanol 0,1813 0,1813 0,1813 0,1045 0,9847 0,9847 0,0301 0,0301
NaOH 0,0160 0,0160 0,0160 0,0158 0,0000 0,0000 0,0172 0,0172
Palmitato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,1078 0,0016 0,0016 0,1168 0,1168
Oleato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,2076 0,0015 0,0015 0,2250 0,2250
Linoleato de metila 0,0000 0,0000 0,0000 0,4786 0,0006 0,0006 0,5191 0,5191
Agua 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Glicerol 0,0007 0,0007 0,0007 0,0845 0,0116 0,0116 0,0907 0,0907

95




Continuacao Tabela 4.2.

Corrente

122 123 124 125 126 128 129
T(°C) 60,0 60,0 30,0 30,0 49,1 140,0 140,0
P (atm) 101 101 101 1,00 1,00 0,40 0,40
Vazao massica (kg/h) 1073,0 92,17 1000,0 1297,0 776,2 298,2 998,8
Vazao molar (kmol/h) 4,812 1,346 55,51 19,76 40,56 16,31 3,452

Fracdao massica

Triglicerideos 0,0009 0,0037 0,0000 0,0007 0,0000 | 0,0002 | 0,0009
Metanol 0,0189 0,1612 0,0000 0,0000 0,0260 | 0,0000 | 0,0000
NaOH 0,0155 0,0368 0,0000 0,0000 0,0213 | 0,0000 | 0,0002
Palmitato de metila 0,1268 0,0000 0,0000 0,1043 0,0013 | 0,0083 | 0,1328
Oleato de metila 0,2442 0,0016 0,0000 0,2021 0,0001 | 0,0052 | 0,2608
Linoleato de metila 0,5635 0,0014 0,0000 0,4663 0,0001 | 0,0019 | 0,6049
Agua 0,0000 0,0000 1,0000 0,2267 0,9095 | 0,9844 | 0,0005
Glicerol 0,0302 0,7953 0,0000 0,0000 0,0417 | 0,0000 | 0,0000
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4.4 Simulagao da planta de producao de biodiesel a partir de 6leo de dendé

As plantas propostas para a obtengdo do biodiesel de dleos de soja e de dendé
sao idénticas na disposicdo das operagdes unitarias e reatores presentes nessas
plantas simuladas diferindo nas temperaturas e pressao de operagdes flash. Na

Figura 4.2 esta a configuracdo utilizada na simulaggo.

Como a planta proposta para realizar a simulagdo da producao do biodiesel de
leo de soja, a de 6leo de dendé consiste em: dois reatores de 5 m® e um de 1m?,
duas operacodes flash: uma para recuperar o metanol em excesso e a outra para
retirar agua presente na corrente de biodiesel; um decantador para separar a fase
biodiesel da fase glicerol; uma torre para lavagem do biodiesel com o objetivo de
retirar o catalisador, mas que também funcionava na redugao da concentragao de

metanol e glicerol, caso esteja presente na fase biodiesel.

4.4.1 Transesterificagao

Inicialmente, metanol de reciclo (corrente 118) é misturada ao metanol “fresco”
(corrente 102) formando a corrente 103. Na sequéncia, esta corrente de metanol
(corrente 102) é misturada ao catalisador formando a corrente 104. A corrente
metanol e catalisador (corrente 104) é misturada ao oleo vegetal (corrente 100) e
segue para a etapa de pré aquecimento que consiste na recuperagdo do calor
proveniente das correntes de topo e fundo que saem do flash. Apos a recuperagao
de calor, a mistura reacional (agora corrente 107) segue para o trocador de calor
E-102 e para os trés reatores: CSTR-100, CSTR-101, CSTR-102. Nos reatores, a
reacdo alcangca uma conversdao de quase 100% em ésteres metilicos. Em
seguida, a corrente que sai do ultimo reator (corrente 114) segue para torre flash
SEP-1, onde metanol é recuperado. As saidas dos reatores representadas pelas
correntes 109, 111 e 113 sao utilizadas para retirada de vapor de metanol ou para

seguranga do sistema caso a press&do aumente.
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Figura 4.2 - Representagdo da planta proposta para produgdo de biodiesel a partir do 6leo de dendé.
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4.4.2 Recuperagao do metanol

ApOs a etapa de reagdo, a corrente 114 sai do ultimo reator do processo e segue
para o flash SEP-1 onde metanol é recuperado. A temperatura do flash é mantida
a 140°C, quando o modelo utilizado para fase liquida € o NRTL, porque essa € a
temperatura que possibilita a maior recuperagdo do metanol sem ter uma
volatilizagdo significativa de outros componentes, principalmente dos ésteres
metilicos. A recuperacao do metanol é de 81% da quantidade de alcool que entra
no flash para os dois modelos de atividades utilizados para representar a fase
liquida: NRTL e UNIQUAC. Para o modelo UNIQUAC, a temperatura especificada
do flash é de 150°C. Essa temperatura é especificada nesse valor para garantir a

maior recuperagao do metanol evitando a decomposi¢ao térmica do glicerol.

As fases vapor e liquido dessas operacdes saem através das correntes 115 e 119
retornando para o processo reacional e indo para a separacao das fases biodiesel

e glicerol, respectivamente.

4.4.3 Separacgao da fase glicerol da fase biodiesel.

Antes de entrar no decantador D-100, a corrente 119 disponibiliza calor para a
mistura reacional. No decantador € realizada a separacdo das fases biodiesel e
glicerol. A fase biodiesel sai através da corrente 122 e glicerol pela corrente 123 e

a temperatura de operacdo do decantador €é mantida em 60°C.
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4.4.4 Retirada do catalisador do biodiesel.

A fase biodiesel contém metanol, glicerol, hidroxido de sodio, 6leo vegetal e
precisam ser retirados para que o biodiesel atenda a resolugao n° 7/2008 da ANP
(2008). Com isso, o catalisador é retirado através da torre de lavagem. Nesta torre
de lavagem, agua entra pelo topo através da corrente 124 e a fase biodiesel pelo
fundo da coluna. Biodiesel sem catalisador sai através da corrente 125 e agua
com catalisador e pequena quantidade de glicerol sai através da corrente 126. A
corrente de agua € mantida em 1000 kg/h, nos dois modelos de atividade
utilizados (NRTL e UNIQUAC).

4.4.5 Especificagao do biodiesel.

A purificagdo do biodiesel é finalizada através do Flash (SEP-2) onde é retirada a
umidade. A pressao é mantida em 0,40 atm para evitar que a temperatura alcange
a de degradacao do biodiesel. Nas Tabelas 4.3 e 4.4 estdo as propriedades das
principais correntes para produgao de biodiesel a partir do 6leo de dendé.
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Tabela 4.3- Propriedades das principais correntes da planta de produgao de biodiesel a partir do 6leo de dendé obtidos
através do modelo termodinédmico NRTL.

Corrente
105 106 108 114 115 116 119 120
T(°C) 32,0 50,0 65,0 66,0 140,0 70,0 140,0 123,0
P (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1
Vazéo massica (kg/h) 1201,0 1201,0 1201,0 1201,0 54,81 54,81 1146,0 | 1146,0
Vazéo molar (kmol/h) 7,313 7,313 7,313 7,313 1,690 1,690 5,622 5,622

Fracao massica

Triglicerideos 0,8326 08326 | 0,8326 0,0008 0,0001 0,0001 | 0,0008 | 0,0008
Metanol 0,1500 0,1500 |  0,1500 0,0555 0,9847 0,9847 | 0,0111 | 0,0111
NaOH 0,0167 0,0167 | 0,0167 0,0167 0,0000 0,0000 | 0,0174 | 0,0174
Palmitato de metila 0,0003 0,0003 |  0,0003 0,3977 0,0060 0,0060 | 0,4165 | 0,4165
Oleato de metila 0,0001 0,0001 |  0,0001 0,3471 0,0017 0,0017 | 0,3636 | 0,3636
Linoleato de metila 0,0000 0,0000 |  0,0000 0,0913 0,0001 0,0001 | 0,0957 | 0,0957
Agua 0,0000 0,0000 |  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
Glicerol 0,0003 0,0003 |  0,0003 0,0909 0,0074 0,0074 | 0,0949 | 0,0949
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Continuacao Tabela 4.3.

Corrente

122 123 124 125 126 128 129
T(°C) 60,0 60,0 30,0 29,9 45,8 140,0 140,0
P (atm) 1 1 1 1 1 0,40 0,40
Vazao massica (kg/h) 1027,0 119,3 1000,0 1108,0 918,5 119,6 988,9
Vazao molar (kmol/h) 4,136 1,486 55,51 9,788 49,86 6,283 3,502

Fracdao massica

Triglicerideos 0,0008 0,0000 0,0000 0,0008 0,0000 | 0,0008 | 0,0007
Metanol 0,0060 0,0544 0,0000 0,0000 0,0068 | 0,0000 | 0,0000
NaOH 0,0152 0,0368 0,0000 0,0000 0,0170 | 0,0000 | 0,0000
Palmitato de metila 0,4645 0,0029 0,0000 0,4224 0,0097 | 0,4224 | 0,0429
Oleato de metila 0,4058 0,0006 0,0000 0,3760 0,0000 | 0,3760 | 0,0125
Linoleato de metila 0,1067 0,0011 0,0000 0,0988 0,0000 | 0,0988 | 0,0005
Agua 0,0000 0,0000 1,0000 0,1020 0,9656 | 0,1020 | 0,9435
Glicerol 0,0009 0,9042 0,0000 0,0000 0,0010 | 0,0000 | 0,0000
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Tabela 4.4 — Propriedades das principais correntes da planta de produgao de biodiesel a partir do 6leo de dendé obtidos
através do modelo termodinamico UNIQUAC.

