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RESUMO

A casca de arroz representa cerca de 20% da massa do grédo e, portanto, é o
subproduto mais abundante do beneficiamento de arroz. Por sua composicéo
apresentar alto teor de compostos fendlicos e baixas propriedades nutritivas, é
impropria para consumo animal e descarte em aterros. Logo, a destinagdo da
grande quantidade de casca gerada € um sério problema para as empresas
arrozeiras, principalmente no Rio Grande do Sul, que concentra um grande nimero
de empresas do setor. Com o objetivo de buscar uma solucdo para este cenario,
este trabalho visa desenvolver um projeto preliminar para implantacdo de plantas
regionais de gaseificacdo e producdo de metanol a partir do excedente de casca de
arroz no Rio Grande do Sul. O projeto conta com avaliagdo de escala de producéo e
analise de viabilidade econémica. A producdo de metanol foi selecionada a fim de se
obter uma solucdo para o problema que as empresas brasileiras, principalmente as
produtoras de biodiesel, enfrentam pela baixa oferta nacional desse composto, o
gual é importado em grandes volumes. No presente trabalho pode-se observar que a
instalacé@o de usinas regionais de producdo de metanol via gaseificacdo da casca de
arroz possui viabilidade e solucionaria os problemas enfrentados com a destinacao
deste residuo agroindustrial. Além do mais, as usinas poderiam suprir cerca de 70%
do consumo nacional de metanol.

Palavras-chave: casca de arroz, gaseificacdo, processos cataliticos, metanol.



ABSTRACT

Rice husk accounts for about 20% of the grain weight and thus is the most abundant
by-product of rice processing. Due to its composition being highly phenolic and with
low nutritional properties, it is unfit for animal consumption and discarded in landfills.
Therefore, a destination of the large amount of bark generated is a serious problem
for the rice companies, mainly in Rio Grande do Sul, which concentrates a large
number of companies in the sector. With the objective of finding a solution to this
scenario, this work is a preliminary project for the implementation of regional
methanol production and production plants from the surplus rice husk in Rio Grande
do Sul. Production and economic feasibility analysis. The production of methanol was
selected for the purpose of obtaining a solution to the problem that Brazilian
companies, mainly as biodiesel producers, for the low national product supply, or the
product imported in large volumes. In the present work, it can be observed that an
installation of regional methanol production plants via gasification of the rice hull has
feasibility and resolution of problems faced with a destination of this agroindustrial
residue. Moreover, as mills account for about 70% of national consumption.

Keywords: rice husk, gasification, catalytic process, methanol.
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1 INTRODUCAO

A busca por aplicacdes para a casca de arroz tem ganhado cada vez mais
importancia no ambiente industrial devido ao problema de destinacdo enfrentado
pelas empresas de beneficiamento de arroz. No Rio Grande do Sul, Estado com
maior producéo do cereal no Brasil, estima-se que 60% da casca gerada nao possui
destinacdo adequada, gerando, consequentemente, poluicdo ambiental
(FONTOURA, 2015).

Dentre as formas de aproveitamento da casca de arroz, o aproveitamento
energético com a utilizacdo de gaseificadores tem se tornado interessante pelo fato
do gas resultante poder ser empregado diretamente em aplicacdes industriais ou
como matéria-prima na sintese de compostos quimicos como o metanol, por
exemplo (ALVES, 2010).

A gaseificacdo é um processo termoquimico desenvolvido ha mais de 200
anos que consiste na oxidacao parcial de um insumo sélido ou liquido para a
producéo de uma mistura gasosa combustivel. Os insumos mais utilizados desde a
invencdo da gaseificagdo foram o carvao e o petrdleo, porém, devido a busca por
novas opcdes energéticas, o emprego da biomassa de origem vegetal, como a
casca de arroz, tem ganhado destaque (CARDOSO, 2013).

O metanol € um alcool liqguido a temperatura e pressdao ambientes e com
diversas aplicacbes, onde as mais comuns sd8o como intermediario quimico
(formaldeido, acido acético, etc.) e uso energético (combustivel para automéveis,
dimetil éter [DME], etc.) (PIRES; NETO, 2008). No Brasil, o0 consumo de metanol
aumentou consideravelmente nos ultimos anos devido ao crescimento da producao
de biodiesel, tornando-se sua principal aplicacdo. Porém, este composto quimico é
produzido em baixa quantidade no pais, o que leva a altos volumes importados.

Nesse contexto, este trabalho visa investigar o aproveitamento de um residuo
agroindustrial abundante no Estado do Rio Grande do Sul para producdo de
metanol, composto quimico de grande interesse comercial. Trata-se de um estudo
tedrico que busca, através de dados técnicos da literatura, verificar a viabilidade
econdbmica do aproveitamento da casca.

Os objetivos do trabalho sdo apresentados no capitulo 2, sendo
desmembrados em objetivo geral e especificos a serem atingidos a partir desse

projeto.



