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AVALIACAO ECONOMICA DE UM PROCESSO DE PRODUCAO DE BIODIESEL
UTILIZANDO THF COMO CO-SOLVENTE

Fernanda Georgia de Figueiredo Taborda Barbosa

Maio, 2012

Orientador: Marcio Nele de Souza, D.Sc.

O alto custo de producdo do biodiesel € um obstaculo a expansdo da oferta e do consumo
deste combustivel. Nesse contexto, pode-se entender o grande nimero de estudos e pesquisas atuais
abordando exploracbes de novas matérias-primas e novas rotas de producdo de biodiesel, como

tentativas de reduzir esses custos.

O presente trabalho teve por objetivo avaliar se o uso do tetrahidrofurano (THF), como co-
solvente em um processo de producdo de biodiesel, & economicamente vantajoso. Assim, foram
realizadas simulacfes do processo de transesterificacdo basica do 6leo de soja com metanol,
utilizando o simulador de processos Aspen/HYSY S®, para avaliar a diferenca de desempenho entre

0 processo sem e com THF.

Para o processo sem THF, foram simulados quatro casos, diferindo-se pela razdo molar de
alcool e oleo utilizada, que variou de 6:1 a 15:1. Ja para o processo com THF, apenas um caso foi
simulado, com raz&o molar de &lcool e 6leo de 6:1 e razdo volumétrica entre THF e alcool de 1,6:1.
Nos dois casos, foi utilizada a mesma sequéncia de equipamentos e operagdes unitarias. Dados

cinéticos obtidos na literatura para os processos sem e com THF também foram usados nas
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simulacgdes. Os resultados destas foram verificados quanto as especificacdes vigentes e analisados

economicamente.

Concluiu-se, entdo, nas condic¢des deste trabalho, que apesar do elevado pre¢o do THF, seu
Uso no processo € vantajoso. Ele aumenta a receita, ndo requer adaptacfes no processo e nao
aumenta os custos com utilidades e equipamentos. Tais vantagens estdo associadas, provavelmente,
ao fato deste co-solvente promover uma melhora da cinética reacional, aumentando a taxa de
reacdo, sem impactar nas etapas de separacdo do processo, uma vez que pode ser facilmente

recuperado e reciclado, juntamente com o metanol.
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The high production cost of biodiesel is an obstacle to expanding the supply and

consumption of fuel. In this context, one can understand the large number of research studies

addressing current explorations of new materials and new routes for the production of

biodiesel, as attempts to reduce these costs.

This study aimed to assess whether the use of tetrahydrofuran (THF) as co-solvent in a

process of biodiesel production is economically advantageous. Thus, simulations were carried

out in basic transesterification process of soybean oil with methanol, using the process

simulator Aspen / HYSYS®, to evaluate the performance difference between the process

without and with THF. For the process without THF was simulated four cases, differing by

the molar ratio of alcohol and oil used, ranging from 6:1 to 15:1. As for the process with THF,

only a case has been simulated with molar ratio of alcohol and oil volume ratio of 6:1 and

between 1.6:1 THF and ethanol. In both cases, we used the same equipment and following

unit operations. Kinetic data from the literature for the cases without and with THF were also

used in the simulations. The results of these specifications were checked and analyzed by an

economic criteria.
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It was, then, under the conditions of this work that although the high price of THF, its
use in the process is advantageous. It increases revenue, does not require adjustments in the
process and does not increase the cost of utilities and equipment. Such advantages are
associated probably due to the fact that this co-solvent to promote improvement in reaction
Kinetics by increasing the reaction rate, without impacting the separation steps of the process,

since it can be easily recovered and recycled, along with methanol.
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1. INTRODUCAO

O biodiesel é um combustivel renovavel, biodegraddvel e ndo toxico que pode ser
produzido a partir de uma ampla variedade de matérias-primas. O fato de possuir melhores
propriedades de combustivel (KUMAR et al, 2011) e gerar menor impacto ambiental, quando
comparado ao diesel de petréleo, faz com que o biodiesel seja visto, atualmente, como o
principal combustivel derivado de biomassa.

Existem hoje duas fortes razfes para se produzir biodiesel. Uma delas é a preocupacéao
ambiental e a outra é um posicionamento estratégico. A primeira tem seu respaldo no Protocolo
de Kioto e na relacdo do gas carbénico emitido com o efeito estufa, j& que uma tonelada de
biodiesel produz 2,5 toneladas de gas carbdnico a menos que a mesma quantidade de diesel do
petroleo. Além disso, o biodiesel ndo contém enxofre, minimizando as chuvas &cidas. No
ambito estratégico, muitas nagdes buscam substitutos aos derivados de petroleo, para
conquistar a auto-suficiéncia energética e, assim, aumentar a atividade industrial e gerar mais
empregos e renda no campo. (AGROENERGIA, 2006).

Ha no Brasil, entretanto, um desafio a producdo de biodiesel, devido ao alto custo de sua
producdo, causado, sobretudo, pelo alto custo das principais matérias-primas: 0s 6leos vegetais.
Nesse contexto, pode-se entender o grande nimero de estudos e pesquisas atuais abordando
exploracBes de novas matérias-primas e novas rotas de producao de biodiesel, como tentativas

de reduzir os seus custos de producao.

Para tentar reduzir esses custos é necessario, ainda, um melhor entendimento do processo
de transesterificacédo basica de 0leos vegetais. Conhecer melhor os parametros e a cinética deste
processo, 0 mais utilizado industrialmente, é indispensavel para tornar a producéo de biodiesel
economicamente vidvel e atrativa. Com esta motivagdo, foi estudado no presente trabalho o
impacto econdmico do uso de um co-solvente, o tetrahidrofurano — THF -, na transesterificagéo

béasica do 0Oleo de soja, para a producéo de biodiesel.

A metodologia deste trabalho — Capitulo 4 - consiste, inicialmente, na constru¢do e na
simulacdo de uma adaptacdo da planta de SANTANA (2008), para a producédo de biodiesel

através da metanolise basica do 6leo de soja, utilizando como ferramenta o simulador Aspen/



HYSYS®. Os resultados das simulagdes dos processos sem e com THF, realizadas nessa planta
e denominadas casos A, B, C, D e T, foram confrontados com certas especificacbes para
biodiesel, previstas pela RANP 07/08. Se algum desses casos apresentasse qualquer néo
conformidade com as especificacdes, algumas de suas variaveis eram modificadas, por
tentativa, até que ndo houvesse mais ndo conformidades. Uma vez que 0s casos estivessem
totalmente em acordo com as especificacbes da ANP, realizava-se sua avaliagdo econdmica,
através do método Venture Profit (PERLINGEIRO, 2005).

Na revisdo bibliografica, apresentada no Capitulo 3, sdo abordados aspectos sobre a
producdo de biodiesel e sobre os parametros que influenciam a reacdo de transesterificacdo,
incluindo o uso de co-solventes organicos, como o THF. Sdo discutidos também, além do uso
de simuladores de processo e da analise econdbmica no estudo da producdo de biodiesel, o
mecanismo reacional e a cinética de transesterificacdo de 6leos vegetais, revelando, inclusive, a

caréncia de parametros cinéticos na literatura.

No Capitulo 5, estdo descritas as modelagens das etapas de reacdo e de separacdo dos
processos e as operacdes unitarias utilizadas nestes. Os resultados obtidos através das
simulacdes dos processos com e sem THF, a avaliacdo dos casos em estudo quanto a qualidade
do biodiesel e as andlises econémicas realizadas sobre esses também sdo abordados nesse
capitulo. Concluiu-se, nas condi¢des deste trabalho, que o uso do THF é economicamente
vantajoso na producao de biodiesel praticada industrialmente — metanolise com razéo de alcool
e 6leo de 6:1. Ao proporcionar um meio reacional mais homogéneo e, consequentemente, uma
conversao maior, 0 THF contribui para um aumento da receita da planta, sem necessidade de

modificagdes no processo e de maiores custos com equipamentos e utilidades.



2. OBJETIVO

O presente trabalho tem por objetivo avaliar o uso de THF como co-solvente no
processo de transesterificacdo basica do 6leo de soja para a produgdo de biodiesel. Deseja-se
saber se esta alternativa para a obtencdo de uma mistura reacional homogénea e,
conseqlientemente, de um melhor contato entre reagentes, levando a um melhor rendimento da

reacdo, é economicamente viavel e preferivel a transesterificacdo basica sem co-solvente.



3. REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Definicéo de Biodiesel

No Brasil, a definicdo é estabelecida pela lei n® 11.097, de 13 de janeiro de 2005, na
qual biodiesel € um biocombustivel derivado de biomassa renovavel para uso em motores a
combustdo interna com igni¢do por compressdo ou, conforme regulamento, para geracao de
outro tipo de energia que possa substituir parcial ou totalmente os combustiveis de origem
fossil. Esta definicdo bastante ampla abrange diversas opgdes tecnoldgicas, como o uso de
6leos vegetais in natura, misturas binarias OGleo/diesel, alcool/diesel e ésteres/diesel;
microemulsdes; hidrocarbonetos derivados da pirdlise de biomassa vegetal, como o bagaco de
cana; Oleos vegetais craqueados; e misturas ternarias alcool, diesel e co-solvente. (COSTA,
2009)

Na Unido Européia, denominam-se biodiesel, “ésteres metilicos produzidos a partir de
6leos vegetais ou animais, com qualidade de combustivel para motores diesel, para utilizacdo
como biocombustivel” (Diretiva 2003/30/CE do Parlamento Europeu, 2003 apud MOURA,
2008).

Segundo a norma ASTM D 6751, 2008 (ASTM — American Society of Testing and
Materials), nos Estados Unidos, o biodiesel é definido como sendo mono-alquil ésteres de
acidos graxos de cadeia longa, produzidos a partir de 6éleos vegetais ou animais, para ser

utilizado em motores do tipo diesel.

Podemos observar, entdo, que o Brasil apresenta uma definicdo de biodiesel menos
restritiva, permitindo que uma grande variedade de matérias-primas e diversas rotas
tecnoldgicas sejam exploradas na produgdo do mesmo, com o intuito de reduzir seu custo de

producéo — bem maior que o do diesel.

3.2 Especificacéo do Biodiesel

A especificagdo do biodiesel é necessaria para garantir a sua qualidade e é também

pressuposto para se ter um produto adequado ao uso. As especificagdes de normas visam dois



grupos de cuidados: os que pertencem ao que se denomina padrdo de identidade e o que se
denomina padréo de qualidade. As normas que se direcionam para o padréo de qualidade dizem
respeito ao uso do produto, com o intuito de garantir um bom desempenho do motor a diesel,
sem que este sofra ndo conformidades. Logo, a padronizacdo € um pré-requisito para que o
biodiesel seja introduzido no mercado comercial, e as normas que dizem respeito ao padrao de

identidade procuram assegurar que o produto ndo seja adulterado (MOURA, 2008).

A Resolucdo 07/2008 da ANP, RANP 07/08, é responsavel por estabelecer as
especificacbes do biodiesel no Brasil. Segundo esta resolucédo, as caracteristicas necessarias ao
biodiesel — B100 - s&o determinadas com base nos ensaios, tanto das normas da ABNT
(Associacdo Brasileira de Normas Técnicas), quanto das normas da ASTM (Association
Society for Testing and Material), da ISO (International Organization for Standardization) e da
CEN (Comité Europeen de Normalisation). A Erro! Fonte de referéncia ndo encontrada. mostra

as especificagdes do biodiesel brasileiro.






Tabela 3.1 - Especificagdo do biodiesel brasileiro - B100. Fonte: LOBO et al (2009)

Caracteristica

Brasil ANP07/2008

EUA ASTM D6751

Aspecto -
Massa especifica* kg/m®
Viscosidade Cinematica a 40*°C mm?/s
Agua e sedimentos, max* %
Ponto de fulgor, min* °C
Destilagdo; 90%vol recupperados, oc
max*
Residuo de carbonos, max* % massa
Cinzas sulfatadas, max* % massa
Enxofre total, max* ma/kg
Corrosividade ao cobre, 3h a
50°C, max* )
Ndmero de cetanos* =
Ponto de entupimento de filtro a .
frio, méax* ¢
Ponto de fluidez* °C
Ponto de nuvem* °C
Sédio + potassio, max mg/kg
Célcio + magnésio, max mg/kg
Fosforo, max mg/kg
Contaminacao total, max mg/kg
Teor de ésteres, min % massa
Indice de acidez, max mgKOH/g
Glicerol livre, max % massa
Glicerol total, max % massa
Monoglicerideos % massa
Diglicerideos % massa
Triglicerideos % massa
Metanol ou etanol remanescente,
i % massa
max
indice de iodo, méax gl,/100g
Estabilidade a oxid. a 110°C, min h
Agua, méx mg/kg
Acido linolénico % massa
Metil ésteres ¢/ + de 4 insaturagdes % massa

Limpido e isento de
impurezas
850-900 a 20°C
3,0-6,0

100

Em 100% da amostra
0,050
0,020
50

Anotar

19

5
10
24
96,5
0,5
0,02
0,25
Anotar
Anotar
Anotar

0,2

Anotar

500

860-900 a 15°
3,5-5,0

120

10% residual da
destilacéo
0,3
0,02

10

51 (min)

Por regido
Por regido
5
5
10
24
96,5
0,5
0,02
0,25
0,8 (max)
0,2 (méax)
0,2 (max)

0,2

120 (max)
6
500
12 (méx)

1 (Méx)

*Parametros tipicos da normatizacao do diesel mineral

1,9-6,0
0,05
130

360

Em 100% da amostra
0,050

15

47 (min)

registrar
10
0,5
0,02
0,24




Uma importante especificacdo, que sera usada neste trabalho para avaliacdo do produto
final, é a quantidade de glicerol livre, de mono, di e triglicerideos presentes no biodiesel. Além
de indicar a qualidade do produto final, a quantidade de glicerol livre indica a eficiéncia do
processo de producdo, pois glicerol livre serve como parametro para avaliar a etapa de
purificacdo do biodiesel. Ja a quantidade de mono, di e triglicerideos séo utilizadas para indicar
0 percentual de conversdo de 6leos e gorduras em biodiesel. O somatério do contetdo de
glicerol livre e de mono, di e triglicerideos, potencialmente ligaveis, é denominado glicerol
total. (DIAS, 2010)

Como relatado na Tabela 3.2, o biodiesel padrdo, segundo a ASTM, pode conter no

méaximo 0,25% em massa de glicerol total, conforme a equacéao abaixo:
GT =G +0,25 (MG) + 0,15 (DG) + 0,1 (TG)

(Eq.1)

Onde G, MG, DG, TG, sdo, respectivamente, 0s percentuais em massa de glicerol, mono-
glicerideo, diglicerideo e triglicerideo no produto. Essa limitacdo que a ASTM imp&e tem por
finalidade minimizar a formacdo de acroleina (propenal) a partir de moléculas de glicerol,
quando o combustivel é queimado, ndo tendo haver com o processo pelo qual o combustivel é
obtido. Se o éster metilico € razoavelmente puro, entdo, esse contetdo de glicerol ndo é um
problema, pois ele sera suficientemente insoltvel nos ésteres (ZHOU, KONAR e BOOCOCK,
2003)

As Tabela 3.2 e Tabela 3.3 mostram, respectivamente, os métodos de referéncia e os
limites maximos de residuos permitidos para glicerol livre e total, mono, di e triglicerideos no
biodiesel estabelecidos pela ANP 04/2010, ASTM D 6751 e EN 14214,



Tabela 3.2- Métodos de referéncia para analise de glicerol livre e total no biodiesel. Fonte: DIAS

(2010)

ANP 04/2010 ASTM D 6751 EM 14214
Método Método Método
ABNT NBR 15341
Glicerol livre =N 1405 ASTM D 6584 =M 14105
EN 14106 EM 14106
ASTM D 6584
ABNT NBR 15342
Monoglicerideos EN 14105 ASTM D 6584 EN 14105
ASTM D 6584
ABNT NBR 15342
Diglicerideos EN 14105 ASTM D 6584 EN 14105
ASTM D 6584
ABNT NBR 15342
Triglicerideos EN 14105 ASTM D 6584 EN 14105
ASTM D 6584
ABNT NBR 15342
Glicerol total EN 14105 ASTM D 6584 EN 14105
ASTM D 6584

Parametro

Tabela 3.3 - Limites maximos de residuos permitidos para o glicerol livre e total no biodiesel. Fonte:

DIAS (2010)
Parametro ANP 04/201 ASTM D 6751 EN 14214
Limite Limite Limite
Glicerol livre  0,02% (m/m) max 0,02% (m/m) max 0,02% (m/m) max
Monoglicerideos Anotar - 0,8% (m/m) max
Diglicerideos Anotar - 0,2% (m/m) max
Triglicerideos Anotar - 0,2% (m/m) max
Glicerol total ~ 0,25% (m/m) max 0,24% (m/m) max 0,25% (m/m) max
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Cabe ressaltar ainda que o teor de ésteres metilicos no biodiesel € um pardmetro
previsto na norma EN14214 e na RANP 07/08, cuja percentagem minima exigida de éster € de
96,5% em massa, a ser determinada através do método cromatografico EN 1SSO 14103 (LOBO
et al, 2009). J& para a ASTM, a exigéncia de pureza do biodiesel & que a percentagem massica

do produto seja, no minimo, 99,65%.

3.3 Producéo de Biodiesel

3.3.1. Processo Produtivo

O uso direto de 6leo ou gordura, vegetal ou de origem animal, como combustivel em
motores a diesel é problematico devido a sua alta viscosidade, de 11 a 17 vezes maior que 0
diesel, e a sua baixa volatilidade, que o impede de ser queimado completamente. Tal fato faz
com que sejam formados depdsitos no motor e substancias toxicas na decomposicdo térmica do
glicerol (SCHUCHARDT et al, 1998). Diferentes processos podem ser utilizados para reduzir a
viscosidade dos Oleos vegetais, como diluicdo do Oleo vegetal no diesel, microemulsao,
craqueamento, esterificacdo e transesterificacdo. Os dois primeiros, atualmente, tém sido pouco
utilizados, devido a facilidades associadas aos dois ultimos, além disso, o produto resultante
dos dois primeiros ndo atinge a especificacdo para ser usado como combustivel (COSTA,
2009).

A pir6lise (craqueamento térmico) envolve aguecimento com ou sem 0 uso de
catalisadores, na auséncia de oxigénio. Parafinas, olefinas e acidos carboxilicos, além dos
ésteres, sdo 0s principais produtos da decomposic¢ao de triglicerideos. Este processo pode ser

uma alternativa para areas com baixa producéo de petréleo (COSTA, 2009).

Microemulsdes sdo misturas de 6leos vegetais com alcodis de cadeia curta (até quatro
atomos de carbono). Estas misturas, cujo objetivo principal é o uso direto como combustivel,
apresentam viscosidade bem menor que a do 6leo vegetal. Entretanto, possuem a desvantagem

de combustdo incompleta e formacao de depdsitos de coque (COSTA, 2009).

O processo de esterificacdo consiste na reacdo entre alcodis com acidos carboxilicos na

presenca de acido mineral, levando a formacdo de éster e agua. A esterificacédo € reversivel e o
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acido catalisa tanto a reacdo direta (a esterificacdo) como a reacdo inversa (a hidrélise do éster).
Assim, uma das maneiras para deslocar o equilibrio em favor dos produtos € usar excesso dos
reagentes de partida. Outra é remover do meio reacional o éster ou a agua que se formam
(VOLLHARDT, SCHORE, 2004).

A esterificacdo ocorre preferencialmente com alcoois de baixa massa molecular, sendo
metanol o mais usado devido ao menor preco. O etanol utilizado na esterificacdo ndo necessita
ser anidro, uma vez que geralmente a &gua pode ser retirada do sistema reacional (FABIANO et
al., 2007).

As reacOes de esterificacdo sdo facilitadas através do aumento da temperatura do meio
reacional e da presenca de catalisadores acidos, como &cido sulfurico ou &cido cloridrico. A
taxa de conversdo do acido carboxilico em ésteres depende diretamente das condi¢bes do
processo. Assim, o curso da esterificacdo sera influenciado por varios fatores que incluem
qualidade da matéria-prima, teor de &cidos graxos livres e presenca de agua, temperatura
reacional, raz&o molar, tipo e concentracao de catalisador (LIMA, 2007).

Mais adiante, neste trabalho, veremos que estes fatores também influenciam de forma

significativa as reacOes de transesterificacdo e os discutiremos separadamente.

Para a producdo de biodiesel, a transesterificacdo é o processo mais utilizado
industrialmente. Trata-se da melhor escolha para a conversao de 6leos ou gorduras de origem
animal ou vegetal em biodiesel, pois as caracteristicas fisicas obtidas através deste processo sao
mais proximas as do diesel. Além de ser um processo relativamente simples, o biodiesel
resultante pode ser utilizado diretamente em motores a diesel, sem a necessidade de
modifica¢fes mecénicas (SCHUCHARDT, 1998).

Na reacdo de transesterificacdo (também denominada de alcdolise) de 6leos ou
gorduras, vegetais ou animais, acilglicerideos reagem com um alcool em presenga de um
catalisador &cido, basico ou enzimatico, formando uma mistura de esteres de acidos graxos e
glicerol. Esse processo ocorre numa sequéncia de trés reagGes consecutivas e reversiveis. O
triacilglicerideo é convertido em diacilglicerideo, monoacilglicerideo e finalmente glicerol,
liberando a cada etapa um mol de éster. A estequiometria da reagdo requer trés mols de alcool
para cada mol de triacilglicerideo, entretanto, um excesso do primeiro € necessario para

deslocar o equilibrio no sentido da formacdo dos ésteres (MA e HANNA, 1999;
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SRIVASTAVA e PRASAD, 2000). As equacdes reacionais de cada etapa estdo mostradas na
Figura 3.1.

i I
H:C - 0'C"R1 CH; - O'C'Rl
('3'1 (") CH,- OH
I
HC - O-C-R, + 3CHOH &— CH,-0-C-R, + CH-OH
O 0 |
Il CH,- OH
H;C - 0'C"“R3 CH; - O'C‘R!
6 MeOH - FAME GL
TG + CHOH +«—— DG + CH,COOR,
DG + CHOH —— MG + CH,COOR,
MG + CHOH «——— GL + CH,COOR,

Figura 3.1 - EquagOes da reagdo de transesterificagdo basica de um triglicerideo com metanol. Fonte:

MOURA (2008)

E importante observar que apenas os alcodis simples, tais como metanol, etanol,
propanol, butanol e alcool amilico, podem ser utilizados na transesterificacdo. Dentre eles, o
metanol e o etanol sdo os mais utilizados, principalmente, pelo custo e por suas propriedades
fisico-quimicas (MACEDO e MACEDO, 2004).

Com relacdo aos catalisadores, a transesterificagdo pode ser realizada tanto em meio
acido quanto em meio basico, porém ela ocorre de maneira mais rapida na presenca de um
catalisador alcalino, observando-se ainda maior seletividade, além de apresentar menores
problemas relacionados a corrosdo dos equipamentos. Os catalisadores mais eficientes para
esse proposito sdo KOH e NaOH. No Brasil, 0 NaOH é normalmente mais barato do que o
KOH, porém ¢é muito dificil decidir genericamente qual dos dois catalisadores deve ser
utilizado, ficando a decisdo para ser analisada caso a caso (BOOCOCK et al., 1998;
NOUREDDINI et al, 1997).

A catalise heterogénea tem despertado grande interesse nos setores produtivo e
académico-cientifico. Diversos exemplos de reacOes de esterificacdo e transesterificacdo

envolvendo o uso de catalisadores poliméricos tém sido descritos na literatura. Em geral, séo
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utilizados polimeros reticulados funcionalizados, principalmente aqueles contendo grupos
sulfonicos, como é o caso das resinas de poliestireno-divinilbenzeno sulfonadas, macro-
reticuladas e gelulares (PS-DVB-SO3H) (SOLDI et al., 2008).