Corrente
105 106 108 114 115 116 119 120

T(°C) 31 60 65 66,0 150,0 70,0 150,0 126,8
P (atm) 1 1 1 1 1 1 1 1

Vazéo massica (kg/h) 1210,0 1210,0 1210,0 1210,0 62,32 62,32 1168,0 | 1168,0
Vazao molar (kmol/h) 7,585 7,585 7,585 7,585 1,281 1,281 6,304 6,304

Fracao massica

Triglicerideos 0,8266 0,8266 0,8266 0,0008 0,0000 0,0000 0,0008 | 0,0008
Metanol 0,1562 0,1562 0,1562 0,0623 0,9805 0,9805 0,0296 | 0,0296
NaOH 0,0165 0,0165 0,0165 0,0165 0,0000 0,0000 0,0171 | 0,0171
Palmitato de metila 0,0002 0,0002 0,0002 0,3948 0,0054 0,0054 0,4087 | 0,4087
Oleato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,3446 0,0024 0,0024 0,3568 | 0,3568
Linoleato de metila 0,0000 0,0000 0,0000 0,0907 0,0001 0,0001 0,0939 | 0,0939
Agua 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 | 0,0000
Glicerol 0,0004 0,0004 0,0004 0,0903 0,0115 0,0115 0,0931 | 0,0931
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Continuacao Tabela 4.4.

Corrente
122 123 124 125 126 128 129
T(°C) 60,0 66,0 30,0 30,0 46,3 140,0 140,0
P (atm) 1,0 1,0 1,0 1 1 0,4 0,4
Vazao massica (kg/h) 1080,0 88,06 1000,0 1109,0 971,2 117,7 991,1
Vazao molar (kmol/h) 4,99 1,313 55,51 9,835 50,66 6,315 3,52
Fragao massica

Triglicerideos 0,0005 0,0036 0,0000 0,0005 0,0000 0,0005 0,0002
Metanol 0,0178 0,1743 0,0000 0,0000 0,0198 0,0000 0,0000
NaOH 0,0154 0,0387 0,0000 0,0000 0,0171 0,0000 0,0000
Palmitato de metila 0,4420 0,0001 0,0000 0,4220 0,0097 0,4220 0,0276
Oleato de metila 0,3858 0,0011 0,0000 0,3758 0,0001 0,3758 0,0080
Linoleato de metila 0,1016 0,0000 0,0000 0,0989 0,0000 0,0989 0,0003
Agua 0,0000 0,0000 1,0000 0,1028 0,9123 0,1028 0,9639
Glicerol 0,0369 0,7822 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
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4.5 Simulagao da planta de producao de biodiesel a partir de éleo de pinhao

manso.

A diferenga na configuragdo da planta de pinhdo manso e as plantas de dendé e
soja € o menor volume de reator, apenas de um de 5 m3, a utilizacdo de uma
coluna de destilagdo para retirar os ftriglicerideos n&o reagidos e a nao
recuperacao de calor da corrente de topo do Flash SEP-1. A conversao de
triglicerideos em biodiesel é de 99,5%. Apds a reacdo, a mistura pds reacional
representada pela corrente 119 segue para o Flash SEP-1 onde é realizada a
recuperacdo do metanol. Na utilizacdo do modelo NRTL é especificada a
temperatura de 130°C, o que permite a recuperagdo de 92,6% do metanol. Em
temperaturas superiores a este valor, nao ocorre aumento na recuperagao do
metanol. Com a utilizagdo do modelo UNIQUAC, a temperatura é especificada no
valor de 140°C, o que possibilita uma recuperagédo de 81% do metanol. A Figura
4.3 mostra a configuragédo utilizada para a simulagdo da planta de produgéo de

biodiesel a partir do 6leo de pinhdo manso.

A separacao da fase glicerol e biodiesel acontece no decantador DEC-100. A
corrente de fundo do flash SEP-1 antes de seguir para o decantador, disponibiliza
calor para a mistura reacional e em seguida entra no decantor através da corrente
120. A fase biodiesel sai através da corrente 122 e glicerol pela corrente 123. A

temperatura de operagao do decantador € mantida em 60°C.
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Figura 4.3 - Representacao da planta proposta para produg¢ao de biodiesel a partir do éleo de pinhdo manso.
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ApOs a separagao das fases, a fase biodiesel (corrente 121) segue para a torre T-
100 onde o catalisador é retirado. Para o modelo de atividade NRTL utilizado, a
vazao de agua é especificada em 900 kg/h e 1000 quando o modelo UNIQUAC é
utilizado. Esses valores de vazao de agua sao os menores valores que possibilita

a retirada do catalisador do biodiesel.

ApOs a retirada do catalisador, a corrente de biodiesel, 124, segue para o Flash
SEP-2 para retirar agua. Nesse processo, a pressao € especificada em 0,40 atm e
as temperaturas de 130°C e 160°C para os modelos NRTL e UNIQUAC,

respectivamente.

Para a especificacdo da quantidade de pratos, razdo de refluxo e ponto de
alimentacdo da coluna de destilagdo foi realizado um estudo cujos resultados
estao na Tabela 4.5. Nesta tabela, percebe-se que tem-se até 7 pratos; o aumento
da quantidade de pratos ndo altera nem a carga térmica do refervedor nem a
carga térmica condensador mas provoca redugdo na quantidade de triglicerideos
nao reagidos na corrente de biodiesel (corrente 130). Para colunas com
quantidades de pratos menor que 7 e razdo de refluxo 2, a quantidade de
triglicerideos retirada do biodiesel € insuficiente para especificar o biodiesel cujo
valor maximo adotado neste trabalho foi de 0,20 em concentragdo massica. Em
colunas acima de 8 pratos sdo alcancadas concentragcdes massicas de
triglicerideos menores que 0,20% para algumas condigdes. A configuragao que
apresenta menor consumo de energia (utilidades), para as condigdes analisadas e
que garante a especificagao do biodiesel, € uma coluna com 7 pratos, alimentagao
no 2° prato e uma razdo de refluxo igual a 1,6. Para colunas com essas
especificacoes sdo obtidos biodiesel com 99,73% e 0,20% de triglicerideos em

concentracao massica.
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Tabela 4.5 — Investigacdo de parametros da coluna de destilagdo T-101 no
consumo de utilidades e concentragao de triglicerideos na corrente de biodiesel de

pinhdo manso utilizando o modelo NRTL.

_ Calor Calor retirado Concentracéo
N° Posicao da Razao cedido para pelo massica de
pratos | alimentacao re:lljxo o refervedor | condensador | triglicerideos na
(kW) (kW) corrente 130.
3 2 2 475 488 0,37
4 2 2 475 488 0,33
5 2 2 475 488 0,28
6 3 2 475 488 0,24
7 4 2 475 488 0,21
7 2 1,6 408 416 0,19
7 2 2 409 406 0,20

Como anteriormente, foi realizado o mesmo procedimento para o modelo
UNIQUAC. Os resultados da Tabela 4.6 mostram que a medida que se aumenta a
quantidade de pratos, reduz-se a concentragdo de ftriglcierideos na corrente de
biodiesel, ndo se alterando a carga térmica do refervedor e condensador. A
condicdo que possibilita obter o biodiesel especificado é a coluna com 9 pratos e
alimentacao no 4° prato com razao de refluxo igual 1,6. Para essas condicdes, a
concentragdo massica na corrente 130 foi de 99,79% de ésteres metilicos e 0,19%
de triglicerideos.
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Tabela 4.6 — Investigacdo de parametros da coluna de destilagdo T-101 no

consumo de utilidades e concetragao de triglicerideos na corrente de biodiesel de

pinhdo manso utilizando o modelo UNIQUAC.

_ Calor Calor retirado Concentracéo
o Razéao . o
N° Posicao da g cedido para pelo massica de
e
pratos | alimentacao . o refervedor | condensador | triglicerideos na
refluxo
(kW) (kW) corrente 130.
4 2 2 277 239 0,44
7 4 2 276 239 0,33
8 4 2 276 239 0,28
9 4 1,6 272 237 0,18

Nas Tabelas 4.8 e 4.9 estdo as propriedades das principais correntes obtidas a

partir dos modelos NRTL e UNIQUAC, respectivamente. Analisando os resultados

presentes nas Tabelas 4.7 e 4.8, percebe-se que as concentragdes massicas para

os dois modelos utilizados sdo proximos e com resultados semelhantes.
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Tabela 4.7 - Propriedades das principais correntes da planta de producdo de biodiesel a partir de 6leo pinhdo manso

obtidos através do modelo termodinamico NRTL.

Corrente

105 106 108 114 115 116 119 120 121
T(°C) 35 45 45 45,0 130,0 130,0 130,0 118,0 60,0
P (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Vazéo massica (kg/h) 1353,0 1353,0 1353,0 1353,0 | 206,5 206,5 1146,0 | 1146,0 | 1029,0
Vazéo molar (kmol/h) 12,01 12,01 12,01 12,01 6,410 6,410 5,598 5,598 4,117

Fracdo massica

Triglicerideos 0,7392 0,7392 0,7392 0,0037 - - 0,0044 | 0,0044 | 0,0049
Metanol 0,2450 0,2450 0,2450 0,1637 | 0,9936 | 0,9936 | 0,0143 | 0,0143 | 0,0085
NaOH 0,0148 0,0148 0,0148 0,0148 - - 0,0174 | 0,0174 | 0,0155
Palmitato de metila 0,0002 0,0002 0,0002 0,1259 | 0,0013 | 0,0013 | 0,1483 | 0,1483 | 0,1651
Oleato de metila 0,0002 0,0002 0,0002 0,3427 | 0,0010 | 0,0010 | 0,4042 | 0,4042 | 0,4501
Linoleato de metila - - - 0,2707 | 0,0001 | 0,0001 | 0,3194 | 0,3194 | 0,3551
Agua - - - - - - - - -
Glicerol 0,0006 0,0006 0,0006 0,0786 | 0,0040 | 0,0040 | 0,0092 | 0,0092 | 0 0008
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Continuacao Tabela 4.7.

Corrente
122 123 124 125 126 127 130 131
T(°C) 60,0 30,0 31,0 49,2 31,0 130,0 | 1285 | 3149
P (atm) 1 1 1 1 0,40 0,40 0,40 0,40
Vazdo massica (kg/h) 117,3 900,0 1300,0 729,5 1300,0 | 300,8 | 980.9 17,81
Vazao molar (kmol/h) 1,481 49,96 19,98 39,7 19,98 16,5 3,40 0,07
Fragao massica
Triglicerideos 0,0000 0,0000 | 0,0036 0,0005 0,0036 | 0,0016 | 0,0020 | 0,5679
Metanol 0,0655 0,0000 | 0,0000 0,0119 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
NaOH 0,0345 0,0000 | 0,0000 0,0211 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,000
Palmitato de metila 0,0006 0,0000 | 0,1294 0,0026 0,1294 | 0,0059 | 0,1671 | 0,1509
Oleato de metila 0,0011 0,0000 | 0,3570 0,0000 0,3570 | 0,0049 | 0,4630 | 0,0017
Linoleato de metila 0,0059 0,0000 | 0,2811 0,0000 0,2811 | 0,0005 | 0,3672 | 0,2794
Agua 0,0000 1 0,2289 0,9627 0,2289 | 0,9872 | 0,0006 | 0,0000
Glicerol 0,8925 0,0000 | 0,0000 0,0011 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
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Tabela 4.8 - Propriedades das principais correntes da planta de producao de biodiesel a partir de 6leo pinhdo obtidos
através do modelo termodinamico UNIQUAC.

Corrente

105 106 108 114 115 116 119 120 121
T(°C) 33 45 45 45,0 140,0 140,0 140,0 128,0 60,0
P (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Vazéo massica (kg/h) 1353,0 1353,0 1353,0 1353,0 181,0 181,0 1172,0 | 1172,0 | 1078,0
Vazéo molar (kmol/h) 12,01 12,01 12,01 12,01 5,605 5,605 6,406 6,406 | 4,7972

Fracdo massica

Triglicerideos 0,7390 0,7390 0,7390 0,0048 - - 0,0055 | 0,0055 | 0,0059
Metanol 0,2449 0,2449 0,2449 0,1637 0,9902 | 0,9902 0,0362 | 0,0362 | 0,0231
NaOH 0,0148 0,0148 0,0148 0,0148 - - 0,0171 | 0,0171 | 0,0151
Palmitato de metila 0,0001 0,0001 0,0001 0,12550 0,0010 | 0,0010 0,1448 | 0,1448 | 0,1575
Oleato de metila 0,0002 0,0002 0,0002 0,3422 0,0014 | 0,0014 0,3948 | 0,3948 | 0,4291
Linoleato de metila - - - 0,2702 0,0001 0,0001 0,3119 | 0,3119 | 0,3392
Agua - - - - - - - - -
Glicerol 0,0010 0,0010 0,0010 0,0788 0,0072 | 0,0072 0,0898 | 0,0898 | 00301
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Continuacao Tabela 4.8.

Corrente

122 123 124 125 127 128 130 131 131
T(°C) 60,0 30,0 30,0 49,7 160,0 160,0 160 | 213,7 | 269,9
P (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 0,40 1,0 0,40 | 0,10 0,10
Vazdo massica (kg/h) 94,45 1000,0 | 1300,9 | 777,0 319,41 981,5 319,41 | 969,3 | 12,21
Vazao molar (kmol/h) 1,434 55,51 | 20,02 | 405 16,63 3,38 16,63 | 3,34 0,04

Fragao massic

Triglicerideos 0,0000 0,0000 | 0,0045 | 0,0003 0,0044 0,0046 | 0,0044 | 0,0018 | 0,8083
Metanol 0,1862 0,0000 | 0,0000 | 0,0320 0,0000 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
NaOH 0,0395 0,0000 | 0,0000 | 0,0202 0,0000 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
Palmitato de metila 0,0000 0,0000 | 0,1289 | 0,0026 0,0267 0,1621 | 0,0267 | 0,1627 | 0,1602
Oleato de metila 0,0024 0,0000 | 0,3555 | 0,0001 0,0285 0,4619 | 0,0285 | 0,4635 | 0,0128
Linoleato de metila 0,0002 0,0000 | 0,2811 | 0,0001 0,0064 0,3704 | 0,0064 | 0,3717 | 0,0186
Agua 0,0000 1 0,2296 | 0,9026 0,9341 0,0003 | 0,9341 | 0,0003 | 0,0000
Glicerol 0,7716 0,0000 | 0,0000 | 0,0418 0,0000 0,0000 | 0,0000 | 0,0000 | 0,0000
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4.6 Simulagao da planta de producao de biodiesel a partir de 6leo de

mamona.

A diferenca entre a planta simulada para o 6leo de mamona e as plantas de
biodiesel de soja e de dendé € que nessa configuragao apenas um reator de 1 m?
é utilizado cujo volume foi obtido a partir dos parametros cinéticos obtidos a partir
de dados experimentais por Lima Silva et al. (2008). Outro aspecto que diferencia
esse processo dos outros € a razao molar entre alcool e 6leo: a razao molar etanol
e 6leo de mamona é mantida em 12:1. Os parametros de interacéo binaria para os
modelos NRTL foram estimados através do modelo UNIFAC tanto para o equilibrio
liquido-vapor quando para o liquido-liquido através do simulador comercial
HYSYS®. Isso é devido a auséncia de dados experimentais disponiveis para o
equilibrio de fases envolvendo os componentes presentes no processo de
obtencao do biodiesel de mamona. N&o foi utilizado o modelo UNIQUAC pois este
modelo de coeficiente de atividade ndo prevé a formagdo das fases éster e

glicerol.

Para o reator utilizado CSTR 100 com volume de 1m?3, a conversdo alcancada
para o 6leo de mamona em ésteres etilicos € acima de 99%. Apds a reagao, a
corrente 109 sai do reator e segue para a torre Flash SEP-1 promovendo a
recuperacao do etanol. Como nas simulacdes anteriores, a equagao para a fase
vapor utilizada é a Soave-Redlich-Kwong. A recuperacao do etanol é de 72%, que
esta na faixa de recuperagao das outras simulacdes estudadas neste trabalho. O
etanol recuperado segue, através das correntes 110, 111 e 112, e retorna ao

processo.

ApdOs a recuperagdao do etanol, a mistura biodiesel e glicerol segue para o
decantador D-100 para que seja promovida a separagao das fases, que ocorre na
temperatura de 50°C. A fase biodiesel segue para a torre T-100 onde é retirado o
catalisador NaOH do biodiesel. Apds esse processo, a corrente de biodiesel, 118,
sai pelo topo e segue para o Flash SEP-2. Neste flash, sao retirados agua e
etanol. A temperatura do SEP-1 foi 155°C e a pressao 0,20 atm, com o objetivo de

evitar a degradacgao térmica do biodiesel. O biodiesel que sai do SEP-1 ja sai
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especificado em relagdo a norma da ANP (2008) e com concentragdo massica de
triglicerideos em 0,18%.

A Figura 4.4 mostra a configuragdo proposta neste trabalho para obtengdo de
biodiesel do 6leo de mamona e a Tabela 4.9 mostra as propriedades das
correntes para esta simulagao obtidas a partir do modelo termodinamico NRTL.
Para a fase vapor, como mencionado anteriormente, foi utilizada a equacao

Soave-Redlich-Kwong.
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Tabela 4.9 - Propriedades das principais correntes da planta de producéo de biodiesel a partir de 6leo mamona obtidos
através do modelo termodindmico NRTL.