Ainda existem os catalisadores enzimaticos, como lipase e lipase imobilizada, que vém
se apresentando como uma alternativa promissora, entre as propostas na literatura para a
obtencdo de ésteres com altos rendimentos. Porém, o alto custo destes catalisadores, aliado a
sua rapida desativacdo na presenca de alcoois, tem inviabilizado seu uso comercial (VIERA,
2005).

Seja qual for a rota escolhida, a transesterificacdo de 6leos vegetais corresponde a uma
reacdo reversivel, e, portanto, o rendimento da reacdo dependera do deslocamento do equilibrio
quimico em favor dos ésteres, atraves da otimizacdo de fatores, tais como temperatura de
reacdo, concentracdo de catalisador, bem como 0 excesso estequiométrico do agente de
transesterificagdo (RAMOS et al., 2003).

Apos a reacdo é necessario efetuar a purificacdo do biodiesel que consiste basicamente
de trés etapas: decantacdo, lavagem e secagem. No processo de lavagem sdo retiradas
impurezas presentes no meio como o catalisador, o excesso do alcool utilizado na reacdo, a
glicerina livre residual, sais de acidos graxos, tri, di e monoglicerideos, de forma a atender as
especificacbes regulamentadas pela Agéncia Nacional de Petr6leo, Gas Natural e de
Biocombustiveis, ANP, através da Resolucdo ANP n° 7, de 2008 (COSTA, 2009).

Embora seja relativamente simples, a transesterificacdo é uma rota de producdo que
apresenta certas desvantagens e ainda requer importantes estudos sobre seu mecanismo
reacional. Como desvantagens, podemos citar o elevado preco da matéria-prima oleaginosa,
gue tem gerado inumeros estudos sobre matérias-primas alternativas, e a exigéncia sobre a
qualidade desta, que pode dificultar o processo de transesterificacdo basica, o mais utilizado
industrialmente, caso possua elevado teor de acidos graxos livres e agua. (MARCHETTI et al.,
2007; KUSDIANA, SAKA, 2001). Quanto ao mecanismo reacional, notamos que o
comportamento de fase exibido por este ainda ndo é bem conhecido, assim como sdo poucos 0s

estudos na literatura que abordam a cinética das reacdes de transesterificacao.
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3.4 Parametros que Influenciam a Reacéo de Transesterificacédo

Embora seja reversivel, o equilibrio, na reacdo de transesterificacdo, geralmente tende a
favorecer a formacdo do éster. Esta reacdo acontece essencialmente por mistura de reagentes,
porém o deslocamento do equilibrio da reacdo de transesterificacdo ou a sua velocidade podem
ser influenciados por uma série de aspectos, que podem atuar isoladamente ou em conjunto
(MA et al., 1999), sendo eles:

a) Razdo molar de alcool e 6leo;
b) Catalisador;

c) Pureza dos reagentes;

d) Temperatura de reacao;

e) Natureza do alcool;

f) Intensidade de agitacéo; e

g) Uso de co-solventes organicos.

3.4.1 Razao Molar

A razdo molar é uma das mais importantes varidveis que afetam o rendimento da
reacdo. A razdo estequiométrica requer trés mols de alcool para cada mol de triglicerideo,
produzindo um mol de glicerol e trés mols de ester. No entanto, estudos mostram que por ser
reversivel, a reacdo necessita de um excesso de alcool ou a retirada de glicerol, para que esta
ocorra preferencialmente no sentido da formacao dos produtos (BARNWAL e SHARMA, 2004
apud COSTA, 2009), garantindo maior conversdo (SCHUCHARDT et al, 1995). Como a
retirada de glicerol é uma operacdo de certa complexidade, na pratica, utiliza-se excesso de

alcool para deslocar o equilibrio no sentido de formacao dos produtos.

Segundo a literatura, o efeito da razdo molar também estd associado ao tipo de
catalisador utilizado. ReacBes de transesterificagdo metilica catalisadas por bases requerem
razGes molares de &lcool e 6leo que variam entre 3,3:1 a 6:1, enquanto que em reacdes
catalisadas por acidos, a razdo molar pode chegar a valores como 30:1 (FREEDMAN et al.,
1984). Utilizando na transesterificacao trés tipos diferentes de 6leo vegetal, girassol, amendoim

e coco, FREEDMAN et al, (1984) observou que a conversdo esta relacionada com a razédo
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molar de alcool reagindo com 6leo, independente do tipo de 6leo. A razdo molar mais utilizada

na industria € de 6 mol de alcool para um mol de triglicerideo (MA e HANNA 1999).

Se a razdo molar for acima de 6:1, hd um aumento significativo da dificuldade de
separacdo do glicerol (ENCIMAR et al, 2005), pois aumenta a solubilidade deste no meio
reacional. Com o glicerol em solucdo, o equilibrio € deslocado no sentido de consumo dos

produtos, e a conversdo da reacdo diminui (MEHER et al, 2006).

3.4.2 Catalisador

Dentre os varios tipos de catalisadores estudados para a reacdo de transesterificacdo, 0s
mais tradicionais sdo as bases e os acidos, sendo os principais exemplos os hidroxidos e
alcoxidos de metais alcalinos e os acidos sulfurico, fosférico, cloridrico e organossulfénicos
(SUAREZ et al., 2007).

A catalise basica apresenta problemas operacionais quando o dleo vegetal apresenta
altos teores de acido graxo livre, pois sdo formados sabdes que, além de consumirem parte do
catalisador durante sua formacdo, acabam gerando emulsdes persistentes e dificultando a
separacgdo dos produtos (ésteres e glicerina) no final da reacdo. O mesmo ocorre quando existe
quantidade consideravel de dgua no meio reacional, pois, como discutido anteriormente, este
contaminante leva a formacdo de &cidos graxos pela hidrolise dos ésteres presentes (SUAREZ
et al., 2007).

No entanto, os catalisadores basicos tradicionais sdo largamente utilizados na industria
para a producdo de biodiesel, pois, além da reacdo de transesterificagdo ocorrer mais
rapidamente (COSTA NETO et al., 2000), estes catalisadores sdo menos corrosivos quando
comparados aos catalisadores &cidos. Sdo também eliminados com mais facilidade do meio
reacional, por neutralizacdo com &cidos organicos, gerando sais insoliveis (SCHUCHARDT et
al., 1998).

Os compostos mais usados como catalisadores basicos sdo os alcdxidos e os hidréxidos.
Os alcoxidos de metais alcalinos s@o catalisadores mais efetivos, porém a baixa sensibilidade a
umidade e o menor custo dos hidréxidos correspondentes fazem destes os preferidos em
transesterificacdo em larga escala (SCHUCHARDT et al., 1998), sendo o hidréxido de sédio e

0 de potassio 0s mais utilizados. O NaOH tem menor custo que o KOH, mas gera sais solUveis
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em agua, quando neutralizado com acido. J4 o KOH gera sais insoluveis, reduzindo o consumo
total de &gua no processo, uma vez que esta poderd ser recirculada e reutilizada. Quando a
neutralizacdo é feita com &cido fosforico, o seu precipitado pode ser uma pequena fonte de
receita, ao ser vendido como fertilizante. Em geral, a quantidade de catalisador utilizada néo
ultrapassa 1% p de triglicerideo e deve ser a minima possivel. Nos trabalhos de DOELL et al
(2008), NOUREDDINI e ZHU (1997) e KUMAR et al (2011) foram utilizados,
respectivamente, 0,05%, 0,20% e 0,25% de catalisador, em massa de éleo.

A catalise acida é eficiente para 6leos que possuem teor de &cido graxo livre superior a
1%, como € o caso dos 6leos de frituras, os quais ndo podem ser transformados em biodiesel
por catalise alcalina, visto que os acidos graxos livres reagem com o catalisador, produzindo
sabdes que inibem a separacdo do éster da glicerina na lavagem com &gua (CANAKCI e
GERPEN, 2001).

As reacgdes catalisadas por &cido, apesar de apresentarem bons rendimentos, tém sido
abandonadas, pois sdo muito lentas e requerem temperaturas acima de 100°C e tempos maiores
do que trés horas. Além disso, na producdo industrial os catalisadores acidos sdo evitados, pois

corroem os equipamentos (COSTA, 2009).

Como uma alternativa aos catalisadores béasicos e &cidos tradicionais, novas classes
foram propostas nas Ultimas décadas, tais como enzimas, bases orgéanicas, complexos
metalicos, aluminossilicatos e Oxidos metalicos. Estes estudos visam a otimizacdo dos
processos industriais de alcéolise de triglicerideos, para melhorar a atividade e diminuir a
sensibilidade das espécies ativas a presenca de &cidos graxos livres e agua, facilitando a
separacdo dos produtos no final da reacdo e possibilitando a recuperacéo e reutilizacdo desses
catalisadores (SUAREZ et al., 2007).

Catalisadores enzimaticos, como as lipases, tornam a remogdo de glicerol mais facil e
conseguem converter em ésteres alquilicos os acidos graxos livres que estiverem, juntamente
com a agua, presentes nas matérias-primas. Porém, processos catalisados por enzimas ainda séo

significativamente mais caros (COSTA, 2009).

H& ainda os processos que ocorrem em condi¢Oes supercriticas, eliminando a
necessidade de catalisador e aumentando a taxa de reacdo. Porém sdo processos com altissimos
custos de producéo. (SOTOFT et al, 2010)
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3.4.3 Pureza dos Reagentes

Na transesterificacdo via catélise alcalina, tanto o 6leo como o alcool devem ser anidros
(WRIGHT et al, 1944 apud COSTA, 2009), pois a &gua reage com o meio, fazendo com que
ocorram reacdes de saponificacdo, reduzindo a conversdo em ésteres pelo consumo de
catalisador e dificultando a separacdo do glicerol. O recomendado é o Gleo ter grau de acidez
menor que 1% e no maximo 0,5% de acido graxo livre em massa de 6leo (FREEDMAN, 1984;
BRADSHAW e MEULY, 1942 apud COSTA, 2009 e FEUGE e GROSS, 1949 apud COSTA,
2009).

Além de aumentar a viscosidade do produto final, outros componentes presentes no
oleo, tais como fosfolipideos, esterdis e, principalmente, agua e acidos graxos livres, afetam
consideravelmente o rendimento da reacdo. Na reacdo de transesterificacdo do dleo cru, a
conversao é proxima a 67 a 81%, e na do 6leo refinado é de 95 a 98% (FREEDMAN, 1984).

3.4.4 Temperatura de Reacédo

A temperatura € uma das varidveis que mais influencia a velocidade e o rendimento da
reacdo de transesterificacdo. Normalmente a reacdo € conduzida a baixas temperaturas, em
torno de 40 a 70°C, tendo como limite superior a temperatura do ponto de ebulicdo do alcool
utilizado a pressao atmosférica. Contudo, um aumento na temperatura de reacao, especialmente
para a temperatura supercritica do alcool, traz uma influencia favoravel na conversdo dos
ésteres (KUSDIANA e SAKA, 2001). A temperatura a ser utilizada na transesterificagdo

também varia com o tipo de 6leo vegetal em questdo (MEHER, 2006).

3.4.5 Natureza do Alcool

E importante salientar que, apenas os alcodis simples, tais como, metanol, etanol,
propanol, butanol e alcool amilico, devem ser utilizados na transesterificacdo. Dentre esses, 0
metanol e o etanol sdo os mais utilizados. A utilizacdo de metanol na transesterificacdo e,
geralmente, preferida por razdes econémicas e técnicas. De fato, o metanol tem um custo

menor que o etanol anidro e possui uma cadeia mais curta e uma maior polaridade. Esta ultima
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propriedade torna mais facil a separagédo entre o éster e a glicerina (MACEDO e MACEDO,
2004).

Na transesterificacdo com etanol, ha a formacao de uma emulséo estdvel (MEHER et al,
2006). Metanol e etanol ndo sdo misciveis com 0Oleo a temperatura ambiente. Tal fato faz com
que a mistura reacional tenha que ser agitada mecanicamente, para que a transferéncia de massa
necessaria a reacdo seja conseguida. No caso da metandlise, a emulsdo logo se separa,
formando uma camada inferior rica em glicerol e uma camada superior rica em ésteres
metilicos. Ja na etandlise, o fato do etanol possuir um grupo apolar maior que o do metanol
pode explicar a maior estabilidade dessa emulsdo, que ndo se quebra facilmente e torna mais
dificil a separacdo e purificacdo do éster. Entretanto, se a concentracdo de diglicerideos e
monoglicerideos for muito baixa na etandlise, a emulsdo torna-se instavel; dai a necessidade da
reacdo ser a mais completa possivel, para que seja reduzida ao méaximo a concentracdo desses
intermediarios. (MEHER, 2006)

Contudo, a utilizagdo de etanol pode ser atrativa do ponto de vista ambiental, uma vez
que este alcool pode ser produzido a partir de uma fonte renovéavel e, ao contrario do metanol,

ndo levanta tantas preocupac6es relacionadas com a toxicidade.

Vale salientar que, no Brasil, atualmente, uma vantagem da rota etilica é a oferta desse
alcool de forma disseminada em todo territdrio nacional. Assim, os custos diferenciais de
fretes, entre o abastecimento de etanol e o abastecimento de metanol, em certas situacoes,
podem influenciar numa decisdo. De fato, o uso do etanol é vantajoso ambientalmente em
relacdo ao uso do metanol, quando este alcool é obtido a partir do petréleo. No entanto, é
importante lembrar que o metanol tambem pode ser produzido a partir de biomassa, atraves de
sua gaseificacdo. (ALBUQUERQUE, 2006).

No presente trabalho, considerou-se a transesterificagdo utilizando-se metanol. A Erro!
Fonte de referéncia ndo encontrada. resume algumas vantagens e desvantagens na utilizacdo de

cada um desses alcodis.
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Tabela 3.4 - Vantagens e desvantagens do uso do metanol e etanol na transesterificagdo. Fonte:
(RIBEIRO, 2010)

Metanol
Vantagens Desvantagens
e O consumo no processo de
transesterificacdo é cerca de 45 % menor
que o de etanol anidro;
e Preco menor,
e Mais reativo;

e Para uma mesma taxa de conversao, .
e Bastante toxico;

utiliza menos da metade do tempo do L o . .
e Maior risco de incéndio (mais volatil e
etanol; o
chama invisivel);
e Considerando a mesma producdo de ) ]
e Apesar de poder ser produzido a paritr de
biodiesel, o consumo de vapor da rota ) o
biomassa é tradicionalmente um produto
metilica é 20% do da rota etilica e o o
) ) fossil.
consumo de energia elétrica é menos da

metade;
e Para uma mesma produtividade e
qualidade, o volume dos equipamentos da
rota metilica é cerca de 25% do da rota
etilica;
Etanol
Vantagens Desvantagens

e Produgéo ja consolidada; o
o ] ) ) e Seus ésteres possuem maior afinidade a
e Biodiesel produzido tem maior indice de o .
] o glicerina, dificultando a separacao;
cetano e maior lubricidade que o do ) )
e Maiores gastos energéticos e com
metanol; ) ) )
. 3 equipamentos, devido a azeotropia
e Gera maior ocupacao e renda no campo; ) o
guando misturado a agua;
e Menos tdxico que o metanol;
e Os custos de producdo podem ser até
e Menor risco de incéndios, em relagdo ao . o .
100% maiores que o biodiesel metilico.
metanol.
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3.4.6 Intensidade de Agitacéo

Um fator importante no processo de transesterificagdo é o grau de mistura entre o alcool
e os triglicerideos. Estas duas fases ndo sdo misciveis e formam duas camadas liquidas
sobrepostas, quando introduzidas em um reator. Uma agitacdo mecanica é normalmente
aplicada para aumentar o contato entre os reagentes, resultando em um aumento na taxa de
transferéncia de massa. Porém variagGes na intensidade de agitacao alteram a cinética da reacao

de transesterificacdo.

Apesar do uso de agitacdo mecanica, ultrassom e outros tipos de recursos para ampliar a
taxa de transferéncia de massa terem sido abordados em estudos da cinética da reacdo, o efeito
da intensidade da agitacdo na cinética de transesterificacdo ainda ndo estd completamente
identificado. Uma compreensdo maior deste serd uma valiosa ferramenta para projeto e scale
up de processo. (NOUREDDINI E ZHU, 1997). A principio, tem-se concluido que a agitacdo
sO € significativa num primeiro momento da reacdo, ndo sendo mais necessaria apos certo
tempo (MEHER, 2006).

3.4.7 Uso de Co-solventes Orgéanicos

Um dos principais problemas existentes na reacdo de transesterificacdo é a baixa
miscibilidade dos reagentes. Os 6leos e os alcodis que sdo utilizados para a producdo de
biodiesel formam uma mistura ndo homogénea, devido & diferenca de polaridade de suas
estruturas quimicas. Assim, € formada uma dispersdo de 6leo em metanol, na qual a
probabilidade e a taxa de colisdo entre as moléculas de glicerideo e o ion metoxido (formado
pela reagdo do metanol com o catalisador alcalino, NaOH ou KOH) s&o menores que as
desejadas. Tal fato € responséavel por longos tempos de reacdo e altos custos de producdo e de
capital. (CAGLAR, 2007)

A introducdo de um co-solvente, possibilitando a ocorréncia da reacdo em uma Unica
fase, é utilizada para aumentar a transferéncia de massa entre 0s reagentes em um processo
continuo de transesterificacdo, assim como o uso de ultrassom de baixa frequéncia, membranas

como meio reacional e microondas. BOOCOCK et al (1998) propuseram um modelo no qual a
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introducao de um co-solvente ciclico no meio reacional aumentava a miscibilidade entre o 6leo

e 0 alcool, tornando 0 meio homogéneo.

Os co-solventes utilizados devem ter ponto de ebulicdo préximo ao do solvente da
reagdo (BOOCOCK et al, 1996). Neste trabalho, o co-solvente analisado sera o
tetrahidrofurano, THF. Este composto tem ponto de ebuli¢do igual a 67°C a 1 atm, sendo,
portanto, bem préximo ao do metanol (Te, = 65°C), possibilitando que ambos sejam reciclados
apos a reacdo em uma mesma etapa do processo. Além disso, o THF ndo é toxico, é pouco
reativo e pode ser obtido a partir de biomassa. Sua producdo mais usual envolve a ciclizagéo de
pentoses para produzir inicialmente o furfural. Este é descarbonilado e o furano resultante é
hidrogenado, produzindo THF (BOOCOCK et al, 1996).

CAGLAR (2007), em seu trabalho utilizando 6leo de colza, metanol, KOH e THF com
99,7% de pureza, investigou algumas variaveis reacionais, como tempo de reacdo e razao
volumeétrica de 6leo e THF. Ele concluiu que com a razdo de 6éleo e THF de 1:0,5, para uma
reacdo de transesterificacdo sem agitacdo, realizada a 23°C e 1 atm, € capaz de se obter uma
conversdo massica de 99,89% em biodiesel, em apenas 10 min. Com este tempo de reacdo bem
menor que 0 dos processos convencionais e com a reacao ocorrendo em uma unica fase, pode-

se, em principio, reduzir os custos de operac¢do e de capitais fixos do processo.

KUMAR et al (2011) estudaram a cinética de transesterificacdo de dois 6leos nédo
cosmetiveis, o0 de jatropha e o de mahua, usando metanol, THF e 1% p de KOH como
catalisador. A razdo molar de metanol/6leo e volumétrica de THF/metanol utilizadas foram,
respectivamente, de 6:1 e 1,25:1, respectivamente. As cinéticas foram modeladas como uma
reacao de etapa Unica, sendo de primeira ordem em relagdo a concentracédo de triglicerideo e de
segunda ordem em relacdo a do alcool. A quantidade de acidos graxos livres presentes nos

6leos foi reduzida para menos de 1%.

A presenca do co-solvente, THF, aumentou a taxa de reacdo da transesterificagdo do
6leo de mahua de 0,08 para 1,17 L2 molZmin?, a 28°C, e de 0,43 para 3,18 L%mol%.min?, a
45°C. J& para o 0leo de jatropha, 0 aumento da taxa de transesterifica¢do foi de 0,50 para 2,76
L2 mol™.min, a 28°C, e de 1,26 para 4,56 L2.mol.min, a 45°C.

Esse estudo também mostrou que a cinética de transesterificacdo € altamente
dependente do tipo de 6leo usado — tanto de sua composicdo de &cidos graxos, como da

guantidade relativa de tri, di e monoglicerideos presentes, da natureza e da quantidade do
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catalisador utilizado, da temperatura de reacdo, do grau de mistura e do co-solvente. Este
ultimo teve pouca influéncia sobre a transesterificagdo do 6leo de jatropha; logo, seu uso ndo
seria adequado para esse 6leo, ndo compensando, provavelmente, os custos envolvidos com a
separacdo de grandes quantidades de THF da mistura reacional. Porém, para o 6leo de mahua, a

conversao da reacdo sofre grande influéncia com a presenca do THF, principalmente, a 28°C.

Tabela 3.5 — Influéncia do THF na taxa de transesterificacdao dos 6leos de Mahua e Jatropha a 28 e

45°C. Fonte: KUMAR et al (2011)

Temperatura reacional

Aumento da taxa reacional com THF

(°C)
Mahua 28 14,6
Mahua 45 7,5
Jatropha 28 55
Jatropha 45 3,6

O estudo ainda mostra a variacdo na taxa de transesterificacdo usando THF junto a
diferentes tipos de 6leo. Podemos observar, na Tabela 3.6, que as taxas com maiores ganhos
foram as da transesterificacdo dos 6leos de soja e canola, respectivamente.

Tabela 3.6 — Influéncia do THF na taxa de transesterificacao de diferentes tipos de 6leos. Fonte:

KUMAR et al (2011)

Razao entre as taxas

Temperatura Modelo cinético Oleo
(kTHF/kTHF—free) .
reacional (°C) usado vegetal
K1 ko ks
1084 632 574 50 Trés etapas Soja
120 - - 20 Etapa Unica Canola
14,6 - - 28 Etapa unica Mahua
7,5 - - 45 Etapa Unica Mahua
5,5 - - 28 Etapa Unica Jatropha

3,6 - - 45 Etapa Unica Jatropha
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DOELL et al (2008) estudaram os parametros cinéticos da transmetilacdo do 6leo de
soja em quatro temperaturas diferentes do intervalo de 23 a 50°C. A adicdo de THF e uma alta
razdo molar de metanol e O6leo (27:1) foram usadas, para garantir um meio reacional
homogéneo, e a concentracdo do catalisador utilizado, metdxido de sodio foi de apenas
0,05%p, em base de 6leo, sendo 50 vezes menor em mol . L™ que as concentragdes utilizadas
em outros estudos. O modelo cinético utilizado considerou, nas trés etapas reacionais, apenas as
reacOes diretas. A 23°C, as taxas de velocidade de conversdo dos tri, di e monoglicerideos
foram, respectivamente, 6,3, 15,3 e 13,0 L. mol™. min™. Esses valores, a 50°C, aumentaram
para 54,2, 136 e 139L. mol™. min™, respectivamente. As energias de ativacdo das trés reacdes

foram consideradas iguais a 63 kJ . mol™.

3.5 Estudos sobre Mecanismo, Cinética e Comportamento de Fases da Transesterificacdo

3.5.1 Mecanismo Reacional da Transesterificacéo

O mecanismo de transesterificacdo ocorre em trés passos, conforme descrito na Figura
3.2. O primeiro passo envolve o ataque nucleofilico do ion alcdxido ao carbono da carbonila da
molécula do triglicerideo, resultando na formacdo de um intermediério tetraédrico. No segundo
passo, a reacdo deste intermediario com o alcool produz mais um ion alcoxido. E, finalmente,
no ultimo passo ocorre o rearranjo do intermediario tetraédrico, dando origem a uma molécula

de éster e a molécula de um diglicerideo.