Correntes

105/106/107 | 109 110 | 113/114 115 116 117 | 118120 | 122
T(°C) 33/60/70 70,0 150 110,0 | 150,0/118,0 | 50,0 | 50,0 30,0 155,0
P (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 | 1,0/0,20 0,20
Vaz&o massica (kg/h) 1538,0 1538,0 | 352,8 | 1185,0 1087,0 98,07 | 450,0 | 1218,0 | 1031,0,
Vazao molar (kmol/h) 12,7 12,7 | 7,527 | 5,130 3,968 1,161 | 24,95 | 12,17 3,155

Fracdo massica

Triglicerideos 0,6501 0,0021 - 0,0027 0,0029 - - 0,0020 | 0,0018
Etanol 0,3392 0,2433 | 0,9818 | 0,0235 0,0196 0,0665 - 0,0102 | 0,0001
NaOH 0,0065 0,0065 - 0,0084 0,0073 0,0206 - - -
Ricinoleato de etila 0,0013 0,6813 | 0,0057 | 0,8824 0,9616 0,0038 - 0,8592 | 0,9980
Agua - - - - - - 1 0,1286 | 0,0001
Glicerol 0,0029 0,0668 | 0,0124 | 0,0830 0,0085 0,9091 - - -
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A Tabela 4.10 mostra a energia de todos os equipamentos presentes nas
simulagdes anteriores. A energia esta subdivida em energia para aquecimento e
energia retirada para promover o resfriamento. Os processos ou correntes que
demandavam aquecimento sdo os Flash SEP-1 e SEP-2 cuja fonte de calor (ou
corrente de calor) sdo Q-SEP1 e Q-SEP2, respectivamente. O calor referente a
recuperacao de calor da corrente de topo do Flash SEP-1 é representado por Q-
101 e da corrente de fundo é representada por Q-100. Para o processo que tem

coluna de destilacao, o calor do refeverdor é representado por Q-REB1.

Os processos ou corrente que demandam resfriamentos sdo: os trés reatores, a
corrente de topo da coluna de destilacdo, o decantador e a corrente de topo que
saiado Flash SEP-1. As correntes de resfriamentos dos reatores estao
representadas por QR1, QR2 e QR3 para os reatores CSTR1, CSTR2 e CSTR3,
respectivamente; Q-103 refere-se a corrente de resfriamento para o alcool de
reciclo antes de retornar para o processo e Q-DEC refere-se a corrente de

resfrimento do decantador.

Na Tabela 4.11 estdo as pressdes e temperaturas especificadas e/ou calculadas
para os diversos processos trabalhados nas simulagdes no presente trabalho para
os dois modelos utilizados. Ja na Tabela 4.12 estd a especificagdo para o
biodiesel de acordo com a Resolugdo ANP n°® 7/2008 (ANP, 2008). Percebe-se
nesta tabela, que a concentragao massica de triglicerideos pode ser no maximo de
3,5%, calculo a partir da concentracdo minima de ésteres que € 96,5%. A
concentracdo massica maxima estabelecida pela norma européia EN 14213 para
os triglicerideos € 0,20% (Knote et al., 2006), que foi considerada nas simulagdes

realizadas anteriormente.
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Tabela 4.10— Calor para as correntes e processos utilizados nas simulacdes estudadas no presente trabalho.

Soja Dendé Pinhdo manso Mamona
Parametro
NRTL UNIQUAC NRTL UNIQUAC NRTL UNIQUAC NRTL

. Q-102 8,14 0,64 8,05 1,58 - - 9,41
2
E Q-SEP1 70,4 94,0 71,52 77,04 - 133,50 135,10
C
()
% Q-SEP2 275,9 73,4 146,4 146,6 271,6 84,51 372,00
5
< Q-REB1 - - - - 409,3 243,8 -

Q-103 18,36 31,03 17,56 12,92 72,81 64,68 86,29
R Q-DEC 42,5 43,97 44 .97 48,95 39,86 49,51 46,45
=
=
o Q-CON1 - - - 424.6 207,6 -
©
_E QR1 32,2 34,6 47,9 57,0 40,78 40,72 28,05
g
o QR2 0,54 0,63 0,58 0,68 - - -

QR3 0,03 0,04 0,03 0,04 - - -
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Tabela 4.11 — Pressao e Temperatura para os diversos processos trabalhados nas simulacdes do presente trabalho.

Soja Dendé Pinhdo Manso Mamona
Equipamento  Variavel
NRTL UNIQUAC NRTL UNIQUAC NRTL UNIQUAC NRTL
T(°C) 140,0 150 140,0 150,0 130,0 150,0 150,0
SEP-1
P(atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
T(°C) 140,0 160 140,0 140,0 130,0 160,0 155,0
SEP-2
P(atm) 0,40 0,40 0,25 0,40 0,40 0,40 0,20
D-100 T(°C) 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0 60,0
Ttopo 128,5 213,0
T-100 Ttundo 3149 269,0
P(atm) 0,20 0,10
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Tabela 4.12 — Especificacao do biodiesel de acordo com a ANP (2008).

Caracteristica Unidade Limite
Massa especifica kg/m?® 850 - 900
Viscosidade cinematica mm?/2 3,0-6,0
Teor de agua mg/kg 500
Contaminacéo total mg/kg 24
Ponto de fulgor, min °C 100,0
Teor de éster, min % massa 96,5
Residuo de carbono % massa 0,050
Cinzas sulfatadas, max % massa 0,020
Enxofre total, max mg/kg 50
Sodio+potassio, max mg/kg 5
Calcio+magnésio, max mg/kg 5
Fosforo, max mg/kg 5
Corrosividade ao cobre, 3h a 50°C, max - 1
Numero de cetano - Anotar
Ponto de entupimento de filtro a frio, max °C 19
indice de acidez, max mg KOH/g 0,50
Glicerol livre % massa 0,02
Glicerol total % massa 0,25
Mono, di, triacilglicerol % massa Anotar
Metanol ou Etanol, max % massa 0,20
indide de lodo g/100g Anotar
Estabilidade a oxidagao a 110°C, min h 6
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4.7 Analise dos resultados.

Os resultados das simulacdes dos processos de produgao de biodiesel indicam a
viabilidade técnica de se produzir biodiesel dos éleos de soja, dendé, pinhao
manso e mamona que atenda aos padrées em relagao a concentragdao de agua,
triglicerideos e alcool, de acordo com a Resolugdo n°7/200 (vide Tabela 4.12) e a
norma européia em relagdo a concentragdo maxima de trilgicerideos que € 0,20%
em percentagem massica. Para os triglicerideos, a norma brasileira é mais flexivel
que a norma européia, com isso, o biodiesel de pinhdo manso estaria especificado
sem a utilizacdo da coluna de destilagéo para retirar os triglicerideos. E importante
salientar que o presente trabalho n&o realizou estudo em relagbes as
especificacoes de outras propriedades exigidas por essa resolugado, tais como
viscosidade, ponto de fulgor e fluidez, dentre outras. Algumas importantes
consideragdes foram realizadas tais como a auséncia de agua e acidos graxos
livres na matéria-prima, o que altera a reacido de transesterificacdo e a etapa de
separaciao, mas essas consideracbes podem ser alcangadas em um processo
real. Outra observagao importante € o tipo de alcool empregado na simulagéo: o
metanol. Esse alcool é o utilizado no processo pelos maiores produtores de
biodiesel do Brasil.

Comparando os quatros 6leos para producéo de biodiesel, observa-se que o dleo
de mamona apresenta cinética mais rapida para a conversao de triglicerideos em
biodiesel, fato que pode ser explicado pela maior solubilidade desse 6leo em
alcool o que facilita o contato entre as moléculas dos reagentes na reagéo. Devido
a esse fato (cinética ser mais rapida), a quantidade e o volume do reator
necessario para a reagao € menor em relacdo a outros 6leos. A configuragéo
obtida para o processo com o 6leo de mamona foi o que demandou menor
quantidade de reator, apenas 1, além do menor volume em comparagcdo aos

outros processos estudados por este trabalho.

O segundo 6leo que apresentou conversao mais rapida foi o de pinhdo manso, o
que origina questionamento. Sabe-se que o aumento da solubilidade aumenta a

velocidade da reacdo, o que justifica a maior velocidade da conversao do 6leo de
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mamona. Comparando-se os trés 6leos, percebe-se, a partir do Capitulo anterior,
que o Oleo de dendé apresenta cinética de conversao ligeiramente mais rapida
que o Oleo de soja. Verificando a estrutura desses trés 6leos, percebe-se que a
quantidade de acido oléico do 6leo de pinhdo manso € maior que no 6leo de
dendé que, por sua vez, é ligeiramente maior que no oOleo de soja. O acido
ricinoléico, principal componente dos triglicerideos do 6leo de mamona, tem uma
estrutura semelhante ao oléico, diferindo apenas na presenca da hidroxila. Esses
resultados e essas comparagdes indicam que a presencga do acido oléico esta
relacionada com a velocidade de reacdo desses trés Oleos pelo menos nos
primeiros minutos da reagcdo onde a transferéncia de massa € um fator limitante
nas reagdes de transesterificagcdo. Para o 6leo de mamona a solubilidade é
facilitada devido a presenca da hidroxila. Estes resultados indicam que os
triglicerideos que apresentarem maior quantidade de acido oléico serdo mais
soluveis em etanol ou metanol que os 6leos com menores quantidades acidos. Por
outro lado, o acido linoléico apresenta maior quantidade de insaturagdes que o
oléico, mas a disposi¢ao das duas insaturagdes faz com que a estrutura do acido
linoléico apresente menor polaridade que a do oléico. Fato que precisa ser melhor
investigado por outros trabalhos.

O fato do 6leo de pinhdo manso apresentar maior velocidade de conversdo em
relacdo ao Oleos de soja e dendé, justifica a menor quantidade de reator, apenas
um de 5 m>. No entanto, a temperatura utilizada para a reagéo com éleo de pinh&o
manso foi menor que para os 6leos de soja e dendé limitando a converséo
maxima do 6leo de pinhdo manso em biodiesel a valores ligeiramente inferiores as
conversdes obtidas nas simulagdes que utilizaram o éleo dendé e soja. Como ja
justificado anteriormente, a temperatura na reacdo com 6leo de pinhdo manso
ficou limitada a 45°C porque o unico trabalho encontrado que possuia dados

experimentais para cinética desse Oleo estava nessa temperatura.

Em relagdo aos modelos utilizados (NRTL e UNIQUAC) para simulagdo com o
Oleo de dendé, os resultados convergiram na maioria dos resultados ébitos. Para o
Oleo de soja e pinhdo manso, aconteceram divergéncias na etapa de lavagem do
biodiesel que € a etapa que utiliza agua e onde os parametros de interagédo binaria
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entre os compostos presentes nessa etapa e a agua sao importantes. Dentre os
parametros de interagdo binaria entre os ésteres metilicos e agua, apenas entre
agua e o palmitato de metila foi encontrado e que esta disponivel no trabalho de
GONCALVEZ E MEIRELLES (2004), que, por sua vez, obtiveram os parametros
de interacdo para o equilibrio liquido-liquido (NRTL e UNIQUAC) entre o acido
palmitico e a agua. O acido palmitico e palmitato de metila apresentam estruturas
muito semelhantes de maneira que o comportamento desses dois compostos em
agua devam ser também semelhante, o que pode ser evidenciado em
GONGCALVEZ (2004). Como o palmitato de metila apresenta composi¢ao
predominante no biodiesel do déleo de dendé, isso explica a convergéncia dos

resultados para ambos os modelos utilizados.

Por outro lado, os resultados da simulagao para a produgcao de biodiesel de d6leo
de soja e pinhdo utilizando o modelo NRTL para a torre de lavagem, T-100,
apresentaram resultados coerentes com os encontrado na simulagdo do 6leo de
dendé, indicando a coeréncia do modelo NRTL na representatividade desse
sistema. Nos processos flash e na torre de destilacdo, que envolvem o equilibrio
liquido-vapor, foi utilizado a equagao de Soave-Redlich-Kwong para representar a
fase vapor, conforme discutido e decidido no capitulo anterior.

4.7 Conclusoes

O presente trabalho propbs e simulou plantas de producido de biodiesel a partir
dos dleos de soja, dendé, pinhdo manso e mamona, utilizando os modelos
termodinamicos NRTL e UNIQUAC. A a maioria dos parametros de interacao
binaria foi obtida a partir de dados experimentais: ou de outros autores ou a partir
da regressao dos dados de equilibrio liquido-liquido realizado no capitulo anterior
através do simulador comercial ASPEN®. A fase vapor presentes no equilibrio
liquido-vapor foi representada pela equacdo de Soave-Redlich-Kwong. Além
disso, a representacao da reacao de transesterificagdo e os parametros cinéticos
para todos os Oleos estudados foram obtidos de trabalhos que obtiveram esses

parametros através de experimentos.
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Alguns autores como Zhang et al. (2003b), e Kasteren Nisworo (2007) e West et
al. (2008) realizaram simulag¢des para planta de produgcédo de biodiesel: os dois
primeiros para o 6leo canola e o terceiro autor estudou o processo com déleo de
soja. No entanto, nenhum desses autores utilizou parametro cinético obtido a partir
de dados experimentais, apenas rendimentos da conversao de 6leo em biodiesel,
0 que nao leva em consideragdo efeito da concentracdo dos reagentes e/ou
produtos e temperatura na reacido, apesar de realizarem estudos de plantas
continuas. Com isso, a falta de dados cinéticos experimentais e sua utilizacdo nao
inviabilizam a analise da parte reacional da obtencdo de biodiesel, mas a limita.
Por exemplo, somente com dados de conversdo nao se € possivel dimensionar
um reator. O presente trabalho, além de estudar outros tipos de 6leo além do dleo
de soja para obtencido de biodiesel, utilizou os parametros cinéticos a partir de
dados experimentais disponibilizados por outros autores, conforme descrito no
Capitulo anterior.

Os parametros cinéticos utilizados neste trabalho foram importantes para verificar
a mudanga na configuragdo da planta em relagdo a quantidade de reatores
necessarios para se realizar a conversdao de O6leo vegetal em biodiesel que
somente a partir de dados de conversao de 6leo em biodiesel ndo seria suficiente.
Por exemplo, a quantidade de reatores para a obtencao de 6leo de soja e dendé,
simulados neste trabalho, s&o 2 reatores de 5m° e 1 de 1m3,enquanto que para o
6leo de pinhdo manso é necessario apenas 1 reator de 5m® e para o dleo de
mamona 1 reator de 1m®. Ou seja, é evidente que esses resultados sobre a
quantidade de reatores ira influenciar na quantidade de equipamentos e custo de
instalagao da planta de biodiesel cuja previsdo torna-se mais confiavel a partir de

dados experimentais da cinética.

Em relacdo aos modelos termodindmicos, nenhum dos ultimos trés autores
citados anteriores utilizou algum parametros de interacdo binaria dos modelos
NRTL e/ou UNIQUAC a partir da regressao de dados experimentais do equilibrio
liquido-liquido ou liquido-vapor, somente a partir da predicdo, além de nao
realizaram ponderagdes acerca da utilizacdo desses parametros. Os dados
experimentais dos equilibrios liquido-liquido descritos no Capitulo anterior permitiu
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obter os parametros de interagao binaria para os modelos NRTL e UNIQUAC de
alguns componentes presentes no processo de produgdo de biodiesel, aléem de
utilizar esses parametros ja obtidos por outros autores a partir de dados
expermentais. Na auséncia desses dados (ou dos proprios parametros de
interacdo binaria), estes foram estimados pelo método UNIFAC. A Tabela 3.12 a
3.14 compara os dados experimentais do equilibrio liquido-liquido para o sistema
glicerol-metanol-oleato de metila-hexano e mostram que os resultados utilizando o
modelo NRTL e UNIQUAC com os parametros preditos, € nao regredidos,

convergem com o0s resultados experimentais.
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CAPITULO 5 - CALCULO DO CUSTO DE PRODUGAO DO
BIODIESEL

5.1 Introducgao

A analise de um processo industrial envolve avaliacbes das etapas reagdes,
separagdes, geragao de produtos e co-produtos, consumo de utilidades e analise
de viabilidade econbmica. Sobre as reagdes, € necessario determinar as cinéticas
das reagdes envolvidas na transformacao da matéria-prima e sobre as etapas de
purificacdo ou especificacdo € necessario levantar ou estimar dados de equillibrio
de fases liquido-vapor, liquido-liquido e outros possiveis equilibrios, a depender
das fases envolvidas no processo em analise. O presente capitulo tem o objetivo
de analisar os custos de producao de biodiesel a partir das simulacdes realizadas
no capitulo anterior, analisando e quantificando os custos das matérias-primas,

equipamento, utilidades, dentre outros.
5.2. Estimativas de custos de investimentos

Segundo Perlingeiro (2005), o investimento total corresponde ao montante de
recursos necessarios para implementar o processo resultante das etapas de
projeto, conhecido como investimento fixo, e para iniciar as suas atividades de
producdo e manté-lo em funcionamento, ou seja, o capital de giro. O investimento
fixo corresponde aos recursos necessarios a construgdo da planta, incluindo o
investimento direto e o investimento indireto. O investimento direto inclui os
recursos para o material necessario para a montagem das instalagdes dentro e
fora dos “limites de bateria”. Bateria aqui é traducao de battery do ISBL (inside
battery limits) e OSBL (outside battery limits) e é utilizado para diferenciar os itens
relacionados diretamente com o processo industrial (ISBL) e aqueles néao
relacionados diretamente, mas necessarios para o seu funcionamento como o
prédio de administracdo da empresa, o refeitério, vestuario dentre outros itens, e
que sdo denominados de OSBL.

Os investimentos relacionados com o ISBL referem-se a aquisicdo, transporte e

instalacdo de equipamentos, que estdo diretamente relacionados com o processo
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industrial. Inclui, ainda, suportes estruturais, isolamento, pintura, instrumentacéao,
tubulagdes, valvulas e material elétrico. Quando ndo se tem o valor desses custos,
podem ser utilizadas as correlagbes que permitem estimar os valores desses

custos.

Os investimentos relacionados com o OSBL referem-se aos investimentos
realizados em itens relacionados com o processo, porém localizados fora da area
de processamento. Incluem, por exemplo, edificagdes para abrigar os
equipamentos (estrutura, escadas, elevadores, etc.) edificacdes auxiliares
(refeitério, administragéo, etc.), melhorias da area da planta, facilidades (pogos,
tratamento de agua) e investimento de aquisicdo do terreno onde sera construida
a planta. O valor da variavel OSBL pode ser estimado como sendo igual a 45% do

valor da variavel ISBL.