O mesmo mecanismo descrito abaixo para o triglicerideo repete-se com o diglicerideo,
levando a formagdo de um éster e um monoglicerideo, e com este ultimo, levando a formacéo

de um éster e de uma molécula de glicerol, regenerando, ainda, o catalisador.
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Figura 3.2 - Mecanismo de transesterificacao basica. Fonte: Schuchardt (1998)

3.5.2 Cinética da Transesterificacdo e Comportamento de Fases na Mistura Reacional

Ao examinar a curva da composi¢cdo da mistura reacional de uma transesterificacdo de
6leo de soja com metanol, a 50°C, NOUREDDINI e ZHU (1997) identificaram uma curva
sigmoidal para a producdo de ésteres metilicos e glicerol. Esta indica um comportamento tipico
de reacOes autocataliticas ou reagBes que exibem mudangas de mecanismo. Como a reacdo de
transesterificacdo de triglicerideos ndo é conhecida como uma reacdo auto-catalitica, a segunda
possibilidade foi tomada como hipdtese nesse trabalho. A curva sigmoidal indica que a reacgao é
lenta no inicio, sendo seguida de um repentino aumento de sua velocidade e, finalmente, exibe

uma taxa menor quando se aproxima do equilibrio, como indica a Figura 3.3.



25

2.5
3 2 . .
[=} -
= -
: -
T L5 -
_g -
E -
s '
E - - L] -
g 05 - =
'I"-_.-‘
. . i
0 P =
0 20 40 6l 30 1

Time {min}

Figura 3.3 — Composi¢do da mistura reacional da transesterificagao do dleo de soja, a 50°C e Ng. =

6200. Fonte: NOUREDDINI e ZHU (1997).

Pela hipotese sugerida, teriamos inicialmente uma etapa controlada pela transferéncia de
massa (lenta), seguida por uma etapa controlada pela cinética (rapida), seguida pelo equilibrio,

etapa em cujo inicio ja se observa uma desaceleracdo da reagéo.

Na reacdo de transesterificacdo, os reagentes formam, inicialmente, um sistema de duas
fases liquidas. A reacdo é controlada por transferéncia de massa e, se esta for pequena entre as
fases, o resultado é uma taxa de reacdo baixa; dai a importancia da agitacdo nesta etapa. A
medida que os ésteres metilicos s@o formados, o sistema vai se tornando unifasico, ja que eles
funcionam como um solvente mutuo entre as fases. Uma vez estabelecida uma unica fase, a
influéncia da agitagdo sobre a reacdo torna-se insignificante, passando a predominar a

influéncia da temperatura sobre esta — etapa cineticamente controlada.

Uma temperatura inicial mais elevada também pode reduzir o efeito inicial de
transferéncia de massa lenta, uma vez que as duas primeiras etapas possuem, na reacdo direta,
maior energia de ativacdo. Tal fato favorece o deslocamento do equilibrio para a formacéo de
produtos. NOUREDDINI e ZHU (1997) relataram nesse mesmo trabalho que a regido
controlada pela transferéncia de massa na reacdo diminui de 55 para 20 min, quando a

temperatura reacional é elevada de 30 para 60°C, a Ng igual a 3100. E, se combinarmos os
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dois fatores, ou seja, quando a reacdo € realizada a 70°C e Ng. igual a 12400, o tempo de

predominio da regido controlada por transferéncia de massa € irrisorio.

Esses estudos de NOUREDDINI e ZHU (1997) tém grande relevancia. Além de relatar
a composicdo da mistura reacional, eles determinaram os parametros cinéticos apresentados na
Tabela 3.7.

Tabela 3.7 — Dados de transesterificagdo do dleo de soja. Fonte: NOUREDDINI e ZHU (1997)

Reacdo Energia de ativacao Fator |
(kcal/kgmol) pré-exponencial

TG =2 DG 13145 3,93 .10

DG =>TG 9932 5,78 .10°
DG 2> MG 19860 5,91.10%
MG = DG 14639 9,89 .10°
MG 2> GL 6421 5,36.10°
GL-> MG 9588 2,15.10*

Os estudos realizados sobre a adi¢cdo de um co-solvente na mistura reacional tém como
objetivo obter um sistema unifasico mais rapidamente, ou evitar o uso de altas temperaturas e
altos niveis de agitacdo durante o processo. Neste caso, sdo necessarios estudos que comparem

viabilidade técnica e econémica de cada abordagem.

Um importante trabalho que também ilustra esse comportamento de fases é o de ZHOU
e BOOCOCK (2006). Neste, um corante polar comestivel de cor vermelha foi utilizado para a
observagdo o comportamento de fases na metanolise, etanolise e butanolise. O experimento
mostrou que, nas rea¢fes de metandlise e etanolise, as duas fases iniciais — alcool e 6leo — apos
certo tempo, transformam-se em uma emulsdo e, finalmente, a mistura volta a exibir duas fases:
uma rica em glicerol e, a outra, em biodiesel. Apesar de a etandlise levar menos tempo para
formar a emulsdo, esta se mostra mais estavel e dificulta a separacéo da fase rica em glicerol. Ja
a butandlise, ocorre em uma Unica fase ao longo de toda a reagdo. Assim, vemos que a natureza
do &lcool interfere no comportamento das fases na transesterificagdo. Também podemos
concluir, com base na separacdo da fase rica em glicerol ao final da reacdo, que este ndo atua

como agente inibidor da reacéo.
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FREEDMAN et al (1986) compararam duas reacOes de transesterificacdo do 6leo de
soja: uma butanolise, catalisada por butdxido de sodio, a 30°C; e uma metanolise catalisada por
metdxido de sodio, a 40°C. A primeira reacdo seguiu uma cinética de segunda ordem e, em
torno de 15 a 20 s, ja tinha atingido uma conversdo de 50%. Ja a segunda reacdo, além de ser
muito mais lenta, tendo atingido 55% de conversdo apenas apés 10 min, desviou-se
significativamente do modelo cinético de segunda ordem. Em particular houve um surgimento
de ésteres metilicos sem as magnitudes esperadas de aumento ou decréscimo nas concentracdes
dos intermediarios, mono e diglicerideos. Esses autores propuseram, entdo, um mecanismo
envolvendo reacdo paralela ou de derivacdo (“shunt”), no qual algumas moléculas de
triglicerideos seriam atacadas por trés ions metdxidos simultaneamente. Esse modelo se ajustou
de forma bem melhor aos dados experimentais disponiveis. Porém, para BOOCOCK et al
(1996), esse mecanismo € altamente improvavel, ndo havendo razdo plausivel para que trés
ions metoxidos ajam em conjunto. Conclui-se, entdo, que o mecanismo de reacdo de

transesterificacdo de triglicerideos necessita de estudos adicionais.

BOOCOCK et al (1996) em seu trabalho também discutiu aspectos de grande relevancia
sobre o comportamento da transesterificacdo de triglicerideos, inclusive sobre o trabalho
anteriormente relatado. Eles destacaram trés importantes caracteristicas, relacionadas aqueles
dados cinéticos: ha um intervalo (“lag-time”) significativo de 3 a 4 min, antes do aparecimento
de ésteres metilicos; a velocidade da metanolise é de 12 a 16 vezes menor que a da butanolise,
mesmo desconsiderando-se o intervalo inicial; e, embora ndo mencionado anteriormente,
ambas as reacOes tornam-se muito lenta a cerca de 70% de conversdo — isto ocorreu, na

metanolise, apds 20 min.

A explicagdo das duas primeiras anomalias reside na natureza fisica da mistura
reacional inicial. Enquanto o sistema 06leo de soja - butanol é completamente miscivel, o
sistema 0leo de soja e metanol exibe duas fases distintas e a solubilidade do metanol no 6leo é
muito baixa. Como o catalisador se encontra na fase rica em metanol, a reacdo é limitada pela
concentracdo de 6leo nesta fase (BOOCOCK et al, 1996).

A terceira anomalia pode ser explicada atraves da formacgéo dos intermediérios, mono e
diglicerideos, sem utilizar a teoria da reacdo paralela ou de derivacdo. Esses intermediarios
contém dois ou um grupo hidroxila, respectivamente, e, portanto, possuem uma maior afinidade
com a fase rica em metanol do que com a fase rica em 6leo. Uma vez formados na fase rica em

metanol, eles continuam a reagir nesta fase, sem se transferirem de volta para a fase o6leo,
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aumentando a concentracdo de reagentes na fase que possui o catalisador. Porém essa
concentra¢do, mesmo na mistura vigorosamente agitada, ndo atinge a maxima predita por uma
cinética de segunda ordem (BOOCOCK et al, 1996).

3.6 Utilizacdo de Simuladores de Processos no Estudo da Transesterificacdo para

Producéo de Biodiesel

Segundo MA e HANNA (1999), para que o preco do biodiesel seja competitivo, sdo
necessarios estudos aprofundados para adaptacdo das diferentes matérias-primas (6leos
vegetais, 6leos residuais de fritura, etc.) aos processos continuos de transesterificacdo. Também

€ necessaria que seja realizada a recuperacdo do glicerol com alta pureza.

O grau de complexidade dos diversos equipamentos e correntes de escoamento
envolvidos requer o uso de programas computacionais para a solucdo de balangcos de massa e
energia de plantas industriais. Os simuladores de processo comerciais sdo usados com
freqUéncia na inddstria de processamento de petréleo e gas natural, contribuindo para a
otimizacdo das unidades de processamento reais (OLIVEIRA et al., 1999 ).

A andlise de um processo quimico nas mais diversas formas envolve a representagdo
matematica dos fenémenos fisicos e quimicos que constituem o processo real. Neste sentido, 0s
simuladores comerciais constituem-se em importante ferramenta para o engenheiro quimico de
processo e de projeto. Atualmente, por serem dotados de alta capacidade de célculo, interface
gréfica, extenso banco de dados e custo relativamente baixo, os programas de simulacdo séo
amplamente difundidos para analise, projeto, otimizacgéo, controle e treinamento de operadores
nos processos ou nas plantas quimicas (SANTANA, 2008). Com os simuladores, € possivel
construir-se plantas virtuais para a realizacdo de diversos estudos sobre processos e

equipamentos, economizando-se de forma expressiva tempo e capital.

No trabalho de SANTANA (2008), foi utilizado o simulador Aspen/ HYSYS para
avaliar o desempenho das etapas de transesterificacdo e separacdo na producdo de biodiesel a
partir do Oleo vegetal de quatro matérias-primas diferentes: soja, mamona, dendé e pinhdo
manso. Esse trabalho utilizou dados cinéticos nas reacBes de transesterificacdo de
NOUREDDINI e ZHOU (1997). Além disso, realizou um levantamento de dados

termodinamicos existentes para o equilibrio liquido-liquido dos componentes presentes no
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processo de producdo do biodiesel. A partir dos dados resultantes da simulacéo, foram obtidos
os custos de producdo do biodiesel oriundo de cada matéria-prima em estudo. A simulacdo
proposta por SANTANA (2008) se mostrou mais simples do que as encontradas em outros
trabalhos (ZHANG et al, 2003; WEST et al, 2008; HAAS et al, 2006), quanto a escolha dos
equipamentos para as etapas de separacao e purificacdo do biodiesel e tdo eficiente quanto as
demais. Tal simulacdo néo utiliza torres de destilacdo, substituindo estas por separadores tipo
flash, o que torna menor o custo do processo com equipamentos.

Assim como no trabalho de SANTANA (2008), o simulador de processos utilizado
neste trabalho foi o Aspen/HYSYS 2006. Ele é utilizado em diversas empresas — nacionais e
estrangeiras — e em muitas universidades -, tanto para atividade de analise, quanto para a de

projeto. Dentre suas caracteristicas, podem ser destacadas:

e Amplo funcionamento em ambiente Windows;

e Servico DDE (Dynamic Data Exchange) para transferéncia dindmica de dados
entre programas, como, por exemplo, o Matlab;

e Operacdo modular;

e Algoritmo de solucdo nao sequencial.

Embora o simulador ndo apresente em seu banco de dados moléculas mais complexas,
como as de tri, di e monoglicerideos, estas podem ser criadas e suas propriedades fisicas podem
ser calculadas pelo simulador, através do método de contribuicdo de grupos UNIFAC, ou
simplesmente ter seus valores obtidos de trabalhos experimentais na literatura introduzidos,
como foi feito neste trabalho. A vantagem desta segunda opcéo € evitar grandes desvios, uma
vez que o Aspen/HYSYS tende a superestimar tais propriedades (APOSTOLAKOU et al,
2009).

3.7 Avaliacédo Econdmica da Producéo de Biodiesel

3.7.1 Introducéo

O desempenho econdmico previsto para um processo pode ser medido através de
critérios expressos por funcdes do tipo lucro ou custo. Existem diversos critérios de avaliagdo

econdmica descritos na literatura especializada e praticados nas empresas, e que sdo utilizados
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diferentemente de acordo com as circunstancias (TURTON et al, 2003). Dentre 0s mais
conhecidos estdo:

*Medida de Retorno sobre o Investimento (RSI);

*Medida de Periodo de Retorno (Payback Period ); e

*Medida do Lucro do Empreendimento (Venture Profit ) (PERLINGEIRO, 2005).

No presente trabalho o critério utilizado foi o Venture Profit ou Lucro do
Empreendimento, LE. Trata-se de um lucro relativo que estima a vantagem de investir no
processo industrial, sujeito a um risco comercial, em detrimento de outro investimento que
oferece uma taxa de retorno garantida i [($/a)/$ investido], com risco zero (PERLINGEIRO,
2005). Este critério foi escolhido por apresentar, de forma explicita, variaveis facilmente
obtidas a partir de resultados de dimensionamento e simulagdo de processos, como: receita,

custo com matérias-primas, custo com utilidades e com equipamentos.

3.7.2 Definigéo da Funcgéo Lucro do Empreendimento

A seguir, encontra-se descrito 0 modo como PERLINGEIRO (2005) define a fungéo
Lucro do Empreendimento, considerando suas simplificacGes e estimativas de imposto de
renda, taxa de depreciacdo e tempo de vida da planta. Tal descricdo se faz necessaria para
determinar os fatores a, b e ¢, os quais precedem, respectivamente, as parcelas relacionadas a
receita, aos custos com matéria-prima, reagentes e utilidades e aos custos de equipamentos da

funcgéo Lucro do Empreendimento, em US$/a, utilizada neste trabalho como fungéo objetivo.

A primeira avaliacdo do potencial econdmico do processo é feita através da margem

bruta, MB, dada pela diferenca entre a receita e o custo da matéria-prima.
MB =R - Cpp $/a

(Eq.2)
Sendo MB > 0, o projeto pode prosseguir com o seu dimensionamento e a inclusdo dos demais
custos que, somados, resultam no custo total, Ci. A diferenca entre a receita (R) e o custo total

(Ctot) € 0 Lucro Bruto.

LB=R- Ctot $/a
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(Eq.3)
O lucro bruto néo avalia definitivamente o desempenho do empreendimento, pois néo

contabiliza a depreciacdo, D $/a
D=¢e. lg $/a

(Eq.4)
Onde, e [($/a)/$ investido] € a taxa de depreciacdo e lqiy € 0 investimento direto. Quando a

deducdo é feita, tem-se o lucro liquido antes do imposto de renda (LA $/a).

LA=LB-D $/a

(Eq.5)
A deducdo do imposto de renda (IR $/a) corresponde a uma taxa anual de imposto de renda, t
[($/a)/$ investido], aplicada sobre o lucro tributavel (LB - D). Este, por sua vez, corresponde a
diferenca entre o lucro bruto e a depreciacdo fiscal, D¢, que é uma depreciacdo calculada com
uma taxa d [($/a)/$ investido] estipulada por autoridades tributérias.

Ds=d. lgir $/a
(Eq.6)
IR =t (LB - Dy) $/a
(Eq.7)
Assim, tem-se o lucro liquido depois do imposto de renda, LD $/a.
LD=LA-IR $/a
(Eq.8)

Se este for positivo, 0 investimento no processo € rentavel. Neste ponto se inicia a
caracterizacdo do Lucro do Empreendimento como um critério comparativo. Inicialmente, é
deduzida, contabilmente, uma parcela equivalente ao que a empresa lucraria com outro
empreendimento que Ihe garanta uma taxa de retorno i [($/a)/$ investido] sobre o investimento

total, It NO processo. Essa parcela € denominada retorno sobre o investimento alternativo:

RI = i.ltot $/a
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(Eq.9)
Como consequéncia, tem-se o lucro liquido descontado o retorno sobre o investimento

alternativo:
LL=LD-RI %/a

(Eq.10)
Finalmente, ha que se deduzir, contabilmente, uma parcela referente ao risco comercial,

gue a empresa entende correr com o empreendimento. Essa parcela é denominada compensacao

pelo risco, CR $/a, estimada aplicando ao Iyt uma taxa de risco, h [($/a)/$ investido]
CR = h . Itot $/a

(Eq.11)
As taxas i e h podem ser somadas gerando a taxa de retorno com risco, im, podendo-se

definir a taxa de retorno sobre o investimento com risco como:
RIR =iy, . liot $/a

(Eq.12)
O Lucro do Empreendimento (LE) vem a ser, entdo, o Lucro Bruto (LB), deduzidos a
Depreciacdo (D), o Imposto de Renda (IR), o Retorno sobre o Investimento Alternativo (RI) e a

Compensacao pelo Risco (CR):
LE=LB-(D+IR+RI+CR)$/a

(Eq.13)

ou
LE=LB- (D + IR +RIR)

(Eq.14)
Nesta etapa da obtencao da fungéo do lucro, foram adotadas as seguintes estimativas
(PERLINGEIRO, 2005):

D =0,10 lsixo; RIR=0,10 lto; t = 0,5

logo,
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LE =0,5 (R~ Ciot — 0,10 lfixo) — 0,5 ot

(Eq.15)

Um valor positivo de LE significa que o investimento no processo, com uma taxa de

risco h, devera ser mais vantajoso do que o investimento alternativo, que oferece uma taxa de
retorno i e risco zero. Essa equacdo pode ser expressa através de parametros do

dimensionamento do processo, apresentando a seguinte forma:
R = a.R - b (Cmp + Cut”) - C.Ceq

(Eq.16)
na qual R é a Receita; Crp € 0 custo com matéria-prima e reagentes; Cyi € 0 custo com
utilidades; e Ceq corresponde ao investimento nos equipamentos. Os coeficientes a, b e ¢

dependem dos detalhes de cada processo e da forma como sdo realizadas as estimativas
econdmicas (PERLINGEIRO, 2005).

3.7.3 Estimativas Econdmicas

As estimativas econdmicas podem ser classificadas nas seguintes categorias, de acordo
com a AACE Recomemended Pratice n° 17R — 97 (TURTON et al, 2003):

e Estimativa de ordem de magnitude — baseia-se na informacdo de custos de um processo
completo, tomado a partir de plantas ja existentes. Esse custo é entdo ajustado, através
de fatores de escala relacionados a capacidade, inflagdo, etc., para a planta a ser

construida;

e Estimativa de estudo — sdo estimados o0s principais equipamentos do processo,
incluindo bombas, compressores e turbinas, colunas e vasos, trocadores de calor, etc.
Cada parte dos equipamentos € superficialmente dimensionada e, assim, 0s custos sdo
calculados de forma aproximada. O custo total dos equipamentos € entdo integrado,

para dar origem ao custo de capital estimado;

e Estimativa preliminar — requer dados mais precisos sobre as dimensdes dos principais

equipamentos que os utilizados na estimativa de estudo. Além disso, sdo estimados a
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disposicdo aproximada dos equipamentos, as tubulacdes, a instrumentacdo, as

instalacOes elétricas e os off-sites;

e Estimativa definitiva — sdo feitas as especificacbes preliminares de todos os

equipamentos, utilidades, parte instrumental e elétrica e off-sites;

e Estimativa detalhada — requer uma engenharia completa de processos e todos os relatos
de off-sites e utilidades. As cotacOes dos fornecedores para todos os itens de processo a
serem obtidos também compBem esta estimativa e, ao final desta, a planta esta pronta

para entrar em fase de construcao.

Para os objetivos desse estudo e, consequentemente, para 0 grau de detalhamento
desejado, sera usada a Estimativa de estudo. Esta possui uma faixa de precisdo que varia entre -
20% e 30%. Resultados como esses sdo uma avaliacdo preliminar do processo. Eles nédo
descrevem precisamente a rentabilidade final de uma planta quimica, mas podem ser usados
como uma ferramenta para comparar diversas alternativas de processo entre si. (TURTON et
al., 2003).

3.7.4 Estimativas dos Custos

O Custo Total é a soma dos diversos custos presentes no empreendimento. Incluem os
Custos de Produgéo (Cpyroq) € 0s Custos Gerais (Cgerais). Os Custos de Produgdo (Cprog) incluem
0s Custos Diretos (Cgi) € 0s Custos Fixos (Ciixes). Os custos sdo aqueles diretamente
proporcionais a producéo. Incluem custos com matéria-prima e reagentes (Cmp), com utilidades
(Cuii), com manutengdo (Cmanut), COM suprimentos operacionais (Csypr), COM mao-de-obra
operacional e de supervisdo (Cmobra), com administracdo (Caam), com a utilizacdo de
laboratorios (Cia), com patentes e royalties (Croy). Os custos com matéria-prima e reagentes e
com utilidades s&o calculados pelo produto entre o pre¢o unitario do item e a quantidade anual
produzida. Os custos unitarios com utilidades e com matéria-prima e reagentes estdo na Tabela
3.9 - Preco de utilidades. Fonte: TURTON et a/ (2003)e Tabela 3.10. Os demais custos diretos sao
estimados conforme Tabela 3.10 (PERLINGEIRO, 2005).



Tabela 3.8 — Pregos de matéria-prima e reagentes. Fonte: SKARLIS et al (2012)

Matéria-prima ou reagentes Valor (US$/t)

Oleo de soja 804,00
Metanol 536,00
THF 1.500,00
NaOH 938,00
Agua 1,34

Tabela 3.9 — Preco de utilidades. Fonte: TURTON et al (2003)

Utilidades Valor (US$/GJ)
Vapor 7,78
Agua de resfriamento 0,354

Tabela 3.10 - Estimativa dos custos diretos. Fonte: PERLINGEIRO (2005)

Chot = Chprod + Coerais
Corod = Cair * lfixo
Cair = (Cmp + Cutit) +Crmanut + Csupr + (Cimobra +Cadm + Ciab) + Croy
Cranut =0,04 lfixo
Csupr = 0,15 Cranut = 0,006 Ifixo
Cadm = 0,20 Crobra
Ciab = 0,15 Crobra
Cmobra = 0,20 Cy
Cair = (Cinp + Cutit) + 0,046 lfixo + 0,27 Ciot
Cfixos = Cimp + Cseg + Caiug +Cjur
Cimp * Cseg = 0,03 Iixo
Caiug= Cjur =0
Ctixos = 0,03 lfixo
Corod = (Cip + Cutit) + 0,076 lixo + 0,27 Cyor
Cgerais = 0,025 R
Chot = (Cmp * Cuiit) + 0,076 lsixo + 0,27 Cyor + 0,025 R

Ciot =1,37 (Cmp + Cutil) + 0,104 l5iyo + 0,034 R

35
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LB =097R -1,37 (Cmp +Cutil) — 0,104 Iy

Veé-se, entdo, que Cgjr fica expresso em termos de Cpp, Cuil, lfixo € do proprio Cir. Os
custos fixos (Crixes) S0 aqueles que permanecem mesmo com a producdo interrompida e
incluem impostos (Cimp), seguros (Cseg), alugueis (Cayg) € juros (Cjr). Na estimativa mostrada
na Tabela 3.10, 0 Cixes fica expresso apenas em termos de lfixo €, conseqlientemente, Cyroq fica
expresso em termos de Cpp, Cuil, lfixo € Cior. Os Custos Gerais correspondem as despesas
administrativas que incluem salarios de executivos e auxiliares, material de escritorio,
comunicagdes e outros, que se encontram relacionados apenas com a Receita (R). Reunindo-se
Corod € Cerais, resulta Cor em termos de Cpp, Cuiil, lfixo € R. Substituindo-se na expresséo de LB
juntamente com D e RIR, que sao funcbes de lsixo, resulta a expressdo de LE em termos apenas
de Cmp, Cuil, lfixo € lot. Como R, Cpp € Cyii podem ser calculados com facilidade, o
prosseguimento deste detalhamento fica na dependéncia de lsixo € lior, @presentados a seguir, na
Tabela 3.11 (PERLINGEIRO, 2005).