Por sua vez, o investimento indireto inclui custos proprios eventuais, podendo ser
estimado como sendo correspondente a 25% do investimento direto. A soma dos
investimentos direto e indireto é definida como a parte correspondente ao
investimento fixo de um processo. Dessa forma, o investimento total fica
estabelecido somente em fungdo dos valores de ISBL como apresentado na

equacgao a seguir.

Liora, = 2,13-1SBL (5.1)
Na Tabela 5.1 esta o custo dos equipamentos para as plantas de producédo de
biodiesel que foram trabalhadas no capitulo anterior. Com esses valores, foi

possivel encontrar o ISBL, OSBL e o investimeno total necessario para viabilizar a

construgéo de cada planta.

128



Tabela 5.1 — Estimativas de custo dos equipamentos para as plantas de producéao

de biodiesel.
Equipamento Valor (R$) Descricao Fonte
Reator 5m° 243.088,98 Reator CSTR de 5m® aco inoxidavel Walerko et al.
(2006)
Reator 1m° 96.115,23 Reator CSTR de 1m° Walerko et al.
(2006)
Coluna Flash 350.000,00 Coluna Flash com capacidade de MFRURAL
processamento de 1,5 m*h, com todos (2008)
acessorios, aco inoxidavel
Coluna Flash 550.000,00 Coluna Flash com capacidade de MFRURAL
processamento de 1,5 m*h, com todos (2008)
acessorios, aco inoxidavel, operando em
Vacuo.
Torre de 152.000,00 Torre de lavagem para processar 1100 West et al.
lavagem kg/h de biodiesel. (2008)
Caldeira 500 20.000,00 Caldeira de produgdo de vapor com MFRURAL
kg/h capacidade de 500 kg/h, pressdo maxima (2008)
10 bar
Decantador 9205,90 Decantador com capacidade de processar  Equacgéao 5.2

1200 kg/h de biodiesel e glicerol

Para um decantador, a correlagdo para estimativa de custo proposta por Frare et

al. (2006) é:

Con aee = 8.375,40+830,50- 0

(5.2)

Na Tabela 5.2, esta a estimativa de investimento necessaria para cada planta

trabalhada no capitulo anterior.
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Tabela 5.2 — Investimento total para cada planta simulada em moeda nacional

(R9).

Planta simulada
Parametro
Soja e Dendé Mamona
Custo total dos equipamentos 1.663.499,00 1.197.321,00
ISBL (R$)
Investimento  Total (R$) -l 3.543.253,06 2.550.294,01
(eq.5.1)

Na Tabela 5.2, observa-se que a planta de producdo de biodiesel de mamona
apresentou o menor investimento necessario para sua implantagcdao devido a

menor quantidade de reatores.
5.3 Custos operacionais e de manutengao

Os custos operacionais considerados sao oriundos das matérias-primas utilizadas,

catalisador, utilidades e m&o-de-obra, reparos e manutengao.

Para o custo de mé&o-de-obra, considerou-se que a planta trabalha com 2
operadores para cada turno e um engenheiro o que totaliza anualmente R$
408.000,00. O custo de reparos e manutencédo sera de 6% dos custos totais de
investimentos (Zhang et al, 2003a) e os custos de matérias-primas, reagentes e
catalisador a partir da cotagao diaria (ABOISA, 2008) e ANP (2008). A Tabela 5.3
apresenta os custos das matérias primas utilizadas e outros insumos para

producgao de biodiesel.
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Tabela 5.3 — Custo da matéria-prima e outros insumos para producao de biodiesel.

Especificacao Unidade R$/unidade
Oleo soja degomado ton 2.150,00
Oleo dendé bruto ton 3.400,00
Oleo de mamona ton 4.800,00
Metanol m° 564,42
Etanol anidro m° 762,20
NaOH ton 990,00
Energia elétrica MWh 200,00
Energia térmica’ kJ 2,405E-5
Agua de resfriamento m? 0,01246

1 — Considerando o combustivel gas natural, PClI = 8.500 kcal/m®, preco = 0,8563 R$/m°
(BAHIAGAS)

Outro item a ser considerado na estimativa dos custos operacionais é a
depreciacdo, que possui um papel importante na analise econdmica, porque € um
custo que é levado em consideracédo no calculo do imposto de renda, reduzindo a
incidéncia. Para esse estudo, sera considerada a taxa de depreciagdo de 10% ao
ano e uma vida util dos equipamentos para esse calculo igual a 10 anos. A
aliquota de ICMS foi de 11,75% que € o valor praticado no Estado da Bahia para

produtores de biocombustiveis (etanol e biodiesel).

5.4 Estimativa dos custos de producao para o biodiesel de soja, dendé e

mamona.

A seguir, sdo apresentados os valores de cada item que contribuem para o custo
de producdo do biodiesel, todos calculados neste trabalho. Os parametros
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necessarios para esta estimativa de custos foram obtidos nas simulagdes
realizadas no capitulo anterior (quantidades de matéria e energia envolvidas nos
processos) e no presente capitulo (custo de equipamento, matérias-primas e
insumos, manutencgao e reparos, mao de obra e outros) todos obtidos e estimados
por este trabalho. N&o foi realizada a estimativa de custo do biodiesel a partir de
pinhdo manso, pois ainda nao existe producdo de pinhdo manso em escala
comercial que € consequéncia do ndo dominio tecnolégico para plantagdo em
grande escala. Com isso, ainda ndo se tem estimativa do custo de producéo do

pinhdo manso e consequentemente do seu oleo.

Outra informacgao importante para o calculo do custo de producao do biodiesel é o
valor da incidéncia do PIS (Programa de Integracdo Social) e CONFINS
(Contribuicdo para o Financiamento da Seguridade Social) regulamentado pelo
Decreto 5.297 de 6 de dezembro de 2004 (ANP, 2008). Para biodiesel, em geral, a
incidéncia total é de R$ 217,96 por m® de biodiesel vendido pelo produtor. Para
biodiesel de mamona e de dendé, a incidéncia é de R$ 151,06 por metros cubicos
de biodiesel comercializado pelo produtor, caso a matéria-prima seja oriunda dos
estados do Norte/Nordeste. No caso do biodiesel ser de qualquer matéria-prima,
mas da Agricultura Familiar, a incidéncia é de 70,07 por m® de biodiesel
comercializado pelo produtor. A incidéncia do PIS/COFINS sera nula quando o
biodiesel for de origem de mamona ou dendé oriundo dos estados do
Norte/Nordeste e da Agricultura Familiar. Vale lembrar que somente poderéo
participar dos leildes da ANP os produtores que tenham o Selo Combustivel Social
de acordo com a Portaria N° 483 de 2005 do Ministério de Minas e Energia (ANP,
2008). Com isso, € interessante para os produtores possuirem o Selo tanto para
participar dos Leildes e venderem o biodiesel quanto para obter a reducédo na
aliquota do PIS e CONFINS. Nesse caso, para o biodiesel de soja estudado no
presente trabalho, foi considerado que 50% do dleo vegetal era de origem da

Agricultura Familiar.

Para a estimativa do custo de producgao de biodiesel, € necessario estimar o custo
anual do investimento realizado na construgdo da planta. Uma metodologia para
anualizar esse custo é através do método do Custo Anual Equivalente — CAE
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(Samanez, 2006) que permite encontrar o custo anual equivalente ao investimento

inicial que é obtido pela equacéo (5.9):

CAE =1, [M} (5.9).
(1+j) -1
Na equacao (5.9), CAE representa o custo anual equivalente, em R$ ou US$, t é a
vida util média dos equipamentos em anos e j o0 juros anuais praticados no
mercado financeiro. Segundo Frare et al. (2006), o tempo de vida util de um
projeto € uma decisao voluntaria, baseada na identificacdo do possivel resultado
econdmico financeiro do empreendimento. Mesmo que se imagine uma vida util
infinita, para fins de estudo, & necessario fixar um horizonte temporal, ndo muito
distante, que permita efetuar as anadlises desejadas e verificar se o0s
empreendimentos sdo economicamente viaveis. Normalmente, este periodo pode

coincidir com o tempo de vida util dos principais equipamentos a serem utilizados.

O custo de producédo do biodiesel sera calculado a partir da equacgao (5.11):

CAE + Ccusto operacional por ano ( 5 1 1 )

Chiodiesel = ~ T
producdo anual de biodiesel

Nas Tabelas 5.4, 5.5 e 5.6, a seguir, s&o mostrados os resultados do calculo dos
custos de producao de biodiesel para as plantas simuladas no capitulo anterior.
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Tabela 5.4 — Resultado dos custos de produgéo do biodiesel de soja.

NRTL UNIQUAC
Item
Valor (R$) % Valor (R$) %

CAE 576.648,12 2.3 576.648,12 2.3
Oleo de soja 18.576.000,00 | 73,5| 18.576.000,00| 73,4
Metanol 754.491,10 3.0 893.366,53 35
NaOH 171.072,00 0,7 171.072,00 0,7
Energia térmica (calor e

. 211.559,68 0,8 100.910,38 0,4
resfriamento)
PIS/COFINS 1.380.608 44 55 1.380.884,95 55
Manutengéo 212.595,18 0,8 212.595,18 0,8
Mao-de-obra 408.000,00 1,6 408.000,00 1,6
ICMS 2.967.92012 | 11,8 297147704 | 11,7
Total 25.258.894.64 | 100,0| 25.290.954,21 | 100,0
Custo do biodiesel (R$/L) 3,25 3,25
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Tabela 5.5 — Resultado dos custos de produgao do biodiesel de dendé.

NRTL UNIQUAC
Item
Valor (R$) % Valor (R$) %

CAE 576.648,12 1,6 576.648,12 1,6
Oleo de dende 29.376.000,00 | 81,8 | 29.376.000,000| 81,5
Metanol 771.298,46 2.1 910.909,98 2.5
NaOH 171.072,00 0,5 171.072,00 0,5
Energia térmica (calor e

. 135.432,50 0,4 134.986,67 0,4
resfriamento)
PIS/COFINS 0,00 0,0 0,00 0,0
Manutengéo 212.595,18 0,6 212.595,18 0,6
Mao-de-obra 408.000,00 1,1 408.000,00 1,1
ICMS 425549817 | 11,9 426472136 | 11,8
Total 35.906.544,43 | 100,0 | 36.054.933,32| 100,0

Custo do biodiesel (R$/L)

4,66

4,67
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Tabela 5.6 — Resultado dos custos de produg¢ao do biodiesel de mamona

NRTL
Item
Valor (R$) %

CAE 415.048,61 0,9
Oleo de mamona 38.016.000,00 82,3
Metanol 1.424.767,52 3,1
NaOH 171.072,00 0,4
Energia térmica (calor e resfriamento) 308.262,44 0,7
PIS/COFINS 0,00 0,0
Manutengao 153.017,64 0,3
Mao-de-obra 408.000,00 0,9

5.273.470,80 11,4
Total 46.169.639,01 100,0

Custo do biodiesel (R$/L)

5,78

Nos resultados acima referentes aos custos de producao de biodiesel, percebe-se

que o Oleo vegetal contribui significativamente com participagado entre 73% (dleo

de soja) e 82% (6leo de dendé e mamona) no valor final. Nesse sentido, qualquer

reducdo no custo de producéo de biodiesel deve iniciar pela reducdo do custo do

Oleo vegetal, cuja solugéo seria a verticalizagdo do processo produtivo, ou seja, a

compra de semente, bagas e graos de oleaginosas ao invés do Oleo ja extraido,

sem, portanto, a participagao de intermediarios entre os produtores da matéria-

prima e o produtor de biodiesel.
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ApOs o custo do Oleo vegetal, a maior contribuigdo foi para o ICMS que ficou em
torno de 12%, ressaltando-se que na Bahia, o governo estadual reduziu a aliquota
para produtores de biocombustiveis cujo valor € 11,75% e que foi a aliquota
considerada no presente trabalho. Para o biodiesel de soja, a incidéncia do
PIS/COFINS foi a terceira maior participacdao no custo de produgao o que incentiva
os produtores de biodiesel adquirirem Oleo vegetal a partir dos Agricultores

Familiares.

Retirando-se o custo do 6leo vegetal, o que passou a contribuir significativamente
com o custo do biodiesel foi o alcool e 0 CAE. Nesse caso, a reducdo de ambas
as contribuicées estdo relacionadas com a tecnologia a ser utilizada, ou seja,
processos com menores quantidades de equipamento e que utilizem menor
quantidade de alcool é alcangavel quando se utilizam tecnologias que demandem
menores etapas de purificagdes, com maiores rendimentos na reagcdo de
transesterificagdo ou na conversao de triglicerideos em biodiesel. Uma alternativa
seria a utilizagdo de catalise heterogénea, catalise alcalina ou reagdo em estado

supercritico.

E importante avaliar o impacto do custo de produgdo no preco final do diesel
comercializado nos distribuidores ou nos postos combustiveis. Segundo a ANP
(2008), o preco médio do diesel comercializado nas regides Centro-Oeste,
Nordeste, Sudeste e Sul foram, respectivamente em reais, 1,957, 1,849, 1,985 e
1,880. Considerando a menor e a maior média, correspondente as regides
Nordeste e Sudeste, respectivamente, sera analisado o impacto do custo de

producao do biodiesel no preco do diesel. Os resultados estdo na Tabela 5.7.
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Tabela 5.7 — Impacto do custo de producdo de biodiesel no preco final ao

consumidor nas regides Nordeste e Sudeste.

Origem do 2% 5%

biodiesel Diesel NE Diesel SE Diesel NE Diesel SE
Soja 1,52 1,28 3,80 3,19
Dendé 3,05 2,70 7,63 6,76
Mamona 4,23 3,80 10,57 9,50

A partir da Tabela 5.7, observa-se que o menor impacto no preco final ao
consumidor pela adicao do biodiesel ao diesel refere-se ao biodiesel do 6leo de
soja para a regido Sudeste e o maior corresponde ao biodiesel do 6leo de
mamona para a regiao Nordeste, todos considerando a substituicdo de 2% de
biodiesel e 98% de diesel, na propor¢cédo em volume. Para o BS (5% de biodiesel e
95% de diesel, ambos em volume) o impacto, ficou entre 3,80 e 10,57%. Todos
esses impactos referem-se somente aos efeitos do custo de produgdo de
biodiesel, sem considerar o lucro dos produtores de biodiesel. nA Tabela 5.8 é
mostrada uma analise da variacdo da matéria-prima no preco do diesel
comercializado na regido sudeste, considerando os resultados obtidos pelo
modelo NRTL nas simulagdes do capitulo anterior.
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Tabela 5.8 — Efeito da variagdo do custo da matéria-prima no pregco do diesel,
considerando B2 (2% de biodiesel e 98% de diesel, em volume).

Variagéo na Variac&o no diesel comercializado em %
matena prima em Soja Dendé Mamona
%
-50 -0,09 0,52 2,76
-40 0,18 0,96 4,11
-30 0,46 1,39 5,46
-20 0,73 1,83 6,81
-10 1,00 2,27 8,16
0 1,28 2,70 9,50
+10 1,55 3,14 10,85
+20 1,82 3,58 12,20
+30 2,00 4,01 13,55
+40 2,37 4,45 14,90
+50 2,64 4,89 16,50

A partir da Tabela 5.8, nota-se que a variagéo no custo do éleo de soja na faixa de
-50 a 50%, em relagdo ao preco atual de mercado, provocou uma variagao de -
0,09 a 2,64% no preco do diesel comercializado na regido Sudeste. Na eventual
reducdo de 50% no valor atual do déleo de soja, o impacto da adigdo do biodiesel
sera a reducao no preco do diesel sem considerar o lucro do produtor e outros
custos (distribuicdo, estocagem, por exemplo). Para uma mesma variagdo no
preco do 6leo de dendé e mamona, -50 a 50%, o impacto do custo de produgao do
biodiesel encontrado foi de 0,52 a 4,89% e 2,76 a 16,508% no preco final do diesel
comercializado na regiao Sudeste, ou seja, o pre¢co do diesel apresentara uma

variagao de preco nestas faixas. Isso indica que essa € a menor variagdo que o
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diesel analisado apresentara; o valor do biodiesel refere-se apenas ao custo de

producao.

No calculo do custo de produgcdo do biodiesel acima nao foi considerada a
possibilidade de comercializagao da glicerina produzida. Para a analise do impacto
da possibilidade da comercializagdo da glicerina produzida, € necessario se
analisar a cotagéo da glicerina no mercado. O prego da glicerina em 2005 chegou
a custar R$ 3,00/kg e em maio de 2007 o prego caiu para R$ 0,70/kg. Dados da
Associacao Brasileira da Industria Quimica revelam que a capacidade de
producao brasileira é de 35,8 mil toneladas ao ano de glicerina, mas a produgao
situa-se em torno de 12,9 mil toneladas para um consumo de 13,5 mil toneladas.
Desse volume, 48,9% sao destinados a producdo de cosméticos, 14,5% para
industria farmacéutica, 11,9% pelo setor de tintas e vernizes e o restante é
vendido a outros segmentos. Isso sugere que a producdo da glicerina precisa de
um mercado para escoar essa produgdo garantida através da industria de
biodiesel sob o risco de desestabilizar o mercado. Nesse caso, uma alternativa em
curto prazo seria o mercado internacional através da articulagdo de uma politica
que viabilize a exportagédo dessa producdo. A médio e longo prazos € necessaria a
criacao de alternativas para utilizagdo dessa glicerina.