Tabela 3.11 — Estimativos dos investimentos. Fonte: PERLINGEIRO (2005)

I ot = lfixo * lgiro + lpartida
Ifixo = lair + lingir
Lair = ISBL + OSBL
ISBL =F.Fa.Fi. X
OSBL =0,45 ISBL
lair = 1,45 ISBL
lindir = Cproprios T Ceventuais
Coroprios =0,05 lgi
Ceventuais = 0,20 lgi
lindir = 0,25 lgir
Ifixo =1,81 ISBL
lgiro =0,15 lot
lpartida = 0,10 lfixo

ltot = 2,34 |ISBL
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LE =0,5[0,97 R-1,37 (Cpmp + Cusi) — 0,204 .1,81. ISBL] - 0,1.2,34. ISBL
LE =0,48 R-0,68 (Crp + Curi) — 0,54 ISBL

Conforme mostra a Tabela 3.11, o Investimento Total Il corresponde ao total de
recursos empatados e arriscados no empreendimento. E constituido do Investimento Fixo (lfixo),
do Capital de Giro (lgir) € do Investimento de Partida (lparida). O lfixo COrresponde aos recursos
necessarios a construgdo do processo, incluindo o Investimento Direto (lgir) € 0 Investimento
Indireto (lingir). O lgir inclui 0s recursos e o material necessario para a montagem das instalac6es
incluindo ISBL e OSBL.

O OSBL refere-se ao investimento realizado em itens relacionados com o processo,
porém localizados fora da &rea de processamento. J& o ISBL é aquele realizado na aquisicéo, no
transporte e na instalacdo dos equipamentos que participam diretamente do processamento. O
seu valor pode ser calculado somando-se o preco de compra dos equipamentos, cujas principais
dimensbes sdo determinadas no projeto e compdem equacdes para o calculo do custo
especificas para cada tipo de equipamento (TURTON et al, 2003). Este somatério € ainda

corrigido por trés fatores experimentais:
ISBL = Ft . Fd . F| . Zlei

(Eq.17)

Onde:

e F & um fator experimental de transferéncia de regido - entre a qual foi estimado
0 preco e na qual sera erguida a instalacao;

e F4éum fator de atualizacdo de precos para 0 ano vigente; e

e F; é um fator experimental que leva em conta a aquisicdo de outros itens
indispensaveis a instalacdo dos equipamentos (isolamento térmico, tubulagdes,

etc.).

No presente trabalho, apenas o fator F4 foi utilizado.
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3.7.5 Estudos Econdmicos da Producéo de Biodiesel

KAPILAKARN e PEUGTONG (2007) utilizaram o software Aspen/HYSYS para
estudar o custo de producdo do biodiesel produzido a partir do Oleo de palma. Foram
comparados trés fluxogramas de processo: o primeiro usava um reator de 50L; o segundo, um
reator de 100L; e o terceiro era composto por dois reatores de 50L em série, com uma etapa de
remocao de glicerina entre eles. Nos trés casos, houve a recuperagdo de metanol excedente em
todas as unidades de processo e foram mantidas constantes a vazdo de alimentacdo e as
condicdes operacionais 6timas que minimizam o custo variavel: razdo molar 6:1; temperatura
de reacdo 70°C; e tempo de residéncia de 20 min. Como se pode observar na Tabela 3.12, no
terceiro caso foi obtido um biodiesel um pouco mais puro que nos dois primeiros casos, e 0
custo operacional foi um pouco menor que o do segundo caso — embora tenha sido um pouco
maior que o do primeiro, devido, principalmente, ao gasto maior de energia com dois reatores e

a separacdo de glicerina entre eles. As diferencas, porém, ndo sdo muito significativas.

Tabela 3.12 — Comparagao entre os trés casos estudados pelos autores. Fonte: KAPILAKARN e

PEUGTONG (2007).

Processo (20 % Pureza do Custo de energia Custo total
min) biodiesel (Baht/L) (Baht/L)
1 96,62 1,03 21,04
2 98,21 1,03 21,08
3 99,71 1,18 21,07

APOSTOLAKOU et al (2009) estudaram a influéncia da capacidade instalada da planta
de transesterificacdo basica no custo de producgéo de biodiesel. Eles observaram que o custo de
matérias-primas, sobretudo do Oleo a ser transesterificado, é responsavel por grande parte do
custo total da planta: aproximadamente 75% para plantas de pequeno porte, podendo chegar a
90% em plantas maiores. O estudo também concluiu que plantas com capacidade de producgao
de biodiesel inferior a 15 kt/ano devem ser evitadas, pois a operagdo ndo € rentavel. Deve ser

optar por plantas com capacidade de producdo superior a faixa de 50-80 kt/ano. Tal resultado
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indica uma dificuldade competitiva para a maioria das plantas em funcionamento, que tem
capacidade de cerca de 40 kt/ano e justificam a tendéncia atual de se construir plantas com

capacidades maiores.

ZHANG et al (2003a) realizaram um estudo de viabilidade econdmica e sensibilidade
em quatro plantas de producdo de biodiesel a partir dos resultados obtidos em simulacdo no
Aspen/HYSYS, em um trabalho anterior. Neste estudo, foi realizado o levantamento do custo
de capital fixo, custo total de producdo, taxa de retorno e célculo do custo de producdo do
biodiesel no ponto de equilibrio, desconsiderando os custos relacionados a instrumentacéo,
tubulacdo e controle. Esse estudo, porém, ndo considerou a cinética de transesterificacdo,
utilizando um fator de conversdo pré-determinado no reator. Tal fato pode levar a erros no

volume do reator e na composicdo do produto da reacéo.
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4. METODOLOGIA

O objetivo do presente trabalho é avaliar se a introdu¢cdo do THF como co-solvente, a
fim de tornar a transesterificacdo metilica do dleo de soja mais rapida, € economicamente
vantajosa. A introducdo deste composto pode provocar alteracfes significativas no processo em
questdo, como maior consumo energético e maior dificuldade de purificacdo do produto final.
Tais fatos tornam maiores os custos do processo. Assim, é necessario verificar se, ao melhorar
as condicOes reacionais da transesterificacdo, a adicdo de THF realmente resulta em uma

melhoria no processo produtivo do biodiesel, avaliando-o sob o aspecto econémico.

Para cumprir tal objetivo, primeiramente, foi definida uma configuracdo béasica de
processo e foram simuladas condi¢@es com e sem o THF. A configuracdo basica e as condicdes
de processo baseiam-se principalmente no processo de SANTANA (2008). Nessas simulacdes,
as dimensbes dos equipamentos, com excecdo do numero de estagios da torre de lavagem,

foram mantidas constantes. As modificacfes foram realizadas nas condigdes de processo.

De posse desses cenarios — fluxogramas - foi avaliado se o produto final atendia as
especificacbes recomendadas pela RANP 07/08. Quando o produto de algum dos cenarios nao
as atendia, foram feitas modificacbes nas condicdes de processo, visando o atendimento das
mesmas. Somente ap0s esses produtos estarem de acordo com a legislacdo vigente, foi feita a

avaliagdo econdmica dos processos.

Para a avaliacdo econdmica, o critério adotado foi o Venture Profit ou Lucro do
Empreendimento, seguindo o método e muitos dos parametros descritos em PERLINGEIRO
(2005), além de observar estimativas e equacbes de dimensionamento da literatura
internacional de referéncia (TURTON et al, 2003). Nesta avaliacdo, foi confrontada a receita,
gerada pelo biodiesel e pela glicerina produzidos, com o0s custos referentes a matéria-prima e

aos reagentes, as utilidades e aos equipamentos.

Finalizando, as avaliacdes econémicas dos casos de estudo foram comparadas e fez-se
uma analise de sensibilidade da funcdo lucro, em relagcdo aos pregos da matéria-prima e do

biodiesel, para os principais casos de estudo.
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5. RESULTADOS E DISCUSSOES

5.1 Simulacéo de Processos de Transesterificacdo para a Producéo de Biodiesel

Como a anélise econdmica comparativa dos processos com e sem THF foi feita atraves
do simulador Aspen/HYSYS®, versdo 2006, inicialmente foi construido o fluxograma do
processo. Na elaboracdo desse modelo estacionario, os seguintes aspectos foram destacados:

e Escolha dos componentes quimicos que participam do processo e das
propriedades termodinamicas e dados de equilibrio de fases;

e Levantamento de dados cinéticos das reacdes envolvidas nos processos
estudados, através da literatura; e

o Definigdo das operagdes unitérias e especificagdo das variaveis de processo.

5.1.1 Definicdo dos Componentes Quimicos que Participam do Processo e Obtencéo
das Propriedades Termodinamicas dos dados de Equilibrio de Fases

Na biblioteca de componentes do HYSY'S foram encontrados os seguintes componentes
usados nas simulacdes em questdo: metanol, M-oleato, glicerol, hidroxido de sédio e agua.
Sempre que este trabalho se refere ao biodiesel, ou ao produto final, ele esta se referindo ao M-
oleato. Por se tratar de um componente mais complexo, o 6leo de soja ndo esta presente na
biblioteca do HYSYS, tendo sido modelado através da ferramenta “hypo manager”. Esta
ferramenta requer pelo menos trés propriedades fisicas de um composto para especifica-lo
como componente quimico. Para o caso do 6leo de soja, cuja composicdo foi definida como
sendo apenas trioleina, foram fornecidas as seguintes propriedades: temperatura normal de
ebulicdo (NBP), temperatura critica (T.), pressdo critica (P;) e volume critico (V), massa
molecular, fator de acentricidade e volume molar da trioleina. As mesmas propriedades
também foram fornecidas aos intermediarios reacionais dioleina e monooleina (GLISIC e
SKALA, 2007).

O HYSYS pode calcular essas propriedades segundo o método UNIFAC. Porém, ao
modelar substancias hipotéticas pelo método de contribuicdo de grupos, o HYSYS tende a
superestimar os valores de suas propriedades fisicas e termodindmicas. Assim, torna-se mais

prudente na simulacéo calcular esses valores previamente (APOSTOLAKOU et al, 2009).
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Para a modelagem da matéria-prima oleaginosa, foram utilizadas ainda outras hipdteses
simplificadoras: o 6leo foi considerado isento de agua e de &cidos graxos livres, que reduzem o
rendimento da reacdo. Também foi desprezada a formagao de agua, proveniente da reacdo entre

0 alcool e 0 NaOH.

Devido a presenca de compostos polares, tais como metanol e glicerol no processo,
foram utilizados os modelos termodinamicos NRTL e SRK, para o calculo dos equilibrios de
fase liquido-liquido e liquido-vapor. O NRTL é uma extensdo da equacdo de Wilson e utiliza a
mecanica estatistica e o conceito de composic¢do local para representar a estrutura liquida, mas
a diferenca com o modelo de Wilson é que o modelo de NRTL ¢é aplicavel a sistemas com
miscibilidade parcial, o que permite representar os equilibrios liquido-vapor, liquido-liquido e
liquido-liquido-vapor. Segundo SANDLER e JIANG (2003), o NRTL é empiricamente usado
para misturas liquidas ndo eletroliticas, representando as propriedades de mistura fortemente
ndo ideais melhor que outras equacgdes tais como Margules e Van Laar. Segundo SEADER e
HENLEY (2005), o SRK tem sido muito usado para representar fase vapor de compostos

organicos polares, embora ndo tenha sido desenvolvido originariamente para esses compostos.

5.1.2 Dados Cinéticos de Transesterificacdo

No levantamento de dados cinéticos, foram utilizados os trabalhos de NOUREDDINI e
ZHU (1997), sobre a transesterificacdo do 6leo de soja com metanol, e de KUMAR et al
(2011), também sobre transesterificacdo do 6leo de soja. Neste ultimo, além do metanol, o THF
é usado como co-solvente em uma razdo volumétrica de THF e metanol de 1,25:1. Ambos 0s
trabalhos consideraram trés etapas reacionais para a transesterificacdo do Oleo de soja e a
equacdo de Arrhenius para o calculo da constante de reacdo. No trabalho de NOUREDDINI e
ZHU (1997), foram utilizados os parametros da equacdo de Arrhenius correspondentes a um

grau de agitacdo de Nge = 6200 (300 rpm). Esses parametros estdo relatados na Tabela 3.7.

Assim, foram modelados 0s seguintes processos produtivos, como cenarios iniciais

deste trabalho:

e Processo 1 - producdo de biodiesel por transesterificacdo metilica do 6leo de
soja, com cinética baseada no trabalho de NOUREDDINI e ZHOU (1997);
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e Processo 2 - produgdo de biodiesel por transesterificagdo metilica do dleo de
soja, utilizando THF como co-solvente, com cinética baseada no trabalho de
DOELL et al (2011), relatada comparativamente a cinética de NOUREDDINI e
ZHOU (1997), por KUMAR et al (2011).

Os parametros cinéticos, fatores pré-exponenciais (A,) e energias de ativacdo (Ean)
utilizados no simulador para representar o processo sem e com THF sdo os expostos na Tabela
5.1.

Tabela 5.1 - Parametros cinéticos das rea¢6es sem e com THF

Reacdes e Parametros Sem THF Com THF
Direta A 3,9259 .10 4,2557 . 10™
*Ea 13145 13145
SEpES ~eversa A; 5,7835 .10° 5,7835 .10°
*Eaz 9932 9932
Direta As 5,9064 . 10*2 3,7328 . 10"
*Eas 19860 19860
S ~everea Ay 9,8885 . 10° 9,8885 . 10°
*Eaa 14639 14639
Direta As 5355,3 3,0735 . 10°
*Eas 6421 6421
SEpEE ~everea As 21533,5 21533,5
= 9588,0 9588,0

*Ean — unidades em (kcal/kgmol)

5.1.3 Operacgdes Unitarias

Para 0 estudo dos processos de transesterificagdo do 6leo de soja, foi construido um
fluxograma de processo para representar uma planta de biodiesel, baseada no trabalho de
SANTANA (2008). Este compreende 0s seguintes equipamentos, em regime continuo de
operacdo: misturadores, aquecedores e resfriadores, reator CSTR, separadores tipo flash,
decantador e torre de lavagem. Esse processo utiliza etapas de separacdo simplificadas, por

meio de separadores flashes e decantador, evitando o uso de varias torres de destilagdo, comum
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na maioria dos processos relatados na literatura (ZHANG et al, 2003a). Foi utilizado, apenas
um reator, porém, com parametros cinéticos e com volume capaz de proporcionar um tempo de

residéncia suficiente para a reacdo atingir uma conversdo proxima a 100%.

As Figura 5.1 e Figura 5.2. ilustram os fluxogramas em questdo, para 0 processo sem e
com THF. Como podemos perceber, este compreende apenas as principais etapas: reacional e
de separacdo e purificacdo do biodiesel. Ndo sdo abordadas demais etapas do processo, como

tratamento de efluentes e purificacdo da glicerina.

5.1.4 Descricdo do Processo

O processo ocorre conforme mostra a Figura 5.1. Uma corrente contendo metanol e
catalisador a 25°C (corrente 2) é misturada a outra contendo apenas Oleo de soja também a
25°C (corrente 1) no misturador MIX 102. A corrente de saida deste misturador (corrente 3) é
aquecida até 50°C (E-100) e segue para o reator (CSTR-100). A seguir, os produtos formados
neste (corrente 6) sdo aquecidos até 140°C (E-101) e entram em um separador flash (\V-100),
onde se recupera 0 excesso de metanol (corrente 8), que sera resfriado (E-103) e reutilizado no
processo (corrente 20). A corrente que contém os produtos da reacdo (corrente 9), apds deixar o
separador flash (V-100), é resfriada até 122°C (E-102) e segue para o decantador (V-101).
Neste, € retirada a maior parte do glicerol (corrente 13). Na seqiiéncia, a corrente rica em
biodiesel (corrente 12) segue para a torre de lavagem (T-100), onde s&o retirados o catalisador,
parte dos tri, di e monoglicerideos e o glicerol remanescente (corrente 16). A corrente de agua
utilizada na lavagem (corrente 14) esta a 50°C e os produtos emergem desta torre com
temperatura em torno de 70°C, em direcdo ao separador flash (V-102). Neste, 0 excesso de
agua e os tri, di e monoglicerideos restantes sdo retirados (corrente 17) a uma temperatura de

140°C, e é obtida a corrente com o produto final (corrente 18).

No caso do processo com THF, Figura 5.2, este co-solvente é misturado na corrente
contendo catalisador e metanol (MI1X 101) e é recuperado juntamente com o metanol (corrente
8). O restante do processo segue esse mesmo descritivo, exceto pela presenca das correntes 100

e -THF, utilizadas apenas como artificio para manter a razdo de THF e metanol desejada.



Figura 5.1 - Fluxograma da transesterificacdo bdsica sem THF
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Figura 5.2 - Fluxograma da transesterificagdo bdsica com THF
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5.1.5 Especificacdo dos Parametros e Variaveis de Processo

Considerando os aspectos operacionais, a qualidade do produto é dependente das

seguintes variaveis:

e Vazdo de reagentes, concentracdo do catalisador e volume do reator;
e Temperatura e pressao da reacao;
e Temperatura, pressao, numero de estagios e vazdo de 4gua da torre de lavagem;e

e Temperatura e pressdo dos separadores flash e do decantador.

De modo a tornar o sistema univoco em termos de condi¢des operacionais, devem ser
especificados os graus de liberdade dos sistemas. Como se trata de um problema de simulacéo,
0 sistema ndo deve exibir graus de liberdade (PERLINGEIRO, 2005). Ao se especificar a
corrente de alimentacdo do primeiro reator, por exemplo, foram definidas temperatura, presséo,
vazdo e composicdo. Para a reagdo no CSTR, foram introduzidos o balangco molar, a

temperatura e a pressao da reacao e 0s parametros cinéticos.

Para os trocadores de calor, uma vez definidas as condi¢bes das correntes de entrada,
definem-se as condi¢cdes da corrente de saida, especificando a variacdo de pressdo e a
temperatura. Com isso, o simulador calcula a poténcia e o calor necessarios para estes
equipamentos. No caso da torre de lavagem, foram definidas a temperatura, a pressdo, o
nimero de estagios e a vazdo da agua, sendo que a sua corrente de entrada ja estava
especificada quanto a sua composicdo e vazdo massica, podendo ter sua pressdo e sua

temperatura modificadas, se necesséario, antes da entrada na torre de lavagem.

No caso dos separadores flash, foram definidas a temperatura e a pressédo de operagéo.

Para o decantador, foi suficiente especificar a corrente de entrada e a temperatura da operacao.
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5.1.5.1 CondicGes de Reacao

A vazdo massica de 6leo foi mantida em um valor constante e igual a 2000 kg/h, para
todos os cenarios de simulagdo. Este valor simula uma planta com uma capacidade de producéo
em torno de 15.000 t/ano de biodiesel. Foram usadas razGes molares de metanol e 6leo de 6:1 a
27:1, dando origem a casos distintos de estudo. No cenario que contém THF, utilizou-se uma
razdo volumétrica entre este e 0 metanol de 1,6:1 um pouco mais que 0 minimo necessario para
garantir a formacdo de uma Unica fase (1,25:1), conforme estudo de BOOCOCK et al (1996). A
concentracdo de catalisador, NaOH, utilizada foi equivalente a 0,2%, em peso do 6leo em todos
0s casos estudados, exceto no caso T (0,05% em peso de 6leo). Quanto ao volume do reator, foi
utilizado um reator de 13,74 m®, com 50% de volume efetivo, representando um tempo de
residéncia de aproximadamente 2 h (ZHANG et al, 2003a ), que € um pouco superior ao
relatado na literatura para que a metandlise se complete. Foram realizados testes com trés e dois
reatores, de 10 m® cada. Nesses casos, apenas o primeiro reator mostrou valores expressivos de
conversdo. O segundo reator exibiu valores muito baixos, tanto para conversdo quanto para
extensdo de reacdo. O terceiro reator exibiu valores despreziveis, mostrando que o equilibrio ja
havia sido atingido. Assim, optou-se por usar apenas um reator, com capacidade de 13,74 m?, a
mesma utilizada por ZHANG et al (2003a).

O rendimento da reacdo tende a aumentar com o aumento da temperatura reacional.
Usualmente, a faixa de temperatura para reacoes de transesterificacdo de 6leos € de 40 a 70°C
(KUMAR et al, 2011). Para os casos em estudo, foi utilizada a temperatura de 50°C, na qual foi
relatada uma comparagdo entre as cinéticas de NOUREDDINI e ZHU (1997) e DOELL et al
(2008), no trabalho de KUMAR et al (2011).

5.1.5.2 Condicdes de Separacao

No presente trabalho, o separador flash que foi utilizado para a recuperagédo do metanol
teve sua temperatura mantida em um valor abaixo da degradacdo do glicerol, de modo a
permitir a maior recuperacdo possivel de metanol. Essa temperatura foi de 140°C. A pressédo
deste separador foi mantida em 1,0 atm. J& a torre de lavagem foi empregada para retirar o
catalisador, separar os triglicerideos ndo reagidos do biodiesel e remover o restante do glicerol,
sendo que a temperatura ndo podia ser superior a temperatura de degradacdo do biodiesel,
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250°C (SANTANA, 2008), nas correntes em que este estava presente. Foi adotado, entdo o
valor de 140°C, o mesmo dos separadores flash, e manteve-se a pressao abaixo de 1,0 atm (0,4
atm), para garantir que a temperatura de degradacdo ndo fosse alcancada (SANTANA, 2008).
Ainda foram definidos para esta torre 0 seu numero de estagios, igual a trés, e a vazao de agua

para lavagem, em contra-corrente, igual a 1000 kg/h, inicialmente.

No decantador, utilizado para separar a fase rica em biodiesel da fase rica em glicerol,
verificou-se por tentativas que, mantido o mesmo a pressdo atmosférica — 1,0 atm — com a
temperatura de 122°C obtinha-se a melhor separacdo de glicerol do biodiesel. No caso do
separador flash, usado na retirada de dgua do biodiesel, a pressdo e a temperatura deste foram
combinadas para maximizar esta retirada, uma vez gque a concentragdo maxima de agua no
biodiesel é especificada pela ANP (2008). Esta pressdo e temperatura sao iguais a 0,4 atm e
140°C (SANTANA, 2008).

A Tabela 5.2 e a Tabela 5.3 resumem as condigdes de reagdo e de separagéo iniciais

adotadas no presente trabalho.

Tabela 5.2 - Condicdes de reagao

Condicdes de reacao

Razéo éalcool:éleo de 6:1a27:1
Concentracdao de catalisador

0,2% p de d6leo
(caso A ao D)

Concentracao de catalisador (caso T) 0,05% p de 6leo

Temperatura reacional 50°C
Pressao no reator 1,0 atm
Vazdo méssica de alimentacéo 2.000 kg/h

Tempo de residéncia no reator 2h
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Tabela 5.3 — Condig¢des de separagao

Condicoes de separacédo

Temperatura no primeiro Flash 140°C
Pressao no primeiro Flash 1,0 atm
Temperatura no Decantador 122°C
Presséo no Decantador 1,0 atm
Temperatura da agua de Lavagem 50°C
Pressdo na Torre de Lavagem 0,4 atm
Numero de pratos da Torre de Lavagem 3

Vazao massica da agua de Lavagem 1.000 kg/h
Temperatura no segundo Flash 140°C

Pressao no segundo Flash 0,4 atm

5.2 Validagéo da Ferramenta Utilizada no Estudo e Escolha dos Casos de Estudo

Para verificarmos o comportamento da ferramenta de simulacdo escolhida para este
trabalho — 0 Aspen/HYSYS - foi plotado um grafico dos rendimentos de transesterificacdo em
relacdo a razéo de alcool e 6leo utilizada na reacdo, conforme Figura 5.3. Pode-se notar que 0s
rendimentos crescem a medida que a razéo de alcool e 6leo € aumentada, seguindo a tendéncia
descrita em trabalhos experimentais da literatura (FREEDMAN et al, 1984). Observa-se que 0
aumento no rendimento de bidiesel até a razdo molar de &lcool e 6leo de 15:1 é mais
significativo nas condigdes de estudo, indicando que, provavelmente, a reacdo passa a ocorrer
em uma Unica fase a partir desta. Este efeito é relatado na literatura como consequéncia de um
maior excesso de alcool na reacdo, ou da presenca de um co-solvente. Assim, o simulador em
questdo, a principio, é viavel como ferramenta para o estudo de processos de producdo de
biodiesel via transesterificacdo metilica, abordando, inclusive, a sua cinética. Nessa validago,
ndo foi realizado um tratamento estatistico dos resultados. Seu objetivo foi apenas verificar
uma tendéncia de comportamento e confrontar esses resultados com o0s encontrados na

literatura.

Muitos estudos que abordam o uso do simulador nestes processos (ZHANG et al,

2003a; YOU et al, 2008), ndo se referem a cinética da reacdo de transesterificacdo, como no
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presente trabalho. Nesses, um fator de conversdo é pré-fixado, o que pode levar a erros no
volume do reator necessario e na composi¢cdo do produto de reagdo. Assim, observamos que,
em geral, foram encontrados valores de conversao um pouco menores que os da literatura
(NOUREDDINI e ZHU, 1997; BOOCOCK et al, 1998)

100
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Razao molar alcool:6leo

Figura 5.3 — Conversao de biodiesel a saida do reator para diferentes razdes molares alcool:éleo.

Pode-se perceber ainda, comparando as Figura 5.3 e Figura 5.4, que as etapas de
separacdo utilizadas nesse processo sdo eficientes (SANTANA, 2008), pois a diferenca entre as
conversdes de biodiesel global, ao fim de todo o processo, e a saida do reator ndo € muito
grande. Assim, conclui-se que ndo ha grande perda de produto ao longo das etapas de

separagdo, sendo esta sempre inferior a 1%.
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Figura 5.4 — Conversao global de biodiesel para diferentes raz6es molares alcool:éleo.

Através da verificacdo das especificagdes do produto final e da avaliacdo econdmica

comparativa dos processos, foram admitidos cinco casos de estudo, a saber:

e (Caso A —razao molar de alcool e éleo igual a 6:1;

e Caso B - razdo molar de &lcool e 6leo igual a 9:1;

e Caso C - razdo molar de alcool e dleo igual a 12:1;

e Caso D - razdo molar de alcool e 6leo igual a 15:1; e

e Caso T - razdo molar de alcool e 6leo igual a 6:1 e com THF;

Resolveu-se considerar, além dos casos sem e com THF na raz&o molar de alcool e 6leo
de 6:1, modelados conforme os Processos 1 e 2, respectivamente, alguns casos com razéo
molar de &lcool e 6leo maiores — 9:1, 12:1 e 15:1. Tal consideracao baseia-se no fato de, tanto a
presenca de um co-solvente, quanto uma maior quantidade de metanol, contribuirem para a
obtencdo de uma transesterificacdo em fase homogénea (CAGLAR, 2007; DOELL et al, 2008).
Os demais casos sem THF e com razdes molares superiores a 15:1ndo foram considerados, pois
a cinética relativa a razdo molar de alcool e 6leo de 6:1 provavelmente ndo sera satisfatoria para

estes, levando a desvios significativos.
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5.3 Avaliacdo da Qualidade do Biodiesel Produzido nos Casos de Estudo

Para verificar se o biodiesel resultante de cada caso de estudo se encontra dentro do
padrdo de qualidade exigido, foram escolhidos alguns dos pardmetros da especificagédo
estabelecida pela RANP 07/08, Erro! Fonte de referéncia nio encontrada., que podem ser
verificados por este trabalho. Estes parametros, que contemplam caracteristicas relacionadas a

composicao, sao:

e Pureza do produto final (% massa);

e Teor de agua e sedimentos no biodiesel (% V);
e Teor de glicerol livre no biodiesel (% massa);
e Glicerina total no biodiesel (% massa); e

e Metanol remanescente no biodiesel (% massa);

Mantidas as condi¢des de reacdo e separacao inicialmente escolhidas, segundo Tabela

5.2 e Tabela 5.3, foram obtidos os resultados mostrados abaixo na Tabela 5.4:

Tabela 5.4 — Verificacdo dos casos de estudo segundo parametros indicadores de qualidade do
biodiesel

Processos
Propriedades Sem THF Com THF Especificacao
A(6:1) B(9:1) C(12:1) D(15:1) T(6:1)

Pureza
86,936 95,104 97,635 98,518 98,917 96,5 (min)

(% massa)
Teor de 4gua e sedimentos

0,04 0,04 0,04 0,04 0 0,05 (méax)
(%ov)
Teor de glicerol livre )
0 0 0 0 0,02 (max)
(% massa)
Glicerina total .
1,618 0,650 0,327 0,201 0 0,25 (max)
(% massa)
Metanol remanescente ,
0 0 0 0 0,2 (méax)

(% massa)

THF remanescente - - - - 1,08 --
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(% massa)

Como se pode verificar na Tabela 5.4, trés casos ndo atenderam a algumas
especificacbes exigidas para o biodiesel. O caso com THF foi o que mostrou menor
percentagem de residuos, exibindo apenas uma percentagem de THF remanescente. Uma vez
que tal fato ndo esta contrariando nenhum dos quesitos da especificacdo verificados, pode-se

considerar que ele ndo constitui uma restrigdo ao produto.

Os trés casos que apresentaram o produto final em desacordo com alguma

especificacdo, casos A, B e C, foram modificados de modo a atendé-las

5.4 Adequacao dos Casos de Estudo que N&o Atenderam as Especificagdes

Os casos A, B e C tiveram algumas de suas condi¢des operacionais modificadas, em
busca do enquadramento do biodiesel produzido nas especificagcdes da RANP 07/08. As

condicdes operacionais modificadas foram as seguintes:

e Temperatura da 4gua na torre de lavagem;
e NuUmero de estagios da torre de lavagem;

e Vazdo de agua da torre de lavagem.

Assim, para estes casos, essas variaveis assumiram os valores mostrados na Tabela 5.5,
guando 0s mesmos passaram a se enquadrar nas especificagfes vigentes. Consequentemente,

novos valores dos parametros analisados foram obtidos, conforme mostra a Tabela 5.6.

Tabela 5.5 - Alteragdes nos casos que nao atenderam inicialmente as especificages do biodiesel

Variavel manipulada A(6:1) B(9:1) C(12:1) Valores Iniciais
Temperatura da torre de lavagem (°C) 90 90 70 50
Numero de pratos da torre de lavagem 6 5 5 3

Vazdo massica da torre de lavagem (kg/h) 5000 4000 2500 1000
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As alteracOes realizadas segundo a Tabela 5.5 sdo apenas uma possivel solucéo e ndo a
solucdo Otima para cada caso. A essas alteracbes estd associado um custo diferente.
Primeiramente, manipulava-se a vazdo e a temperatura da agua na torre de lavagem. Arbitrou-
se um limite para a vazdo massica de agua na torre de 5000 kg/h, aproximadamente o dobro da
vazdo de reagentes. Ja para a temperatura desta agua, foi estabelecido um limite superior de
100°C — temperatura de ebulicdo da agua a pressao atmosférica. Caso o produto ainda ndo
estivesse adequado a alguma especificacdo, o nimero de estagios da torre de lavagem era

aumentado.

Tabela 5.6 — Resultados apds a implementagdo das modificacdes nos casos A,Be C

Processos
Propriedades Sem THF Com THF Especificacao
A(6:1) B(9:1) C(12:1) D(15:1) T(6:1)
Pureza (% massa) 98,366 98,634 98,620 98,518 98,917 96,5 (min)
Teor de agua e sedimentos )
0,04 0,04 0,04 0,04 0* 0,05 (méax)
(%v)
Teor de glicerol livre

0* 0* 0* 0* 0* 0,02 (méax)

(% massa)
Glicerina total (% massa) 0,248 0,212 0,209 0,201 0* 0,25 (méax)
Metanol remanescente ’
0* 0* 0* 0* 0,2 (max)
(% massa)
THF remanescente

- - - - 1,08 --
(% massa)

0* - valores menores que 1x107

5.5 Avaliacio Econdmica e Analise de Sensibilidade dos Casos de Estudo

5.5.1 Custo de matéria-prima e reagentes (Cmp)
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Dentre os custos envolvidos na producdo de biodiesel por transesterificacdo, a maior
parcela corresponde a matéria-prima e aos outros reagentes envolvidos. Para realizar o calculo
do Cyp, foram utilizados valores os mais atualizados possiveis, retirados do trabalho de
SKARLIS et al (2012), exceto o valor do THF, que foi obtido em www.portuguesealibaba.com,
em 29 de fevereiro de 2012. Esses valores, originalmente em euros, foram convertidos a
dolares, segundo a cotacdo do Banco Central do Brasil, de 29 de fevereiro de 2012, na qual
€1,00 = US$1,34. A Tabela 3.8 mostra os custos de matéria-prima e reagentes utilizados neste
trabalho.

Em relagéo aos casos estudados, o caso T apresentou o Cn, mais elevado. Tal fato se
deve ao alto valor do THF, utilizado como co-solvente. Apesar de ndo ser usado em grandes
quantidades, é o produto de maior custo unitario como se pode ver nas Figura 5.5 e Figura 5.6.
As parcelas que mais contribuem para o0 Cryp, entretanto, séo as associadas ao custo de 6leo de

soja e metanol.

16000000 1590827914

15800000

15600000 oA
15400000 mB
a 15205453,82 mc
=2 i

15200000 “=hg2313,54 mD

15000000 - T

14800000

14600000 -

Figura 5.5 — Custo de matéria-prima e reagentes em US$/ano


http://www.portuguesealibaba.com/
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B THF

m 4gua

Figura 5.6 — Distribui¢do do C,,, por matéria-prima e reagentes utilizados no caso T

5.4.2 Custo com utilidades (Cy)

O custo com utilidades, considerando vapor e agua de resfriamento, representa a menor
parcela dos custos totais. Seus valores foram obtidos em literatura de referéncia internacional

para avaliacdo econémica de projetos (TURTON et al, 2003), conforme Tabela 3.9.

O caso T apresenta 0 menor Cyj, mostrando-se vantajoso perante 0s demais casos neste
quesito, como indicado na Figura 5.7. Percebe-se que o fato de introduzir o THF ndo onerou o
processo em termos de utilidades empregadas. Esta figura mostra ainda que, com o aumento da
razdo molar de alcool e 6leo, o custo de utilidades aumenta. Provavelmente pelo fato do
excesso de metanol aumentar a solubilidade entre biodiesel e glicerol (NOUREDDINI e ZHU,
1997; BOOCOCK, 1996). A introducdo de THF, porém, além de ndo causar aumento do Cyi,
ainda o reduz um pouco, em relagdo ao caso A. Tal fato provavelmente justifica-se pela
composicao da corrente de entrada do ultimo separador flash (corrente 15). Esta corrente, no
caso T, ja esta isenta dos componentes tri, di e monoglicerideos, além de conter menos agua
que a do caso A, tornando a separacdo mais fécil. Em todas as demais etapas do processo que
requereram utilidades, o caso T teve um custo maior que o0 caso A. Porém, como nesta etapa a
diferenca quanto & quantidade de vapor necesséria é alta — 23,34.10* kcal/h a mais para o caso
A, o custo total de utilidades é maior no caso A, mesmo com a corrente de entrada no separador

flash estando a uma temperatura maior neste caso — aproximadamente 6°C mais aquecida.
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Figura 5.7 — Custo com utilidades em US$/ano.

5.4.3 Custo de equipamentos (Ceq)

Para o calculo do Ceq, foram utilizadas correlacées tradicionais, relatadas em TURTON
et al (2003) e em PERLINGEIRO (2005). Essas correlagbes consideram as principais
dimens@es dos equipamentos e fatores relacionados a pressao e materiais utilizados. Também
foram utilizados os indices Marshall & Swift (M & S) e Chemical Engineering Plant Cost
Index (CECPI), para atualizagdo dos valores calculados. A equagdo encontrada em
PERLINGEIRO (2005), associada ao indice Marshall & Swift, mostrou-se um método mais
compativel com os valores relatados em outros estudos (ZHANG et al, 2003 e YOU, 2008), do
que as equacdes encontradas em TOURTON et al (2003) e associadas ao CECPI.

No presente trabalho, o ISBL foi representado sem levar em consideragéo os fatores F,
(fator relacionado a itens complementares, indispensaveis a instalacdo) e F; (fator relacionado a
transferéncia de regido) e foi denominado Ceq. Foram considerados apenas o preco de compra
dos equipamentos e o fator de atualizacdo de precos para o ano vigente, Fq. O preco dos
trocadores de calor foram obtidos a partir do trabalho de ZHANG et al (2003). J& o reator, a
torre de lavagem, os separadores flash e o decantador foram calculados através de equagdes
especificas descritas em literatura de referéncia internacional e nacional, apresentadas a seguir
(TURTON et al, 2003 e PERLINGEIRO, 2005):
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e Custo de colunas e vasos de processo (PERLINGEIRO, 2005)

M&S
C =55 101,9DM0CH*2(2,19 + Fo)

(Eq 18)

Onde C é o custo do equipamento em US$, D é o didametro em ft, H é a altura em ft e Fc
(Fc = Fp + Fm) € um fator de correcdo calculado a partir de fatores que levam em conta a

pressdo de projeto (Tabela 5.8) e 0 material do casco (Tabela 5.8)

Tabela 5.7 — Fatores relacionados a pressdo de projeto. Fonte: PERLINGEIRO (2005)

Pressdo de projeto

_ até 50 até 100 até 200 até 300
(psi)

Fo 1,00 1,05 1,15 1,20

Tabela 5.8 — Fatores relacionados ao material dos equipamentos. Fonte: PERLINGEIRO (2005)

Material do casco Aco carbono  Ago inoxidavel ~ Monel  Titanio

Fm 1,00 2,25 3,89 4,25

Todos os equipamentos foram considerados sendo de a¢o-carbono e todas as etapas dos

processos ocorreram a uma presséo inferior a 50 psi. Logo, F, = Fyn = 1,00.
e Custo de vasos de processo verticais (TURTON et al, 2003)
C = Cp[2,25 + 1,82F,F,]

(Eq. 19)

Onde C;) é o custo relacionado apenas a capacidade do equipamento. Para um equipamento

com volume V, tal que 0,3 < V< 520 m®, Cy é dado por:
Log1oCY = 3,4974 + 0,4485Logy,V + 0,1074[Log;,V]?

(Eq.20)
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Como fator de atualizacdo de precos, Fq, foi utilizada a relacéo abaixo, também presente

nas duas referéncias citadas anteriormente:

(Eq.21)

Onde:
I.Ca € o valor do indice no ano desejado; e

[.Cb é o valor do indice no ano-base, no qual foi estimado o investimento no

equipamento.

Como os célculos que utilizaram a equacdo de custo relatada em PERLINGEIRO e o
Marshall and Swift Index se mostraram mais adequados, as anélises econdmicas realizadas
estdo baseadas apenas neste método. Os calculos realizados pelos dois métodos podem ser

observados no Apéndice A.

Os equipamentos utilizados nos casos estudados s&o 0s mesmos, uma vez que todos 0s
casos se baseiam na mesma proposta de planta (SANTANA, 2008). Na etapa da
transesterificacdo, ndo ha diferenca de equipamentos entre 0s casos. Na etapa em que se
procede a separacdo e a purificacdo do biodiesel, a diferenca estd no nimero de estagios da
torre de lavagem, e, consequentemente, em sua altura. A torre de lavagem é o equipamento de
maior custo no processo, como mostra a Figura 5.9. O caso A apresenta a torre mais alta; o

caso D e T, as mais baixas. Assim, estes dois ultimos casos possuem o menor Ceq, conforme

Figura 5.8. O uso do co-solvente, entdo, ndo representa maiores custos em termos de
equipamentos, ndo necessitando mais estagios na torre de lavagem, nem etapas adicionais de

separacao.
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Figura 5.8 — Custo dos equipamentos em US$/ano
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CasoT
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M Decantador
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Figura 5.9 — Distribuicdao dos Ceq para os casos de estudo AeT.

5.4.4 Receita

A receita gerada por cada caso de estudo é formada por duas parcelas: uma relacionada
a venda do préprio biodiesel; e outra, resultante da venda de glicerina, que é produzida neste
processo com pureza massica acima de 87%, possibilitando sua comercializagdo como glicerina
“loira” — pureza massica minima de glicerol de 83%. Esta Ultima parcela é pouco significativa,
pois o preco de mercado da glicerina “loira” ¢ muito baixo e apenas 10% da producdo de
biodiesel correspondem a producdo de glicerina. Os valores para biodiesel
(www.inovagaotecnologica.com.br, de 08 de marco de 2012) e glicerina (SKARLIS et al,
2012) utilizados estéo relatados na Tabela 5.9.


http://www.inovaçaotecnologica.com.br/
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Tabela 5.9 — Valores dos produtos. Fonte: SKARLIS et al, 2012

Produtos Valor (US$/t)

Biodiesel de soja 912,30
Glicerina 160,8

Do caso A ao caso T, a receita mostra-se com um comportamento crescente, tanto pela
venda de biodiesel, quanto pela venda de glicerina. Tal fato é reflexo do aumento de metanol
no processo, assim como a introducdo de THF, aumenta o rendimento da producdo. Além
disso, ndo houve grandes dificuldades associadas a separagdo entre a glicerina e o biodiesel,
devido ao acréscimo de mais metanol ou THF no processo. No caso T, nem mesmo maior custo
com utilidades foi observado, diferentemente dos casos B, C e D (Figura 5.7). O caso T
apresenta a maior receita, em funcdo da introducdo de THF, uma vez que a razdo molar de
alcool e Oleo deste é a mesma do caso A. A introducdo de THF se mostrou, portanto, mais
eficiente para o0 aumento da receita, que o uso de maior quantidade de metanol, como indica a
Figura 5.10. O THF aumentou a conversdo no reator, aumentando a capacidade produtiva da

planta de 14609,93 t/a para 17597,96 t/a, para uma mesma razdo de alcool e 6leo.

18000000
15000000
12000000 M Biodiesel

M Glicerol
9000000

Uss$/a

Receita Total
6000000

3000000

0

Figura 5.10 — Distribuicdo da Receita em US$/ano.
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A Tabela 5.10 mostra os custos e a receita total para cada um dos cinco casos de estudo.
Pode-se observar que, dentre os custos analisados, o0 Crp € nitidamente o maior, superando até
mesmo a receita total.

Tabela 5.10 — Comparagdo entre Receita e Custos dos cinco casos em estudo

Processo A (6:1) B(9:1) C(12:1) D(151) T(6:1)
Capacidade (t/ano) 14609,93 16472,30 17032,94 17249,32 17597,96
Receita Total (US$.10%a) 13559,16 15293,98 15817,34 16019,36 16344,08

Custo de Matéria-
Prima e reagentes 15084,31 15200,76 15217,43 1520545 15908,28
(Crmp)
Custo Custo de Utilidades
(US$.10%a) (Cuti)
Custo de
Equipamentos 504,55 475,93 47593 41484 41484

(CBCI)

128,58 156,49 203,44 217,34 122,13

Lucro do Empreendimento (LE)  -4108,83 -3358,82 -3150,87 -3022,22 -3279,53

Ao se calcular os valores da funcdo LE, conclui-se que nenhum dos casos em estudo é
lucrativo — o LE obtido foi sempre negativo. Assim devemos verificar qual é o caso menos

dispendioso, ou seja, aquele que apresenta menor valor em maédulo.

Nota-se, através da Tabela 5.10, que o caso T apresenta a maior receita e 0S menores
Ceq € Cyutil dentre os casos estudados. Apesar de seu Crp ser bem maior que os demais, devido
ao alto preco de mercado do THF, seu LE ainda € melhor do que os dos casos A e B. Assim,
para uma razdo de alcool e oOleo de 6:1, é preferivel economicamente o processo que utiliza
THF — Caso T. Este mesmo caso também se mostra mais favoravel economicamente que o caso
B — que utiliza razdo molar alcool:6leo de 9:1. Porém, dentre 0s cinco casos estudados, o de

menor custo foi 0 caso D, com razdo molar alcool:6leo de 15:1 e sem THF.
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5.4.5 Andalise de Sensibilidade

A sensibilidade dos casos A, D e T foi analisada com base no fato do maior custo estar
associado a matéria-prima, principalmente, e aos demais reagentes, como mostra a Figura 5.11.
No caso T, apesar do alto pre¢co do THF, este so6 contribui para a parcela do Cn, com 1%,
conforme Figura 5.12. Tal fato indica que um co-solvente de baixo custo que tenha um
desempenho como o mostrado pelo THF, ndo representaria um grande impacto nos custos do
processo em questao.

A fim de estudar o impacto econdmico do Cy, nos casos de estudo, foi verificada a
sensibilidade da funcdo Lucro do Empreendimento em relacdo as variacfes de 10% e 20% no

preco de mercado do 6leo de soja e do biodiesel.