Para o calculo do custo de producgao, considerando a comercializagao da glicerina

foi utilizada a equacgao (5.12), abaixo:

CAE + Ccusto operacional porano m glicerina ’ Pglicerina ( 5 1 2)
produgdo anual de biodiesel

biodiesel —

Mygiicerina © Pgiicerina representam a producao e o pregco de mercado da glicerina,
respectivamente. Realizando o estudo considerando o prego da glicerina variando
entre 0,70 a 3,00 reais por quilo de glicerina, obtém-se o custo de producdo do
biodiesel que esta disponibilizado na Tabela 5.9 considerando os resultados da

simulagao a partir do modelo NRTL realizadas no capitulo anterior.
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Tabela 5.9- Efeito do prego da glicerina na redugdo do custo de produgédo do
biodiesel

Reducéo no custo de producéo do biodiesel
Preco da glicerina

(%)
(R$)
Soja Dendé Mamona

0,7 18 1,3 1,1
1,16 3,1 2,1 1,7
1,62 4,3 3,0 2,4
2,08 5,5 3,8 3,1
2,54 6,7 47 3,8
3,00 7.9 5,5 4,5

A partir dos resultados, percebe-se que a maior redugao no custo de producao do
biodiesel ocorre quando existe a possibilidade da glicerina ser comercializada a
R$ 3,00, provocando uma reducgdo de 7% no custo que ficara em R$ 2,99 por litro

de biodiesel produzido.
5.7 Conclusodes

Esse capitulo teve o objetivo de realizar a estimativa do custo de produgédo do
biodiesel de soja, dendé e mamona. Os resultados das simulagdes e
configuragdes obtidas no capitulo anterior foram utilizados. Os resultados obtidos
apontam que o preco do oleo vegetal contribui significativamente no valor dos
custos de producdo do biodiesel calculados no presente trabalho, entre 73%
(biodiesel de soja) e 82% (biodiesel de dendé e mamona). Isso indica que
qualquer esforco para reducdo do custo de producdo do biodiesel tem que ser,

inicialmente, pela reducéo do custo dos 6leos vegetais.
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Os custos de produgcdo para o Oleo de soja, dendé e mamona ficaram
Jrespectivamente, em, R$ 3,25, R$ 4,66 e R$ 5,78, considerando os resultados da
simulagao utilizando o modelo NRTL que sao valores superiores a maior média de
preco para o diesel comercializado no Brasil no ano de 2007, que foi de R$ 1,985,
sem considerar o custo de distribuicdo, transporte e outros, que tornardo o
biodiesel com valor superior ao calculado nesse trabalho. Ou seja, no cenario
atual, o custo de producgao do biodiesel € maior que o preco de comercializagdo do
diesel no Brasil. Além do custo de producgao, tem-se o custo de distribuicdo, com

logistica adequada a cadeia produtiva do biodiesel e o lucro do produtor.

Por outro lado, analisando-se o impacto do custo de produgéo no valor do preco
do diesel comercializado nos postos de combustiveis percebe-se que o preco do
diesel apresenta um aumento no prego entre 1,28 e 10,57%, considerando apenas

o custo de producido sem considerar outros componentes do pre¢o do biodiesel.

A opcéo da comercializagao da glicerina permite uma redugdo maxima de 7,9% no
custo de produgédo de biodiesel se a glicerina for comercializada em R$ 3,00/kg. E
importante ressaltar que para o calculo desse custo ndo foram considerados os
equipamentos necessarios para a purificagdo da glicerina, o que reduzira ainda
mais a possibilidade de reducéo do custo de producéo de biodiesel. Antes que as
plantas de biodiesel entrassem em operagéao, a industria de producgao de glicerina
ja operava com pequena ociosidade, de maneira que o mercado atual nao tera

como absorver a glicerina produzida pela producéo de biodiesel.

Uma alternativa as empresas produtoras de biodiesel é a integragao da agricultura
familar na verticalizacdo da cadeia produtiva do biodiesel com acordos realizados
entre agricultores familiares e produtores de biodiesel que garanta, além do prego

que seja competitivo para produgao de biodiesel, o fornecimento da matéria prima.
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CAPITULO 6 — CONCLUSOES E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS.

Os resultados das simulacdes dos processos de produgao de biodiesel indicaram
a viabilidade técnica de se produzir biodiesel dos 6leos de soja, dendé, pinhao
manso e mamona que atenda aos padrées em relagdo a concentragdo de agua,
triglicerideos e alcool, de acordo com a resolugdo n°7/2008 da ANP (2008). E
importante salientar que o presente trabalho ndo realizou estudo em relagbes as
especificacdes de outras propriedades exigidas por essa resolugao tais como

viscosidade, ponto de fulgor e fluidez, dentre outras.

Comparando os quatros 6leos para producéo de biodiesel, observa-se que o dleo
de mamona apresenta cinética mais rapida para a conversao de triglicerideos em
biodiesel, fato que pode ser explicado pela maior solubilidade desse 6leo em
alcool o que facilita o contato entre os reagentes na reagdo. Devido a esse fato
(cinética ser mais rapida), a quantidade e o volume do reator necessarios para a
reagcdo sao menores em relagdo aos outros oleos. A configuragdo obtida para o
processo com o 6leo de mamona foi a que apresentou menor quantidade de
equipamento para obtencido do biodiesel especificado de acordo a resolucédo da
ANP.

O segundo 6leo que apresentou conversdo mais rapida foi o de pinhdo manso o
que originou questionamento. Sabe-se que o aumento da solubilidade aumenta a
velocidade da reagao o que justifica a maior velocidade da conversdo do 6leo de
mamona. Comparando-se os trés oleos constata-se, a partir do capitulo anterior,
que o Oleo de dendé apresenta cinética de conversao ligeiramente mais rapida
que o Oleo de soja. Verificando a estrutura desses trés oleos, se percebe que a
quantidade de acido oléico do 6leo de pinhdo manso € maior que no 6leo de
dendé, que, por sua vez, é ligeiramente maior que no 6leo de soja. O acido
ricinoléico, principal componente dos triglicerideos do 6leo de mamona, tem uma
estrutura semelhante ao oléico diferindo apenas na presenca da hidroxila. Esses
resultados e essas comparagdes indicam que a presenca do acido oléico esta
relacionada com a velocidade de reagao desses trés dleos, pelo menos no inicio

da reagao cujo fator limitante é a transferéncia de massa. Para o 6leo de mamona,
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além do acido ricinoléico que apresenta estrutura semelhante ao oléico, tem-se a
presencga da hidroxila o que vem contribuir significativamente para o aumento da
velocidade da reacdo do 6leo de mamona. Por outro lado, o acido linoléico
apresenta maior quantidade de insaturacdes que o oléico, mas a disposi¢cao das
duas insaturacdes faz com que a estrutura do acido linoléico apresente menos
polaridade que a do oléico. Fato este que precisa ser melhor investigado em

outros trabalhos.

Em relagdo a analise dos custos de producgao, verifica-se que o custo do dleo
vegetal contribuiu significativamente no valor dos custos de produc¢do do biodiesel
calculados no presente trabalho, entre 73 e 82%. Isso indica que qualquer esforgo
para reducado do custo de producido do biodiesel tem que ser, inicialmente, pela

reducao do custo dos dleos vegetais.

O valor dos custos de produgéo para o 6leo de soja, dendé e mamona ficaram,
respectivamente, em R$ 3,25, R$ 4,66 e R$ 5,78, considerando os resultados da
simulacao utilizando o modelo NRTL. Estes custos sao superiores a maior média
de prego para o diesel comercializado no Brasil no ano de 2007, que foi de R$
1,985, sem considerar o custo de distribuicdo, transporte e outros, que tornardo o
biodiesel com valor superior ao calculado neste trabalho. Ou seja, no cenario
atual, o custo de producgao do biodiesel € maior que o preco de comercializagdo do
diesel no Brasil. Além do custo de producgao, tem-se o custo de distribuicdo, com

logistica adequada a cadeia produtiva do biodiesel e o lucro do produtor.

Por outro lado, analisando-se o impacto do custo de produgéo no valor do precgo
do diesel comercializado nos postos de combustiveis, percebe-se que o preco do
diesel apresenta um aumento no preco entre 1,28 e 10,57% considerando apenas

o custo de producido sem considerar outros componentes do preco do biodiesel.

A opcéo da comercializagdo da glicerina permite uma redugdo maxima de 7% no
custo de produgdo de biodiesel se a glicerina for comercializada a R$ 3,00/kg. E
importante ressaltar que para o calculo desse custo ndo foram considerados os
equipamentos necessarios para a purificagdo da glicerina, o que reduzira ainda

mais a possibilidade de reducao do custo de producao de biodiesel.
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Uma alternativa as empresas produtoras de biodiesel é a integragao da agricultura
familar na verticalizagdo da cadeia produtiva do biodiesel, com acordos realizados
entre agricultores familiares e produtores de biodiesel que garanta, além do prego
competitivo para producéo de biodiesel, o fornecimento da matéria prima. Nesse
caso, a extragdo do dleo vegetal pelos agricultores familiares € uma alternativa,

pois possibilita a redugao do custo de producao do 6leo vegetal.

Para trabalhos futuros, este trabalho sugere que sejam realizadas simulagées com
outras alternativas de producido de biodiesel tais como processos supercriticos,
enzimaticos e utilizando catalisadores heterogéneos. E importante também que
trabalhos sejam realizados na obtengdo de dados cinéticos das reagdes
(enzimatica, supercritica e catalise heterogénea), assim como na obtencdo de
mais dados de equilibrios liquido-vapor e liquido-liquido para acidos graxos
diferentes do oléico tais como linoleato de metila e etila, palmitato de metila e etila
e etc. Esses dados experimentais sdo importantes na simulagdo desses

processos.
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