Cutil Ceq
% 3%

Figura 5.11 - Distribui¢do dos custos nos Casos sem THF
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Cutil Ceq
1% 2%

Figura 5.12 - Distribui¢do dos custos no Caso com THF

Analisando os graficos que representam a sensibilidade do Lucro do Empreendimento
aos precos do Oleo de soja e do biodiesel, Figura 5.13, Figura 5.14 e Figura 5.15, pode-se
observar que, devido ao carater linear da fungdo objetivo, seus pontos de maximo e minimo
coincidem com seus extremos. Assim, sé obteve-se lucro — LE>0 — com uma reducao no prego
da matéria-prima de 20% e um aumento no preco do biodiesel desse mesmo fator, para 0s casos
D e T. Observa-se ainda, com base na inclinagdo dos planos, que a funcdo objetivo € mais
sensivel & variagdo no preco da matéria-prima. Além disso, pode-se observar que, dentre os trés
casos analisados, o caso D foi o que apresentou maior sensibilidade a variacdo no preco do
biodiesel. As tabelas - Tabela 5.11, Tabela 5.12 e Tabela 5.13 - mostram alguns valores de LE

para variacdes de 10% e 20% dos precos de 6leo de soja e biodiesel, para os casos A, D e T.
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Figura 5.13 - Sensibilidade do LE aos pregos do biodiesel e do dleo de soja (Caso A)

Tabela 5.11 — Lucro em fungdo da variagdo percentual nos pregos do dleo de soja e do biodiesel

(Caso A)
OLEO (USS/t) +20% +10% 0 -10% -20%
964,8 884,4 804 723,6 643,2
BD (USS/t)
+20% 1094,76  -4744983,94 -3787130,50 -2829277,06 -1871423,62 -913570,18
+10%

1003,53 -5384758,53 -4426905,09 -3469051,65 -2511198,21 -1553344,77
0 912,3 -6024533,12 -5066679,68 -4102226,89 -3150972,80 -2193119,36
-10% 821,07 -6664307,72 -5706454,28 -4748600,84 -3790747,40 -2832893,96
-20% 729,84 -7304082,31 -6346228,87 -5388375,43 -4430521,99 -3472668,55
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Figura 5.14 - Sensibilidade do LE aos pregos do biodiesel e do dleo de soja (Caso D)

Tabela 5.12 — Lucro em fungao da variagao percentual nos pregos do dleo de soja e do biodiesel

(Caso D)
OLEO (USS$/t) +20% +10% 0 -10% -20%
964,8 884,4 804 723,6 643,2
BD (USS/t)

+20% 1094,76 -3427219,33  -2469365,89  -1511512,45 -553659,01 404194,43
+10% 1003,53 -4182573,77  -3224720,33  -2266866,89 -1309013,45 -351160,01
0 912,3  -4937928,22  -3980074,78  -3022221,34 -2064367,90 -1106514,46
-10% 821,07 -5693282,67  -4735429,23  -3777575,79 -2819722,35 -1861868,91
-20% 729,84 -6448637,12  -5490783,68  -4532930,24 -3575076,80 -2617223,36
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Figura 5.15 - Sensibilidade do LE aos pregos do biodiesel e do dleo de soja (Caso T)

Tabela 5.13 — Lucro em fungdo da variagdo percentual nos pregos do dleo de soja e do biodiesel

(CasoT)
OLEO (USS/t) +20% +10% 0 -10% -20%
964,8 884,4 804 723,6 643,2
BD (USS/t)
+20% 1094,76  -3653996,55 -2696143,11 -1738289,67 -780436,23 177417,21
+10%
1003,53 -4424618,43 -3466764,99 -2508911,55 -1551058,11 -593204,67
0 912,3 -5195240,31 -4237386,87 -3279533,43 -2321679,99 -1363826,55
-10% 821,07 -5965862,20 -5008008,76 -4050155,32 -3092301,88 -2134448,44
-20% 729,84 -6736484,08 -5778630,64 -4820777,20 -3862923,76 -2905070,32
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A Tabela 5.14 mostra de quanto deveria ser a reducdo no preco da matéria-prima

utilizada, o 6leo de soja, para que cada caso em estudo passasse a ser um empreendimento

lucrativo. Mantido o atual valor de mercado do biodiesel e da glicerina, altas redugdes de preco

do dleo de soja, acima de 30%, fazem-se necessarias nos casos em estudo. O caso A € 0 que

depende da maior reducdo no preco do 6leo e, juntamente com o caso B, produz um dos

menores lucros dentre 0s casos em estudo. O caso D é 0 que se mostrou mais vantajoso,

dependendo de uma menor redu¢do no preco da matéria-prima e exibindo o maior lucro. O caso

T, que utiliza o THF, mostrou-se mais atrativo que o0s casos A e B.

Tabela 5.14 - Redugdes necessdrias no preco da matéria-prima para tornar cada caso lucrativo

Caso de Estudo Preco do 6leo de soja (US$/t) Reducédo no prego (%) LE (US$)

A 459,11
B 522,06
C 539,52
D 550,32
T 528,72

42,90
35,07
32,90
31,55
34,24

55,26
99,17
39,82
20,71
42,37

Por outro lado, considerando fixos os pregos da matéria-prima e da glicerina, o biodiesel

deveria ser vendido por um preco, no minimo, 40% maior para que o empreendimento seja

lucrativo, como mostra a Tabela 5.15.

Tabela 5.15 - Aumentos necessarios no pre¢o do biodiesel para tornar cada Caso lucrativo

Caso de Estudo Preco do biodiesel (US$/t) Aumento no prego (%) LE (US$)

A 1498,21
B 1337,11
C 1297,69
D 1277,32
T 1300,55

64,20
46,56
42,24
40,01
61,75

23,15
26,53
7,52
24,42
23,13
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Especificamente no Caso T, mantidos os precos da matéria-prima e dos demais
reagentes, mesmo que o THF seja obtido a custo zero, 0 processo ndo se torna lucrativo. Tal
fato ratifica a contribuicdo pequena do co-solvente nos custos do processo, como ja indicado
nas figuras Figura 5.6 e Figura 5.12. Pode se verificar que uma reducdo de 10% no custo deste

co-solvente provoca uma reducéo de apenas 1,55% no LE.
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6. CONCLUSOES

No presente trabalho, foi estudado um processo de producéo de biodiesel via metandlise
bésica, com e sem 0 uso do co-solvente THF. O processo sem o THF foi estudado mediante
quatro conjuntos de dados, denominados casos A, B, C e D, com razdes molares de alcool e
o0leo crescentes. O processo com o THF foi denominado caso T. Constatou-se, através de
um estudo econémico comparativo, que o uso do THF como co-solvente pode ser vantajoso

para a producéo de biodiesel.

Apesar de possuir um alto preco de mercado, o THF corresponde a cerca de apenas 1%
dos custos com regentes e matéria-prima. Este co-solvente contribui para 0 aumento da

receita do processo, sem aumentar os custos relativos a equipamentos e a utilidades.

O aumento da receita estd provavelmente associado a mais rédpida taxa de
transesterificacdo obtida no processo, ao adicionarmos THF na reacdo. Com esta taxa,
provavelmente devido a obtencdo de uma reacdo homogénea, consegue-se uma maior
conversdo em produto e atingi-se facilmente as especificagdes do mesmo, diminuindo-se
também o tempo de reacdo. Assim, ao serem comparados 0s casos A e T, ambos com a
mesma razdo molar de alcool e 6leo — 6:1 -, 0 ultimo mostrou um melhor resultado em
termos de receita. O caso T também foi o melhor resultado quanto a presenca de material
ndo reagido, apresentando os menores teores de glicerol livre, glicerol total, 4gua e metanol

remanescente.

Para a utilizacdo do THF, nenhuma alteracdo de processo foi necessaria e grande parte
deste co-solvente pode ser reciclada juntamente com o metanol, nas mesmas condic¢des
utilizadas sem o co-solvente. Isto faz com que ndo haja maiores custos de equipamentos e
utilidades. Ambos os custos mostraram-se, inclusive, menores no caso T. Outra vantagem

do THF é deixar pouco residuo no processo, sem contrariar as especificacdes vigentes.

Foi observado, porém, que nos casos que possuiam uma razdo molar de alcool e o6leo
maior que a convencional, casos C e D, houve um crescimento da receita em relacdo aos
casos B e A, devido ao aumento da produtividade da planta, com um aumento de custo
menor do que o provocado pelo caso T. Assim, estes dois casos sdo economicamente mais
favoraveis que os demais. Comparando-se a funcdo Lucro do Empreendimento de todos os
casos, obtém-se o caso D como o melhor, seguido pelos casos C e T. Os casos A e B, nesta

ordem, exibiram os piores resultados.
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Quanto a velocidade mais rapida de reacdo promovida pelo THF, esta também pode ser
conseguida com o uso de um maior excesso de metanol. Porém, deve-se atentar para que
este excesso ndo constitua um obstdculo maior a separacdo entre o biodiesel e a glicerina,

por torna-los mutuamente mais solaveis.

Conclui-se ainda que, para a razao molar mais amplamente empregada na industria, 6:1,
0 processo de metandlise basica com THF é menos deficitario que o isento deste. Os
maiores custos associados ao processo sdo devido a matéria-prima — no caso, o 6leo de soja.
A andlise de sensibilidade, realizada para os casos A, D e T mostrou que a variacdo no
preco deste é o fator de maior impacto sobre o lucro do empreendimento. Apesar do caso D
exibir uma sensibilidade maior a variacdo do preco do biodiesel, quando comparado aos

outros dois, esta ainda € menor que a sensibilidade em relagdo ao pre¢o do 6leo de soja.
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7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A literatura ainda é carente de trabalhos sobre cinética de transesterificagdo,
principalmente aquelas que utilizam co-solventes. Esforcos para a obtengdo de cinéticas
utilizando diferentes matérias-primas e diferentes co-solventes, como MTBE, DEE e DME, séo
de grande interesse em trabalhos futuros. Poderdo ser realizadas comparagcdes entre 0s
desempenhos das diferentes matérias-primas e dos diferentes co-solventes na producdo de
biodiesel, considerando uma analise preliminar da adequacdo do biodiesel produzido por estes

as normas vigentes.

Outro assunto a ser abordado é a busca de uma melhor caracterizacdo da matéria-prima,
incluindo composicdo e propriedades fisico-quimicas. Quanto mais completa for essa
caracterizacdo, mais precisas serdo as simulacdes do processo e mais realistas serdo 0s

resultados dos balancos de massa e energético.

Neste estudo, uma vez que 0 Ceq N80 causa grande impacto no custo total de producéo,
ndo foram abordados diferentes fluxogramas de processo, nem foram introduzidas integragdes
energéticas nos casos analisados. Tais assuntos também podem ser objetos da continuacdo

deste trabalho.
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APENDICE A

Célculo dos LE para os cinco casos em estudo e do Ceq pelos métodos de
PERLINGEIRO E TOURTON et al (pag 81a 84)




LE (USS/ano) -4108826 -3358821 -3150869 -3022221 -3279533




logCp
4,146871532
3,911433616
3,911433616
3,726103383
4,087510489
4,173431605
4,242386233
4,300223758

log Cp

CUsSTO 1
112599,9575
57219,91046
57219,91046
38139,46222
120656,3981
151967,6764
181749,4283
210366,4184

V(m?)
13,74

2,88
11,25
15
18,75
22,5

Cp

D
5,904
1,968
1,968
3,936

4,92
4,92
4,92
4,92

K1
3,4974
3,4974
3,4974
3,4974
3,4974
3,4974
3,4974
3,4974

CbmO

4,146871532
3,911433616
3,911433616
3,726103383
4,087510489
4,173431605
4,242386233
4,300223758

14023,99
8155,181
8155,181
5322,349
12232,37
14908,42
17473,75
19962,91

57077,63
33191,59
33191,59
21661,96
49785,73
60677,27
71118,18
81249,03

PERLINGEIRO + M&S 2010 (US$)

H
17,712
32,8
32,8
7,872
24,6
32,8
41
49,2

-n
(@}

R R R R R R R R

‘|'|
T

R R R R R R R R

_n
3

R R R R R R R R

TURTON + CECPI 2010 e 2011 (US$)

K2
0,4485
0,4485
0,4485
0,4485
0,4485
0,4485
0,4485
0,4485

Fbm
4,07
4,07
4,07
4,07
4,07
4,07
4,07
4,07

K3

0,1074
0,1074
0,1074
0,1074
0,1074
0,1074
0,1074
0,1074

CUSTO 2
CEPCI2010
1,387406
1,387406
1,387406
1,387406
1,387406
1,387406
1,387406
1,387406

B1
2,25
2,25
2,25
2,25
2,25
2,25
2,25
2,25

CUSTO 3
CEPCI2011
1,488161
1,488161
1,488161
1,488161
1,488161
1,488161
1,488161
1,488161

B2
1,82
1,82
1,82
1,82
1,82
1,82
1,82
1,82

Cbm1(2010)
79189,8219
46050,1925
46050,1925
30053,92632
69073,00065
84183,97715
98669,7589
112725,3498

'I'I
©

R R R R R R R R
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MS
5,205
5,205
5,205
5,205
5,205
5,205
5,205
5,205

Reator

Flash1l

Flash2

Decantador

Torre-3p
Torre-4p
Torre-5p
Torre-6p

_n
3

Reator
Fl1

FI2

Dec
Torre-3p
Torre-4p
Torre-5p
Torre-6p

P R R R R R R R

Cbm2(2011)
Reator

84940,71673
49394,43306
49394,43306
32236,49178
74089,19533
90297,55574
105835,3187
120911,6497

Fl1

FI2

Dec
Torre-3p
Torre-4p
Torre-5p
Torre-6p



REATOR
FL1
FL2
DECANTADOR
TORRE-3P
TORRE-4P
TORRE-5P
TORRE-6P

CUSTO1
112599,96
57219,91
57219,91
38139,46
120656,40
151967,68
181749,43
210366,42

CUSTO2
79189,82
46050,19
46050,19
30053,93

69073
84183,98
98669,76
112725,3

CUSTO3
84940,72
49394,43
49394,43
32236,49

74089,2
90297,56
105835,3
120911,6

84
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APENDICE B

Relario Aspen/HYSYS referente as condi¢bes e composicdes das correntes dos

seguintes casos em estudo:

e A (antes das modificacdes): pag 86 a 87
e A (depois das modificacGes): pag 88 a 89
e B (antes das modificacGes): pag 80 a 91
e B (depois das modificacGes): pag 92 a 93
e C (antes das modificacdes): pag 94 a 95
e C (depois das modificacdes): pag 96 a 97
D: pag 98 a 99

T: pag 100 a 101
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* Case Name: C\Program Files (xB8)\AspenTech\Aspen HYSYS 2008/ Cases\NZornig2 |
= LEGENDS

3 Calgary, Albarta Unit Sat: EuroSl
T aspen CAMNADA
? Date/ Time: Thu Apr 26 21:22:56 2012
=
7] Workbook: Case (Main)

-]
% Material Streams Fluid Pkg: Al
11] MName dleo d 4 8 a

12] Wapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
13] Teomperature {C) 25.00 25.00 5000 140.0 * 140.0
14] Prassura (bar) 1.013 1.013 1.013* 1.013 1.013
15] Molar Flow (kgmale’h) 2250 15.81 15.81 7.390 2421
16] Mass Flow (kg'h) 2000 " 2439 2439 240.3 2198
17] Liquid Voluma Flow {m3h) 2120 2,667 2.667 0.3007 2421
18] Hoat Flow (kcal'h) -0.531e+005 -1.7282+006 -1.6972:008 -3.4062+005 -1.33424+ 006
18] MName Fi 10 11 13 12

20] Wapour Fraction 0.4674 0.0000 1.0000 10,0000 0.0000
21] Temperature {C) 140.0 - 140.0 - 122.0 122.0 122.0
22| Pressure (bar) 1.013° 1.013° 1.013 1.013 1.013
23| Molar Flow (kgmale/h) 15.81 8.421 0.0000 2,046 6.375
24] Mass Flow (kg/h) 2430 2198 0.0000 176.5 2022
25| Liguid Volume Flow (m3h) 2722 2421 0.0000 0.1445 2.277
26] Heat Flow (kcal'h) -1.6832+006 -1.3340+006 0.0000 -2.9318+005 -1.0640+006
27| Mame 14 15 16 2 MeOH

28] Wapour Fraction 0.0000 0.0031 0.0688 10.0000 0.0000
20] Temperature {C) 50.00° 76.23 75.69 25.00 25.00
30| Pressure (bar) 1.013° 0.4053 0.4053 1.013 1.013
31] Molar Flow (kgmale’h) 55.51 30.12 n77 13.55 £.083
32| Mass Flow (kg'h) 1000 ° 2365 656.8 438.5 194.3
33] Liquid Voluma Flow {m3h) 1.002 2.616 0.6630 0.5470 0.2442
34] Hoat Flow (kcal/h) -3.755e+006 -2.6772+006 -2.1412:008 -7.750e+005 -3.4702+005
35] MName 1 19 17 18 20

38] Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
37| Temperature {C) 25.00 140.0 7 140.0° 140.0 25.00
33| Pressure (bar) 1.013 1.013° 0.4053 0.4053 1.013
30| Molar Flow (kgmale/h) 2.250 7.380° 2407 8.045 7.389
40] Mass Flow {kg'h) 2000 240.3 4483 1917 2403
41] Liguid Volume Flow (m3h) 2120 0.3008 0.4508 2185 0.2008
421 Heat Flow (kcal'h) -8.5312+005 -3.4852+005 -1.373e+006 -9.909a+005 -4 260e+005
43 Name 5 (i} NaOH

421 Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000

45] Temperature {C) 50.00 50.00 * 25.00"

46| Prossurg (bar) 1.013 1.013° 1.013°

47 ] Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 15.81 0.1000
48] Mass Flow (kg'h) 0.0000 2439 4.000*

40] Liguid Volume Flow {m3'h) 0.0000 2722 2.2442-003

50| Hoat Flow (kcal/h) 0.0000 -1.8602+006 -1994

51 .
m Compositions Fluid Phkg: Al
53] Name dleo 4 4 8 g

54] Comp Mole Frac (Glycaral) 0.0000 * 0.0013 0.0013 0.0029 0.2142
55] Comp Mole Frac (M-Cleata) 0.0000 * 0.0002 0.0002 0.0005 0.6707
56| Comp Moale Frac (Methanal) 0.0000 * 0.8401 0.2491 0.9954 0.0492
57| Comp Mole Frac (Trigleina”) 1.0000 * 0.1429 0.1429 0.0002 0.0304
58] Comp Mole Frac (Diclaina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 10.0000 0.0180
50| Comp Male Frac (MonoQlsina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0048
80| Comp Moale Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
g1] Comp Male Frac (NaOH) 0.0000 * 0.0063 0.0083 0.0000 0.0119
52

63
@
55 |
E
57|
E

za] Hyprotech Lid. Aspen HYSYS Version 2006 (20.0.0.6728) Page 1 of 3
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* Case Namea: CAProgram Files (xB6)\AspenTaechiAspen HYSYS 2008 Casas\NZorig2 |
.2 LEGENDS

3 Calgary, Alberta Unit Set: EuroSI
T aspen CAMADA
? Date/Time: Thu Apr 26 21:22:56 2012
=
H Workbook: Case (Main) (continued)

[}
% Compositions (continued) Fluid Pkg: All
11] MName Fi 10 11 13 12

12] Comp Mola Frac (Glycerol) 0.1154 0.2142 0.0015 0.8584 0.0042
13] Comp Mole Frac (M-Oleata) 0.3575 0.6707 0.0002 0.0002 0.2860
14] Comp Mole Frac (Methanol) 0.49189 0.0492 0.9881 0.1185 0.0269
15] Comp Moale Frac (Tricleina®} 0.0183 0.0304 0.0002 0.0021 0.0395
18] Comp Moale Frac (Diclaina®) 0.0101 0.0190 0.0000 0.0002 0.0251
17] Comp Mole Frac (MonoOlaina®) 0.0025 0.0048 0.0000 10.0000 0.0061
18] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Moale Frac (NaOH) 0.0063 0.0119 0.0000 0.0106 0.0123
20] MName 14 15 16 2 MaOH

21| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 * 0.0000 0.0008 0.0018 0.0000 *
22] Comp Moale Frac (M-Cleate) 0.0000 * 0.1875 0.0000 0.0003 0.0000 *
23] Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 * 0.0001 0.0053 0.9a07 1.0000 *
24] Comp Moale Frac (Tricleina®} 0.0000 * 0.0052 0.0024 0.0001 0.0000 *
25] Comp Mole Frac (Diclaing®) 0.0000 * 0.0047 0.00086 10.0000 0.0000 *
26] Comp Moale Frac (MonoOleina®) 0.0000 * 0.0011 0.0002 0.0000 0.0000 *
77] Comp Mol Frac (H20) 1.0000 * 0.7995 0.0204 0.0000 0.0000 *
28] Comp Mole Fras (NaOH) 0.0000 * 0.0013 0.0013 0.0074 0.0000 *
20] MName 1 19 17 18 20

30| Comp Mole Frag (Glyceral) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31] Comp Mole Frac (M-Oleata) 0.0000 0.0005 0.0012 0.9296 0.0005
32] Comp Moale Frac (Methanol) 0.0000 0.9964 0.0001 0.0000 0.00984
33] Comp Mole Frag (Tricleina™} 1.0000 0.0002 0.0003 0.0277 0.0002
341 Comp Mole Frac (Diclaina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0234 0.0000
35| Comp Mole Frac (MonoQlgina”) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0055 0.0000
35| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.9983 0.0075 0.0000
37 ] Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0062 0.0000
38] Name 5 (5] NaOH

38] Comp Mole Frac (Glyceraol) 0.0000 0.1154 0.0000 *

40] Comp Moale Frac (M-Cleate) 0.0000 0.3575 0.0000 *

41] Comp Mole Frac (Methanal) 1.0000 0.4919 0.0000 *

42] Comp Moale Frag (Trileina®) 0.0000 0.0163 0.0000 *

43] Comp Mole Frac (Diclaina®} 0.0000 0.0101 0.0000 *

44] Comp Moale Frac (MonoQlsina®) 0.0000 0.0025 0.0000 *

45] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 *

48] Comp Moale Frac (NaOH) 0.0000 0.0063 1.0000 *
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Material Streams Fluid Pka: Al

Name dleo d 4 8 g

Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000

Temperature (C) 25.00 - 25.00 50.00 " 140.0 - 140.0
14] Presszure (bar) 1013 1.013 1.013 ¢ 1.012 1.013
15| Molar Flow (kgmole/h) 2.280 15.81 15.81 7.390 2421
16) Mass Flow (kg/h) 2000 " 2439 2439 240.2 2108
17| Liguid Volume Flow (m3/h) 2.120 2.667 2.8687 0.3007 24
18] Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -1.7282+006 -1.697e+006 -3.4860+005 -1.3340+006
18] Name i 10 11 13 12
20] Wapour Fraction 04674 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
21] Tempearature (G} 140.0 * 1400 - 122.0 122.0 122.0
22| Pressure (bar) 1013 1.013° 1.013 1.013 1.013
23] Molar Flow (kgmaole/h) 15.81 8.421 0.0000 2.046 6.375
24| Mass Flow {kg'h) 2430 21908 0.0000 176.5 2022
25) Liguid Voluma Flow ({m3/h) 2722 2421 0.0000 0.1445 2.277
26| Heat Flow (kcal’h) -1.683e+006 -1.3340+006 0.0000 -2.8310+005 -1.0642+006
|27] Name 14 15 16 2 MeQH
28] Vapour Fraction 0.0000 0.0671 0.0208 0.0000 0.0000
28] Temperatura (Ch 90.00 " 77.03 7E.14 25.00 25.00
30| Pressurg (bar) 1.013° 0.4053 0.4053 1.0132 1.013
31| Molar Flow (kgmole/h) 2775 24.15 250.8 13.55 6.063
|32] Mass Flow (kg'h) 5000 ° 2034 4488 4385 194.3
33| Liguid Volume Flow (md/h) 5.010 2971 5.015 0.5470 0.2442
34] Heat Flow {kcal/h) -1.857e+007 -2.1782+008 -1.746e+007 -7.750e+005 -3.470e+005
35| Name 1 19 17 18 20
36) Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
37| Temparature (C) 25.00 140.0 140.0 * 140.0 25.00
38) Pressure (bar) 1.012 1.013° 0.4053 0.4052 1.013
39| Molar Flow {kgmole/h) 2.250 7.389° 18.43 5713 7.380
40] Mass Flow (kg'h) 2000 240.3 338.5 1696 240.3
41] Liguid Voluma Flow {m3/h) 2.120 0.3006 0.3401 1.931 0.3006
42] Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -3.4852+005 -1.050e+006 -B.9660+005 -4.260e+005
£3] MName 5 B NaOH
441 Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000
45] Tomparature (C) 50.00 50.00 * 2500 "
46] Pressure (bar) 1.013 1.013 " 1.013°
A7) Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 15.81 0.1000
48] Mass Flow (kg/h) 0.0000 2439 4.000 *
48] Liguid Voluma Flow {m3/h) 0.0000 2722 2.2440-003
50| Heat Flow (kcal’h) 0.0000 -1.860e+008 -1994
51 - .
E Com positions Fluid Pkg: All
53] Mame dleo 3 4 8 g
54] Comp Maole Frac (Glyceral) 0.0000 ° 0.0013 0.0013 0.0029 0.2142
55| Comp Moale Frac (M-Cleata) 0.0000 * 0.0002 0.0002 0.0005 0.6707
58] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 * 0.8491 0.8481 0.9954 0.0432
57| Comp Mole Frac (Trioleina®) 1.0000 * 0.1429 0.1429 0.0002 0.0304
58] Comp Mole Frac (Dicleina") 0.0000 ° 0.0000 0.0000 0.0000 0.0190
58] Comp Mole Frac (MonoQlgina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0046
50] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61) Comp Mole Frac (NaQH) 0.0000 ° 0.0063 0.0063 0.0000 0.0119
B2
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H Workbook: Case (Main) (continued)

]
% Compaositions (continued) Fluid Phg: Al
11| Name 7 10 1 13 12

12| Comp Mole Frac (Glycaral) 0.1154 0.2142 0.0015 0.9584 0.0042
13| Comp Male Frac (M-Oleate) 0.3575 0.6707 0.0002 0.0002 0.8860
14| Comp Mole Frac (Methanol) 0.4919 0.0492 0.9981 0.1185 0.0269
15| Comp Mole Frac (Trioleina®) 0.0163 0.0304 0.0002 0.0021 0.0395
16| Comp Male Frac (Dicleina”) 0.0 0.0190 0.0000 0.0002 0.0251
17| Comp Male Frac (MonoOlgina®) 0.0025 0.0048 0.0000 0.0000 0.0081
18| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18| Comp Male Frac (NaQH) 0.0063 0.0119 0.0000 0.0108 0.0123
20| MWame 14 15 16 2 MeCH

21| Comp Male Frac (Glycaral) 0.0000 0.0000 0.0001 0.0016 0.0000 *
22| Comp Male Frac (M-Cleate) 0.0000 0.2339 0.0000 0.0003 0.0000 *
23| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.0000 0.0007 0.9907 1.0000 *
24| Comp Mole Frac (Trioleina®) 0.0000 0.0000 0.0010 0.0001 0.0000 *
25| Comp Male Frac (Dicleina”) 0.0000 0.0017 0.0005 0.0000 0.0000 *
26| Comp Male Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0002 0.0001 0.0000 0.0000 *
27| Comp Male Frac (H20) 1.0000 0.7842 0.9974 0.0000 0.0000 *
28| Comp Male Frac (NaQH) 0.0000 0.0000 0.0003 0.0074 0.0000 *
20| Name 1 19 17 18 20

30| Comp Mole Frac (Glycaral) 0.0000 0.0022 0.0000 0.0000 0.0029
31| Comp Male Frac (M-Olzate) 0.0000 0.0005 0.0012 0.9845 0.0005
32| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.9964 0.0000 0.0000 0.0084
33| Comp Moale Frac (Trigleina®) 1.0000 0.0002 0.0000 0.0001 0.0002
34| Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0070 0.0000
35| Comp Male Frac (MonoOlgina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0008 0.0000
36| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.9233 0.0076 0.0000
37| Comp Male Frac (NaQH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38] MName 5 B NaOH

33| Comp Mole Frac (Glycaral) 0.0000 0.1154 0.0000 *

40| Comp Male Frac (M-Oleate) 0.0000 0.3575 0.0000 "

41] Comp Male Frac (Methanal) 1.0000 0.4919 0.0000 -

42| Comp Mole Frac (Trigleina®) 0.0000 0.0163 0.0000 "

43) Comp Maole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0101 0.0000 *

44| Comp Male Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0025 0.0000 *

45| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 *

45| Comp Male Frac (NaQH) 0.0000 0.0063 1.0000 *
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=R =3 = -,:,‘Iu:u mlwlm mlhlmlml_

Material Streams Fluid Pkg: Al

Name dleo 1 2 7 10

Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000

Tempearature (G} 25.00 " 25.00 50.00 * 1400 - 140.0
14] Pressure (bar) 1.013 1.013 1.013* 1.013 1.013
5] Molar Flow (kgmaole/h) 2.258 22.59 22.59 13.39 2.197
18] Mass Flow {kg/h) 2000 * 2857 2857 4340 2223
17) Liguid Voluma Flow {m3/h) 2.120 2.941 2.841 0.5434 2,458
18] Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -2.1182+008 -2.082e+008 -6.3112+005 -1.4012+006
18] Name 11 12 13 14 15
20] Wapour Fraction 0.5028 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperatura (C) 140.00* 140.0 - 1220 122.0 122.0
22] Pressure (bar) 1.013° 1.013° 1.013 1.0132 1.013
23] Molar Flow (kgmole/h) 22.50 9.197 0.0000 2.359 6.838
|24] Mass Flow (kg'h) 2657 2223 0.0000 200.9 2022
25] Liguid Voluma Flow {m3/h) 3.002 2.458 0.0000 0.1638 2.204
26]) Heoat Flow {kcal/h) -2.032e+006 -1.4012+006 0.0000 -3.3720+005 -1.0872+006
27] Name 16 17 18 20 MeOH
28] Vapour Fraction 0.0000 0.0067 0.0680 0.0000 0.0000
20] Temparature () 50.00 " 78.24 75.54 25.00 25.00
30) Pressure (bar) .03 0.4053 0.4053 1.013 1.013
31] Molar Flow (kgmole/h) 55.51 31.50 a0.85 20.33 £.822
32] Mass Flow (kg/h) 1000 * 2438 586.5 857.1 218.6
33) Liguid Voluma Flow {m3/h) 1.002 2.707 0.5885 0.8210 0.2747
34) Heoat Flow {kcal/h) -3.755¢+006 -2.7822+006 -2.0602+006 -1.1650+006 -3.9045+005
35] Name 22 19 21 23 24
36] Wapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
37 ] Temperature <) 25.00 1400 " 140.0 ° 140.0 25.00
38] Pressure (bar) 1.013 1.013° 0.4053 0.4052 1.013
39) Molar Flow (kgmole/h) 2.250 13.41° 24.93 6.568 13.41
40] Mass Flow {kg/h) 2000 4345 480.0 1976 4345
41) Liguid Voluma Flow {m3/h) 2.120 0.5440 0.4624 2.245 0.5440
42] Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -6.3102+005 -1.421e+006 -1.0382+006 -7.724a+005
43] Name 3 4 NaOH
44] Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000
45] Temperature (C) 50.00 50.00 " 2500
46) Pressure (bar) 1.012 1.013° 1.013°
47] Molar Flow (kgmole/h) 0.0000 22.59 0.1000
48] Mass Flow {kg/h) 0.0000 26857 4.000 *
401 Liguid Voluma Flow {m3/h) 0.0000 3.002 2.2442-003
50) Heat Flow {kcal/h) 0.0000 -2.2702+006 -1994
51 .
E Com positions Fluid Pkg: Al
53] Name dleo 1 2 T 10
54] Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 * 0.0017 0.0017 0.0029 0.2280
55] Comp Mole Frac (M-Clgata) 0.0000 * 0.0003 0.0003 0.0005 0.6924
56] Comp Mole Frac (Methanaol) 0.0000 * 0.8835 0.8935 0.9985 0.0511
57) Comp Maole Frac (Trigleina®) 1.0000 ° 0.1000 0.1000 0.0001 0.0083
58] Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0082
58] Comp Maole Frac (MonoQlaina”) 0.0000 ° 0.0000 0.0000 0.0000 0.0031
60] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
51] Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 * 0.0044 0.0044 0.0000 0.0109
62
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=
H Workbook: Case (Main) (continued)

B

a . .
m Compositions (continued) Fluid Pkg: Al
11] Name 11 12 13 14 15

12] Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0937 0.22680 0.0016 0.8702 0.0038
13] Comp Mole Frac (M-Oleate) 0.2822 0.6924 0.0002 0.0002 0.9312
14] Comp Maole Frac (Methanal) 06116 0.0511 0.9281 0.1185 0.0279
15] Comp Mole Frac (Trigleina") 0.0024 0.0083 0.0001 0.0008 0.0109
18] Comp Mole Frac (Dicleina®} 0.0023 0.0082 0.0000 0.0001 0.0109
17] Comp Mole Frac (MonoOleina®) 0.0013 0.0031 0.0000 0.0000 0.0042
18] Comp Mol Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18) Comp Mols Frac (NaQH) 0.0044 0.0108 0.0000 0.0102 0.0111
20] Name 16 17 18 20 MeOH

21] Comp Malg Frac (Glyceral) 0.0000 0.0000 0.0008 0.0019 0.0000
22] Comp Mole Frac (M-Oleats) 0.0000 0.2021 0.0000 0.0003 0.0000
23] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 0.0001 0.0061 0.9928 1.0000
24] Comp Mole Frac (Trigleina") 0.0000 0.0018 0.0007 0.0000 0.0000
25] Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0021 0.0002 0.0000 0.0000
26) Comp Molg Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0008 0.0001 0.0000 0.0000
27] Comp Mole Frac (H20) 1.0000 0.7919 0.9908 0.0000 0.0000
28] Comp Mol Frac (NaQH) 0.0000 0.0012 0.0012 0.0043 0.0000
20] Name 22 19 21 23 24

301 Comp Maole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31] Comp Mole Frac (M-Oleata) 0.0000 0.0005 0.0012 0.9640 0.0005
32] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 0.9965 0.0002 0.0000 0.9965
33] Comp Molg Frac (Trigleina") 1.0000 0.0001 0.0001 0.0075 0.0001
34] Comp Mole Frac (Dicleina®} 0.0000 0.0000 0.0000 0.0102 0.0000
35] Comp Mole Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0038 0.0000
36] Comp Mol Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.9985 0.0077 0.0000
a7) Comp Mols Frac (NaQH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0058 0.0000
38] Name 3 4 NaOH

8] Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 0.0837 0.0000 *

40) Comp Mole Frac (M-Oleata) 0.0000 0.2822 0.0000 *

41] Comp Moalg Frac (Methanal) 1.0000 0.6118 0.0000 *

421 Comp Mole Frac (Trigleina®} 0.0000 0.0034 0.0000 *

43] Comp Mol Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0:033 0.0000 *

441 Comp Molg Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0013 0.0000 *

45) Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 *

45) Comp Molg Frac (NaOH) 0.0000 0.0044 1.0000 *
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H Workbook: Case (Main)
8
[} .
m Material Streams Fluid Pkg: All
11] Mame dleo 1 2 7 10
12] Wapour Fraction 0.0000 0.0:000 0.0000 1.0000 0.0000
13| Temperature () 25.00 - 25.00 5000 140.0 = 140.0
14] Pressure (bar) 1.013 - 1.013 1.013 - 1.013 1.013
15] Molar Flow (kgmole/h) 2.250 2250 2259 13.39 9197
16] Mass Flow (k'h) 2000 ° 2857 2B57 434.0 2223
17 Liguid Volume Flow {m3/h) 2120 2941 2941 0.5434 2.458
18| Heat Flow (keal'h) -8.531e+005 -2.1188+008 -2.082e+006 -6.3110+005 -1.4012+006
18] MName 11 12 13 14 15
20] Wapour Fraction 0.5928 0.0:000 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperatura () 140.0 * 1400 122.0 122.0 122.0
22] Pressure (bar) 1.013 ° 1.013 * 1.013 1.013 1.013
23] Molar Flow (kgmole/h) 2259 9.1a7 0.0000 2.350 6.833
24] Mass Flow (k'h) 2657 2223 0.0000 200.9 2022
25] Liguid Volume Flow {m3/h) 3.002 2.458 0.0000 0.1638 2284
26| Heat Flow (keal'h) -2.032e+006 -1.4018+008 0.0000 -3.3720+005 -1.087e+006
27] Mame 16 17 18 20 MaOH
28] Wapour Fraction 0.0000 0.0677 0.0431 0.0000 0.0000
28] Temperature () 20.00 * 77.04 76.09 25.00 25.00
30] Pressure (bar) 1.013 ° 0.4053 0.4053 1.013 1.013
1] Molar Flow (kgmole/h) 2220 2713 201.7 20.33 B.822
32] Mass Flow (k'h) 4000 * 2288 aris 857.1 2186
33] Liguid Volume Flow {m3/h) 4.008 2.554 3749 0.8210 0.2747
34) Heat Flow (keal/h) -1.486e+007 -2.447g+008 -1.350e+007 -1.185e+008 -3.0042+ 005
35] Mame 22 19 21 23 24
36] Wapour Fraction 0.0000 1.0:000 1.0000 0.0000 0.0000
37| Temparature (C) 25.00 140.0 ° 140.0° 140.0 25.00
38| Pressure (bar) 1.013 1.013 " 0.4053 0.4053 1.013
38] Molar Flow (kgmele/h) 2.250 13.41° 20.60 6.434 13.41
40] Mass Flow {kg/h) 2000 4345 2801 1908 4345
41] Liguid Violume Flow (m3/h} 2.120 0.5440 0.3819 2172 0.5440
421 Heat Flow (kcal/h) -8.531e+005 -6.218g+005 -1.179e+008 -1.0092+008 -7.7242+005
431] Mame 3 4 NalDH
441 Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000
45] Temperatura (Ch 50.00 50.00 * 2500
46| Pressure (bar) 1.013 1.013 " 1.013°
47] Molar Flow (kgmele/h) 0.0000 2250 0.1000
28] Mass Flow (kg'h) 0.0000 2657 4.000"
49| Liguid Violume Flow (m3/h) 0.0000 3.002 2.2440-003
50) Heat Flow (kcal/h) 0.0000 -2.270e+008 -1004
51 .
E Com positions Fluid Phkg: All
53] Name dlao 1 2 7 10
54| Comp Moale Frac (Glycerol) 0.0000 * 0.0017 0.0017 0.0029 0.2260
55] Comp Mola Frac (M-Olaaie) 0.0000 * 0.0:003 0.0003 0.0005 0.6824
561 Comp Malg Frac (Methanal) 0.0000 * 0.8935 0.8935 0.9965 0.0511
57| Comp Mols Frac (Trigleina®) 1.0000 * 0.1000 0.1000 0.0001 0.0083
58] Comp Moalg Frac (Dicleina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0082
58] Comp Moale Frac (MonoOleina®) 0.0000 * 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0031
60] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 * 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0000
61] Comp Malg Frac (NaQH) 0.0000 * 0.0044 0.0044 0.0000 0.0109
52
6]
m
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é Case Nama: CAProgram Files (x86)\AspenTech\Aspen HYSYS 2008.Casas\NZorigd |
= LEGENDS

3 Calgary, Alberta Unit Set: EuroSI
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=
7| Workbook: Case (Main) (continued)

8

a - .
m Compaositions (continued) Fluid Pkg: All
11] Mame 1 12 13 14 15

12| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0937 0.2260 0.0016 0.8702 0.0038
13] Comp Mole Frac (M-Cleate) 0.2822 0.68924 0.0002 0.0002 0.9312
14] Comp Mole Frac (Methanal) 0.6116 0.0511 0.9881 0.1185 0.0279
15] Comp Mole Frac (Trigleina®) 0.0024 0.0083 0.0001 0.0008 0.0108
18] Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0023 0.0082 0.0000 10.0001 0.0109
17] Comp Mole Frac (MonoCleina®) 0.0013 0.0031 0.0000 0.0000 0.0042
18] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Mole Frac (MaOH} 0.0044 0.0109 0.0000 0.0102 0.0111
20] Mame 16 17 18 20 MaOH

21] Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0000 0.0001 0.0018 0.0000 =
22] Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.0000 0.2347 0.0000 0.0003 0.0000 *
23] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 0.0000 0.0009 0.9928 1.0000 *
24] Comp Mole Frac (Triglsina®) 0.0000 0.0001 0.0004 0.0000 0.0000 *
25] Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0012 0.0002 0.0000 0.0000 *
28] Comp Mole Frac (MonoCleina®) 0.0000 0.0003 0.0001 0.0000 0.0000 *
27| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 0.7837 0.9979 0.0000 0.0000 =
28] Comp Mola Frac (NaQOH) 0.0000 0.0000 0.0004 0.0048 0.0000 *
28] Mame 22 19 21 23 24

30] Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31] Comp Mole Frac (M-Oleaie) 0.0000 0.0005 0.0012 0.9856 0.0005
32] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 0.9965 0.0000 0.0000 0.9985
33] Comp Mole Frac (Triglsina®) 1.0000 0.0001 0.0000 0.0003 0.0001
34] Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0051 0.0000
35] Comp Mole Frac (MonoCleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0014 0.0000
38] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.9888 0.0076 0.0000
37] Comp Mole Frac (NaQH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38] Mame 3 4 NaDH

39) Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0937 0.0000 *

40] Comp Mole Frac (M-Oleaie) 0.0000 0.2822 0.0000 *

41] Comp Mole Frac (Methanal) 1.0000 0.6116 0.0000 -

42] Comp Mole Frac (Tricleina®) 0.0000 0.0034 0.0000 *

43] Comp Molg Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0033 0.0000 *

44] Comp Mole Frac (MonoCleina®) 0.0000 0.0013 0.0000 *

45] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 *

46] Comp Mole Frac (NaOH} 0.0000 0.0044 1.0000 *
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é Case Name: CAProgram Files (x86)\AspenTechiAspen HYSYS 2008.Cases\NZorig1]
| 2] LEGENDS

3 Calgary, Alberta Unit Set: EuroSI

[ ] aspen CANADA

? Drate/ Time: Thu Apr 26 21:31:13 2012

=

H Workbook: Case (Main)

8

[} .

m Material Streams Fluid Pkg: All
11] Mame dleo 1 2 T 10

12] Wapour Fraction 0.0000 0.0:000 0.0000 1.0000 0.0000
13| Temperature () 25.00 - 25.00 5000 140.0 = 140.0
14] Pressure (bar) 1.013 - 1.013 1.013 - 1.013 1.013
15] Molar Flow (kgmole/h) 2.250 20.36 2038 19.93 0.439
16] Mass Flow (k'h) 2000 ° 2878 2878 B45.1 2231
17 Liguid Volume Flow {m3/h) 2120 3.215 3215 0.8078 2470
18| Heat Flow (keal'h) -8.531e+005 -2.5088+008 -2.467e+006 -9.3800+005 -1.4232+006
18] MName 11 12 13 14 15

20] Wapour Fraction 0.6786 0.0:000 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperatura () 140.0 * 1400 122.0 122.0 122.0
22] Pressure (bar) 1.013 ° 1.013 * 1.013 1.013 1.013
23] Molar Flow (kgmole/h) 20.36 9.439 0.0000 2482 B.978
24] Mass Flow (k'h) 2876 2231 0.0000 208.7 2022
25] Liguid Volume Flow {m3/h) 3277 2.470 0.0000 0.1699 2300
26| Heat Flow (keal'h) -2.362e8+006 -1.4230+008 0.0000 -3.5180+005 -1.0945+006
27] Mame 16 17 18 20 MaOH

28] Wapour Fraction 0.0000 0.0077 0.0677 0.0000 0.0000
28] Temperature () 50.00 " 76.25 75.50 25.00 25.00
30] Pressure (bar) 1.013 ° 0.4053 0.4053 1.013 1.013
1] Molar Flow (kgmole/h) 55.51 31.92 3057 o 7.082
32] Mass Flow (k'h) 1000 * 2458 566.4 875.9 2272
33] Liguid Volume Flow {m3/h) 1.002 2.733 0.5686 1.095 0.2855
34) Heat Flow (keal/h) -3.755e+008 -2.813e+008 -2.035e+ 008 -1.555e+008 -4.0582+005
35] Mame 22 19 21 23 24

36] Wapour Fraction 0.0000 1.0:000 1.0000 0.0000 0.0000
37| Temparature (C) 25.00 140.0 ° 140.0° 140.0 25.00
38] Pressure (bar) 1.013 1.013 * 0.4053 0.4053 1.013
38] Molar Flow (kgmele/h) 2.250 19.91 25.20 6723 19.91
40] Mass Flow {kg/h) 2000 B447 463.5 1992 B447
41] Liguid Violume Flow (m3/h} 2.120 0.8073 0.4558 2.267 0.2073
421 Heat Flow (kcal/h) -8.531e+005 -0.383g+-005 -1.436e-008 -1.0520+008 -1.1472+006
431] Mame 3 4 NalDH

441 Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000

45] Temperatura (Ch 50.00 50.00 * 2500

46| Pressure (bar) 1.013 1.013 " 1.013°

47] Molar Flow (kgmele/h) 0.0000 20.36 0.1000

48] Mass Flow (k'h) 0.0000 2876 4.000

49| Liguid Violume Flow (m3/h) 0.0000 3.277 2.2440-003

50) Heat Flow (kcal/h) 0.0000 -2.664+008 -1004

51 .

= Compositions Fluid Pkg: All
53] Name dlao 1 2 7 10

54| Comp Moale Frac (Glycerol) 0.0000 * 0.0020 0.0020 0.0029 0.2299
55] Comp Mola Frac (M-Olaaie) 0.0000 * 0.0:003 0.0003 0.0005 0.6884
561 Comp Malg Frac (Methanal) 0.0000 * 0.9173 0.9173 0.9966 0.0517
57| Comp Mols Frac (Trigleina®) 1.0000 * 0.0769 0.0769 0.0000 0.0030
58] Comp Moalg Frac (Dicleina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0042
58] Comp Moale Frac (MonoOleina®) 0.0000 * 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0022
60] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 * 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0000
61] Comp Malg Frac (NaQH) 0.0000 * 0.0034 0.0034 0.0000 0.0106
52

6]

m

65 |

65 |
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; Case Nama: CiProgram Files (x86)\AspenTechiAspen HYSYS 20068 Cases'\NZorigl ]
| 2] LEGENDS

3 Calgary. Aloerta Unit Set: EuraSl|
T aspen CAI?JA%A
? Data/Time: Thu Apr 26 21:21:13 2012
=
H Workbook: Case (Main) (continued)

B

2 . . )
m Compositions (continued) Fluid Pkg: All
11| Mame 1 12 13 14 15

12| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0759 0.2299 0.00186 0.8709 0.0037
13| Comp Mole Frac (M-Oleaie) 0.2248 0.5984 0.0002 0.0002 0.0448
14| Comp Mole Frac (Methanol) 0.6029 0.0517 0.9281 01184 0.0282
15| Comp Mole Frac (Tricleina®) 0.0010 0.0:030 0.0000 0.0003 0.0040
16| Comp Mole Frac (Diclaing™) 0.0013 0.0042 0.0000 0.0001 0.0056
17| Comp Mole Frac (MonoOleina®) 0.0007 0.0022 0.0000 0.0000 0.0030
18] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Mole Frac (NaOH} 0.0034 0.0106 0.0000 0.011 0.0108
20| Name 16 17 18 20 MaQH

21| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0:000 0.0008 0.0021 0.0000 *
22| Comp Mole Frac (M-Oleata) 0.0000 0.2065 0.0000 0.0004 0.0000 *
23| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.0001 0.0063 0.9938 1.0000 *
24| Comp Mole Frac (Trigleina®) 0.0000 0.0006 0.0003 0.0000 0.0000 *
25| Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0011 0.0001 0.0000 0.0000 *
28| Comp Mole Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0:008 0.0001 0.0000 0.0000 *
27| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 0.7899 0.9912 0.0000 0.0000 =
28| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0012 0.0012 0.0037 0.0000 *
28] Mame 22 18 M 23 24

30] Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31| Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.0000 0.0005 Q.00m2 0.8757 0.0005
32| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.9966 0.0002 0.0000 0.0985
33| Comp Mole Frac (Tricleina®) 1.0000 0.0:000 0.0000 0.0027 0.0000
34| Comp Mole Frac (Dicleina”) 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0052 0.0000
35| Comp Mole Frac (MonoCleina®) 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0028 0.0000
38| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0:000 0.0088 0.0078 0.0000
37| Comp Mole Frac (NaQH) 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0058 0.0000
38| Mame 3 4 NaOH

38] Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0759 0.0000 *

40| Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.0000 0.2248 0.0000 *

41] Comp Mole Frac (Methanal) 1.0000 0.6920 0.0000 *

42| Comp Mole Frac (Trioleina®) 0.0000 0.0010 0.0000 *

43| Comp Mole Frac (Dicleina”) 0.0000 0.0013 0.0000 *

44] Comp Mole Frac (MonoQleing®) 0.0000 0.0007 0.0000 *

45| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0:000 0.0000 *

45| Comp Mole Frac (NaQH) 0.0000 0.0034 1.0000 *
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aspen

LEGENDS

Calgary, Alberta

CANADA

Case Nama: CAProgram Files (xB6)\AspenTechiAspen HYSYS 20068.Cases\NZorigl ]
Unit Set: EuroSIi
Data/Time: Thu Apr 26 21:40:50 2012

Workbook: Case (Main)

=l =N = -,:,‘Iun mlwlm mlhlwlml—

Material Streams Fluid Pkg: Al
Name dleo 3 4 8 a
Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
Temperature () 25.00 ¢ 25.00 50.00 * 1400 * 140.0
14] Pressure (bar) 1.013 1.013 1.013 " 1.0132 1.013
15] Molar Flow (kgmole/h) 2.250 20.36 20.38 10.92 0.439
16] Mass Flow (kg'h) 2000 * 2878 2878 845.1 2231
17) Liguid Voluma Flow {m3/h) 2.120 3.215 3.215 0.8078 2,470
18] Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -2.5082+008 -2.467e+008 -0.3890+005 -1.4232+006
18] Name ¥ 10 11 13 12
20] Wapour Fraction 0.67T86 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperatura () 140.0* 1400 - 122.0 122.0 122.0
22] Pressure (bar) 1.013° 1.013° 1.013 1.013 1.013
23] Molar Flow (kgmole/h) 20.36 9.439 0.0000 2.462 6.976
24| Mass Flow {kg/h) 2876 223 0.0000 208.7 2022
25| Liguid Volume Flow {m3/h) 3.277 2.470 0.0000 0.1699 2.300
26) Heat Flow {kcal/h) -2.362e+006 -1.4232+006 0.0000 -3.518e+005 -1.0845+006
27] Name 14 15 16 2 MaeOH
28] Vapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0374 0.0000 0.0000
28] Temperature (C) 70.00 " 71.26 7587 25.00 25.00
30) Pressure (bar) 1.013° 0.4053 0.4053 1.013 1.013
31] Molar Flow (kgmole/h) 138.8 3347 1123 27.10 7.092
32] Mass Flow (kg'h) 2500 ° 2454 2058 875.9 227.2
33] Liguid Voluma Flow (m3/h) 2.505 2741 2.084 1.095 0.2856
34) Heat Flow {kcal/h) -8.336e+006 -2.9218+006 -7.508e+006 -1.555e+006 -4.0588+005
35] Name 1 19 17 18 20
368] Vapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
37] Temparature C) 25.00 1400 ° 140.0 * 140.0 25.00
38| Pressurg (bar) 1.013 1.013° 0.4053 0.4052 1.013
39) Molar Flow (kgmole/h) 2.250 19.91° 26.81 6.657 18.91
40| Mass Flow (kg/h) 2000 G447 4025 1972 6447
41] Liguid Voluma Flow (m3/h) 2.120 0.8073 0.4240 2.245 0.8073
42| Heat Flow {kcal/h) -8.531e+005 -0.32832+ 005 -1.527e+008 -1.043a+006 -1.147a+006
43] Name 5 6 NaOH
441 Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000
45] Temperature (C) 50.00 50.00 " 2500
45) Pressure (bar) 1.013 1.013° 1.013°
47] Molar Flow {kgmole/h) 0.0000 20.38 0.1000
48] Mass Flow {kg/h) 0.0000 2876 4.000 *
48] Liguid Volume Flow {m3/h) 0.0000 .97 2.2440-003
50) Heat Flow {kcal/h) 0.0000 -2.6642+006 -1984
51 e
; Com positions Fluid Pkg: Al
53] Mame dleo 3 4 8 a
Comp Male Frac (Glycaral) 0.0000 * 0.0020 0.0020 0.0029 0.2299
Comp Male Frac (M-Cleata) 0.0000 * 0.0003 0.0003 0.0005 0.6984
Comp Male Frac (Methanal) 0.0000 * 0.9173 0.9173 0.9986 0.0517
Comp Male Frac (Trigleina®) 1.0000 * 0.0769 0.0769 0.0000 0.0030
Comp Male Frac (Dicleina”) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0042
Comp Male Frac (MonoQleina®) 0.0000 ° 0.0000 0.0000 0.0000 0.0022
Comp Male Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Comp Male Frac (NaQH) 0.0000 ° 0.0034 0.0034 0.0000 0.0106
Hyprotech Lid. Aspen HYSYS Version 2006 (20.0.0.6728) Page 1 of 3
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; Case Name: CAProgram Files (xB6)\AspenTechAspen HYSYS 2006.Casas\NZorig1]
| 2] LEGENDS

3 Calgary, Alberta Unit Set: EuroSl
T aspen CANADA
? Drate/ Time: Thu Apr 26 21:40:50 2012
L
H Workbook: Case (Main) (continued)

8

[} e .
m Compositions (continued) Fluid Pkg: All
11] Mame 7 10 11 13 12

12] Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0759 0.2299 0.0016 0.8708 0.0037
13] Comp Moalg Frac (M-Olgate) 0.2248 0.5934 0.0002 0.0002 0.0243
14] Comp Moale Frac (Methanal) 0.6929 0.0517 10.0281 0.1184 0.0282
15] Comp Mole Frac (Tricleina") 0.0010 0.0:030 0.0000 0.0003 0.0040
16] Comp Malg Frac (Dicleina®) 0.0013 0.0042 0.0000 0.000 0.0056
17| Comp Mols Frac (MonoQleina®) 0.0007 0.0022 0.0000 0.0000 0.0030
18] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Moalg Frac (NaOH} 0.0034 0.0108 0.0000 0.01M 0.0108
20] MName 14 15 16 2 MeCH

21] Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 * 0.0000 0.0002 0.0021 0.0000 =
22] Comp Molg Frac (M-Olgaie) 0.0000 * 0.1969 0.0000 0.0004 0.0000 *
23] Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 * 0.0:000 0.0018 0.59938 1.0000 *
24] Comp Moale Frac (Trigleina®) 0.0000 * 0.0002 0.0002 0.0000 0.0000 *
25| Comp Mole Frac (Dicleina®) 0.0000 * 0.0008 0.0001 0.0000 0.0000 *
26] Comp Moale Frac (MonoOleina®) 0.0000 * 0.0004 0.0001 0.0000 0.0000 *
27] Comp Moale Frac (H20) 1.0000 = 0.8015 0.9970 0.0000 0.0000 -
28| Comp Moala Frac (NaQH) 0.0000 * 0.0001 0.0006 0.0037 0.0000 *
20] Mame 1 19 17 18 20

A1) Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31] Comp Malg Frac (M-Olaata) 0.0000 0.0:005 f.0012 0.9851 0.0005
32| Comp Moale Frac (Methanol) 0.0000 0.9066 0.0000 0.0000 0.99566
33] Comp Mole Frac (Tricleina®} 1.0000 0.0000 0.0000 0.0008 0.0000
34] Comp Malg Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0041 0.0000
35| Comp Mole Frac (MongQleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0019 0.0000
36] Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0288 0.0078 0.0000
37] Comp Moalg Frac (NaOH} 0.0000 0.0:000 0.0000 0.0005 0.0000
8] Mame 5 B NaOH

33] Comp Moale Frac (Glyceraol) 0.0000 0.0759 0.0000 *

40| Comp Mole Frac (M-Cleate) 0.0000 0.2248 0.0000 *

41] Comp Mola Frac (Methanal) 1.0000 0.6529 0.0000 *

421 Comp Moale Frac (Trigleing®) 0.0000 0.0010 0.0000 *

43] Comp Molg Frac (Dicleina®) 0.0000 0.0013 0.0000 *

44] Comp Moale Frac (MonoOleina®) 0.0000 0.0007 0.0000 *

45] Comp Mole Frag (H20) 0.0000 0.0:000 0.0000 *

48] Comp Mol Frac (NaOH) 0.0000 0.0034 1.0000 *
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; Case Nama: CAProgram Files (xB8)\AspenTachiAspen HYSYS 2006.CasasiNZorigl
= LEGENDS

3 Calgary. Alberta Unit Set: EuroSI
T aspen CANADA
? Data/Time: Thu Apr 26 21:35:02 2012
L5
7| Workbook: Case (Main)

5
% Material Streams Fluid Pkg: All
11| Mame dleo 3 4 8 a

12| Wapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 0.0000
13| Temperature {C}) 25.00 25.00 50.00 " 140.0* 140.0
14| Pressure (bar) 1.013 - 1.013 1.013 1.013 1.013
15| Molar Flow {kgmole/h) 2.250 36.14 36.14 26.61 9.527
16| Mass Flow (kg'h) 2000 3095 3085 B51.3 2234
17| Liguid Volume Flow {m3/h) 2.120 3.440 3.450 1.079 2474
18| Hoat Flow {kcalih) -9.531e+005 -2.808a+006 -2.8532: 006 -1.2542+006 -1.4312+008
19| Name 7 10 11 13 12

20| Wapour Fraction 0.7364 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperatura {C}) 140.0* 140.0° 122.0 122.0 122.0
22| Prassurg (Dar) 1.013 * 1.013° 1.013 1.013 1.013
23| Molar Flow (kgmole/h) 36.14 0.527 0.0000 2.502 7.024
24| Mass Flow {kg'h) 3095 2234 0.0000 211.8 2022
25| Liguid Volume Flow {m3/h) 3.552 2474 0.0000 01723 230
26| Hoat Flow {kcalih) -2.685e+006 -1.4312+006 0.0000 -3.5740+005 -1.096a+008
27| Mame 14 15 168 2 MaOH

28| Wapour Fraction 0.0000 0.0080 0.0676 0.0000 0.0000
20] Temperature (%] 50.00 " 76.25 7548 25.00 25.00
30| Pressure (Dar) 1.013 * 0.4053 0.4053 1.013 1.013
31| Molar Flow (kgmole/h) 55.51 32.06 3047 33.88 T.144
32| Mass Flow {kg'h) 1000 * 2462 550.7 1095 22849
33| Liguid Volume Flow {m3/h) 1.002 2.742 05617 1.360 0.2877
34| Heat Flow {kcal/h) -3.755e+006 -2.8240+ 006 -2.0272+008 -1.0452+006 -4.080a+005
35| Mame 1 19 17 18 20

36| Wapour Fraction 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000 0.0000
37| Temperaturg (%] 25.00 140.0° 1400 " 140.0 25.00
38| Pressurg (Dar) 1.013 1.013° 0.4053 0.4053 1.013
38| Molar Flow (kgmole/h) 2.250 2864 " 25.20 BI7T 26.64
40| Mass Flow {kg'h) 2000 8g2.0 464.7 1997 862.0
41] Liguid Volume Flow (m3h) 2.120 1.080 0.4670 2.275 1.080
42| Heat Flow {kcal/h) -9.531e+005 -1.2552+006 -1.4402-008 -1.057a+006 -1.5340+006
43| Mame 5 5] NaOH

44| Wapour Fraction 1.0000 0.0000 0.0000

45] Temperature {C) 50.00 50.00° 25.00"

45| Pressura (Dar) 1.013 1.013° 1.013°

47| Molar Flow (kgmale'h) 0.0000 36.14 0.1000

48| Mass Flow (kg'h) 0.0000 3095 4.000 *

48] Liguid Volume Flow {m3/h) 0.0000 3.552 2.2442-003

50| Heat Flow {kcal'h) 0.0000 -3.052e+006 -1084
% Compositions Fluid Pka: Al
53] Mame dleo 3 4 B8 a

54| Comp Male Frac (Glycaral) 0.0000 0.0021 0.0021 0.0020 0.2315
55| Comp Male Frac (M-Clealg) 0.0000 = 0.0004 0.0004 0.0005 07004
58] Comp Moale Frac (Methanal) 0.0000 * 0.6322 0.9322 0.5966 0.0520
57| Comp Male Frac (Triolzina®) 1.0000 " 0.0625 0.0625 0.0000 0.0014
58| Comp Male Frac (Dioleina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0025
58| Comp Male Frac (MonoOlsina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0017
60| Comp Male Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
61] Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 ° 0.0028 0.0028 0.0000 0.0105
62
[63]
m
|65 |
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é Case Name: CAProgram Files (x86)\AspenTechiAspen HYSYS 2006 Cases\NZorigl
| 2] LEGENDS

3 Calgary. Alberta Unit Set: EuroSI|
T asDen CANADA
? Date/Time: Thu Apr 26 21:35:02 2012
=
H Workbook: Case (Main) (continued)

8

a . -
m Compositions (continued) Fluid Pkg: All
11| Name 7 10 11 13 12

12| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0632 0.2315 0.0018 0.6712 0.0038
13| Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.1850 0.7004 0.0002 0.0002 0.0499
14| Comp Mole Frac (Methanol) 07476 0.0520 0.0082 0.1184 0.0283
15| Comp Mole Frac (Trioleina®) 0.0004 0.0014 0.0000 0.0001 0.0018
16| Comp Mole Frac (Diclaina®) 0.0007 0.0025 0.0000 0.0000 0.0033
17| Comp Mole Frac (MonoQlsina®) 0.0005 0.0017 0.0000 0.0000 0.0024
18| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
19| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0028 0.0105 0.0000 0.0100 0.0107
20| Name 14 15 16 2 MaOH

21| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0000 0.0008 0.0023 0.0000 *
22| Comp Mole Frac (M-Oleats) 0.0000 0.2081 0.0000 0.0004 0.0000 *
23| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.0001 0.0064 0.0944 1.0000 *
24| Comp Mole Frac (Tricleina®) 0.0000 0.0003 0.0001 0.0000 0.0000 *
25| Comp Mole Frac (Diclaina®) 0.0000 0.0007 0.0001 0.0000 0.0000 *
26| Comp Mole Frac (MonoQlsina®) 0.0000 0.0005 0.0001 0.0000 0.0000 *
27| Comp Mole Frac (H20) 1.0000 0.7891 0.9013 0.0000 0.0000 *
28| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0012 0.0012 0.0030 0.0000 *
29| Name 1 19 17 18 20

30| Comp Mole Frac (Glyceral) 0.0000 0.0029 0.0000 0.0000 0.0029
31| Comp Mole Frac (M-Oleats) 0.0000 0.0005 0.0012 0.0799 0.0005
32| Comp Mole Frac (Methanol) 0.0000 0.9966 0.0002 0.0000 0.9966
33| Comp Mole Frac (Tricleina®) 1.0000 0.0000 0.0000 0.0013 0.0000
34| Comp Mole Frac (Diolaina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0031 0.0000
35| Comp Mole Frac (MonoOlgina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0022 0.0000
36| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.9985 0.0078 0.0000
37| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0057 0.0000
38] Name 1 ] NaOH

33| Comp Mole Frac (Glycerol) 0.0000 0.0632 0.0000 °

40| Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.0000 0.1850 0.0000 *

41| Comp Mole Frac (Methanol) 1.0000 07476 0.0000 *

42| Comp Mole Frac (Trioleina®) 0.0000 0.0:004 0.0000 *

43| Comp Mole Frac (Dicleina™) 0.0000 0.0007 0.0000 *

44| Comp Mole Frac (MonoOlgina®) 0.0000 0.0005 0.0000 *

45| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 *

48| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0028 1.0000 *
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N Case Name: CAProgram Files (x88)\AspenTech\Aspen HYSYS 2008 Cases\THF _1rg
.2 ] LEGENDS

3 Calgary. Alberta Unit Siet: EuraS|

T asDen CAMNADA

? Data/Time: Thu Apr 26 21:28:47 2012

=

7] Workbook: Case (Main)

B

% Material Streams Fluid Pkg: All
11| Mame dleo 1 100 THFE 2

12] Wapour Fraction 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
13] Temperature {C) 25.00 * 25.00 50.00 * 25.00 " 25.00
14| Pressure (ar) 1.013 1.013 1.013* 1013 1.013
15| Molar Flow (kgmale/h) 2.250 2.250 32.75 7.090 30.49
16| Mass Flow (k¥ 2000 * 2000 3665 511.2 1665
17| Liguid Volume Flow (m3h) 2120 2.120 4.047 0.5751 1.927
18| Heat Flow (kcal/h) -0.531e+005 -0.5312+005 -2.556e+008 -3.655e+005 -1.653a+006
19| Name ] 7 8 ] 10

20| Vapour Fraction 0.0000 0.6202 1.0000 0.0000 0.0000
21| Temperature {C) 25.00 140.0 = 1400 - 140.0 122.0
22| Pressura (bar) 1.013 1.013 " 1.013 1.013 1.013
23| Molar Flow (kgmada/h) 32.75 26.45 16.40 10.05 10.05
24| Mass Flow (kg'h) 36ES 3211 920.4 2231 2281
25| Liquid Volume Flow (m3/h) 4.047 3.509 1.071 2528 2.528
26| Heat Flow (kcal'h) -2.606e+006 -2.1632+006 -7.031e<005 -1.460e+006 -1.4832+006
27| Name 11 13 12 14 15

28| Wapour Fraction 1.0000 0.0:000 0.0000 0.0000 0.0000
20| Temperature (%] 122.0 122.0 1220 " 50.00 * 69.79
30| Pressure (bar) 1.013 1.013 1.013 1.013° 0.4530
31] Molar Flow (kgmale/h) 0.0000 2.408 7.638 55.51 7.435
32| Mass Flow (k') 0.0000 213.5 20568 1000 ° 2050
33| Liguid Volume Flow {m3h) 0.0000 0.1723 2.356 1.002 2337
34| Heat Flow (kcal'h) 0.0000 -3.5772+005 -1.126e<008 -3.755a+006 -1.172g+006
35| Name 16 MaOH+NaOH 19 17 18

35| Vapour Fraction 0.0547 0.0000 1.0000 1.0000 0.0000
37| Temperature (C) 77.39 25.00° 140.0 " 140.0 * 140.0
38| Pressure (bar) 0.4530 1.013 " 1.013" 0.4530 0.4530
33| Molar Flow (kgmala/h) 55.71 7.013 1630 0.3264 7.109
40| Mass Flow (kg'h) 1018 2250 928.8 17.22 2033
41| Liguid Volume Flow (m3h) 1.021 0.2818 1.070 1.911e-002 2318
42| Heat Flow (kcal/h) -3.708¢+006 -4.0012+005 -7.025e+005 -1.5032+004 -1.0782+006
43| WName 20 5 5} 4 -THE

44| Wapour Fraction 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 0.0000
45| Tomperature {C) 25.00 ° 50.00 50.00 * 50.00 50.00
45| Pressure (bar) 1.013° 1.013 1.013 1.013 1.013
47| Molar Flow (kgmale/h) 16.39 0.0000 26.45 26.45 -6.300
48| Mass Flow (kg'h) 928.6 0.0000 a1 3211 -454.3
49| Liquid Volume Flow {m3/h) 1.070 0.0000 3.500 3536 -0.5110
50| Heat Flow (kcal'h) -8.877e+005 0.0000 -2.44%e-008 -2.230a+006 3177e+005
51 - .
E Com positions Fluid Pkg: All
53| Mame dleo 1 100 THFE 2

54| Comp Male Frac (Glyceral) 0.0000 * 0.0000 0.0M5 0.0000 * 0.0017
55| Comp Mole Frac (M-Cleats) 0.0000 * 0.0000 0.0002 0.0000 * 0.0003
56| Comp Mole Frac (Methanal) 0.0000 * 0.0000 0.4082 0.0000 * 0.4384
57| Comp Mole Frac (Triolsina") 1.0000 * 1.0000 0.0680 0.0000 " 0.0000
58| Comp Mole Frac (Diclaing") 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
50| Comp Maole Frac (MonoOlgina®) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
80| Comp Mole Frac (H20) 0.0000 * 0.0000 0.0000 0.0000 " 0.0000
61| Comp Mole Frac (TetraHyFuran) 0.0000 * 0.0000 0.5200 1.0000 * 0.5585
62| Comp Molg Frac (NaQH) 0.0000 * 0.0000 0.0011 0.0000 - 0.0011
63
=
| 55 ]
E
57 ]

68
50 Hzgrmech Lid. A@ HYSYS Version 2006 120.0.0.6?28} PQE 10of3

Licensed fo: LEGENDS * Specified by usear.
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; Case Name: CAProgram Files (x86)\AspenTechiAspen HYSYS 2006.Casas\THF _1rg
| 2] LEGENDS

3 Calgary, Alberta Unit Set: EuroSl
n aspen CANADA
? Drate/ Time: Thu Apr 26 21:28:47 2012
=N
H Workbook: Case (Main) (continued)

B

a P .
m Compositions (continued) Fluid Pkg: All
11| MName 3 7 2 9 10

12| Comp Male Frac (Glyceraol) 0.0015 0.0873 0.0031 0.2248 0.2248
13| Comp Mole Frac (M-Olsate) 0.0002 0.2565 0.0005 0.6744 0.6744
14| Comp Mole Frac (Methanal) 0.4082 0.2402 0.3800 0.0196 0.0106
15| Comp Male Frac (Trilsina®) 0.0690 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
16| Comp Mole Frac (Dioleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
17| Comp Maole Frac (MonoQleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Male Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
18] Comp Mole Frac (TefraHyFuran) 0.5200 0.4057 0.6066 0.0777 0.0777
20| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0011 0.0013 0.0000 0.0035 0.0035
21| Name 11 13 12 14 15

22| Comp Male Frac (Glyceraol) 0.0016 0.8265 0.0038 0.0000 * 0.0000
23] Comp Male Frac (M-Olsata) 0.0002 0.0001 0.8871 0.0000 * 0.9113
24| Comp Mole Frac (Methanal) 0.3802 0.0479 0.0106 0.0000 * 0.0000
25| Comp Mole Frac (Triglsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
26| Comp Mole Frac (Diolsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
27| Comp Mols Frac (MonoQlsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 * 0.0000
28] Comp Male Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 1.0000 * 0.0167
28] Comp Male Frac (TetraHyFuran) 06178 0.0222 0.0952 0.0000 * 0.0720
30| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0000 0.0033 0.0035 0.0000 * 0.0000
31| Name 16 MaOH+NalOH 10 17 18

32| Comp Male Frac (Glycerol) 0.0008 0.0000 0.0031 * 0.0000 0.0000
23| Comp Mole Frac (M-Olsata) 0.0000 0.0000 0.0005 * 0.0011 0.9531
34| Comp Mole Frac (Methanal) 0.0015 0.5950 0.3899 * 0.0001 0.0000
35| Comp Mole Frac (Triglsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
36| Comp Mole Frac (Dioleina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
37| Comp Mole Frac (MonoOlsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
38| Comp Male Frac (H20) 0.0941 0.0000 0.0000 * 0.3522 0.0009
39| Comp Mals Frac (TetraHyFuran) 0.0035 0.0000 0.6086 * 0.6366 0.0450
20| Comp Mole Frac (NaOH) 0.0005 0.0050 0.0000 0.0000 0.0000
4] Name 20 5 6 4 -THF

42| Comp Mols Frac (Glyceral) 0.0031 0.0000 0.0873 0.0019 0.0000 *
23| Comp Mole Frac (M-Olsata) 0.0008 0.0000 0.2565 0.0003 0.0000 *
44| Comp Mole Frac (Methanal) 0.3800 0.4831 0.2402 0.5054 0.0000 *
4| Comp Mole Frac (Triglsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0854 0.0000 *
4| Comp Male Frac (Diolsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 *
47| Comp Mols Frac (MonoQOlsina®) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 *
s8] Comp Male Frac (H20) 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 *
20| Comp Male Frac (TetraHyFuran) 06066 0.5160 0.4057 0.4057 1.0000 *
50| Comp Mols Frac (NaQH) 0.0000 0.0000 0.0013 0.0013 0.0000 *