No capitulo 3, é apresentada a revisao bibliogréafica, que engloba aspectos da
biomassa e processos de transformacdo estudados, requisitos de projeto e meios
para avaliacdo econdmica de projetos. Na primeira parte, é apresentada uma
contextualizacdo sobre o que é o arroz e sua importancia no mundo, producdo do
cereal no Rio Grande do Sul, o que € a casca de arroz e os problemas enfrentados
com sua destinacdo. Posteriormente, € apresentado o processo de gaseificacao,
suas etapas, principais tipos de gaseificadores existentes e detalhes sobre o
processo de gaseificacdo da casca de arroz. Na sequéncia, sdo apresentados 0s
processos cataliticos e, mais especificamente, o processo de producédo de metanol
utilizando o gas de sintese resultante da gaseificacdo de biomassa. Por fim, é
apresentada uma breve revisdo sobre projetos de processos e técnicas para
avaliacao da rentabilidade de um projeto.

No capitulo 4, é apresentada a metodologia adotada no presente trabalho,
indicando as principais etapas que serdo seguidas de modo a alcancar os objetivos
ao final do trabalho.

Os resultados e discussfes deste projeto sdo apresentados no capitulo 5,
onde estdo demonstrados a quantidade excedente de casca de arroz gerada
anualmente no RS, o processo de gaseificacdo de casca de arroz e 0 processo
catalitico de producdo de metanol selecionados para projeto das usinas, as
informacfes do processo e planta das usinas regionais de metanol e, por fim, a
analise preliminar da viabilidade. No capitulo 6 sdo apresentadas as conclusées

deste trabalho.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Este trabalho € um estudo de caso que tem por objetivo a avaliacdo da
viabilidade de aproveitamento da casca de arroz excedente no Estado do Rio

Grande do Sul para a producéo de metanol.

2.2 Objetivos Especificos

e Levantamento da quantidade excedente de casca de arroz no Estado do Rio
Grande do Sul;

¢ Estudo tedrico do processo de gaseificacdo da casca de arroz e composicao
do gas de sintese formado;

e Estudo tedrico do processo catalitico para producdo de metanol e seu
rendimento, utilizando o gas de sintese como matéria-prima; e

¢ Avaliacdo da viabilidade econdémica do processo.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O presente capitulo encontra-se dividido em cinco secdes, na qual a secao
3.1 apresenta uma contextualizagdo sobre o arroz. As segbes 3.2 e 3.3 expdem
como ocorrem 0s processos de gaseificacdo e cataliticos, respectivamente. Na
secdo 5.4 encontram-se as caracteristicas que envolvem um projeto. Por fim, na
secdo 5.5 sdo apresentados os conceitos dos dados utilizados na avaliacao

econdbmica.

3.1 Arroz

O arroz (Oryza sativa L.) € um dos cereais com maior valor econémico
mundialmente. Sua cultura ocupa uma area aproximada de 158 milhdes de hectares
e gera uma producéo anual de cerca de 746,7 milhGes de toneladas de grdos em
casca. O cereal também tem grande valor social, correspondendo a 29% do total de
gréos usados na alimentacdo humana e considerado o cultivo alimentar de maior
importancia em muitos paises em desenvolvimento (USDA, 2015).

No Brasil, a orizicultura é responsavel por colocar o pais entre os dez
principais produtores do mundo e o maior entre 0s paises nao orientais, sendo que
75% da producéo é localizada na regidao Sul (FAO, 2015), com uma safra 2014/2015
de aproximadamente 8,6 milhdes de toneladas (CONAB, 2015).

3.1.1 Producéo no Rio Grande do Sul

O Rio Grande do Sul é o maior produtor de arroz no Brasil e contribuiu na
safra 2014/2015 com aproximadamente com 69,5% da producao (IRGA, 2016)

O cultivo do cereal se da em todas as regides agricolas do Estado
(FORNAZIERI, 2015). Porém, a producdo em maior escala se concentra nas 6 areas
demonstradas na Figura 1. A produtividade de cada regido € indicada em
quilogramas por hectare plantado, sendo a produtividade média das regides

produtoras na safra 2014/2015 de aproximadamente 7.780 kg/ha.
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Figura 1 - Principais areas produtoras de arroz no Rio Grande do Sul.

Fronteira
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Nota: NUmeros apresentados em toneladas por hectare.

Fonte: http://www.grupoceolin.com.br/arroz (2016).

3.1.2 Casca de arroz

A casca de arroz € a camada mais externa do grao e é formada durante
crescimento do mesmo com o intuito de servir como um revestimento protetor.
Apresenta textura dura e fibrosa devido a sua composicao, a qual é apresentada na
Tabela 1.

A casca de arroz representa cerca de 20% do peso do grao e, no processo de
beneficiamento, € separada na etapa de descascamento (DINIZ, 2005). A geracao
de grande quantidade desse residuo causa extrema preocupacdo as empresas
arrozeiras.

As propriedades de dificil decomposicdo e constituicdo altamente fendlica
(lignina) podem causar sérios danos ao meio ambiente se o seu descarte for
inadequado (DINIZ, 2005). Além disso, a casca de arroz € imprépria para 0 consumo
animal, devido a sua baixa propriedade nutritiva e ao elevado teor de silica, e sua
gueima descontrolada leva a emissdo de poluentes e reducdo no aproveitamento
energético (GUIMARAES; MALONCY; BATISTA, 2014).


http://www.grupoceolin.com.br/arroz
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Tabela 1 — Componentes da casca de arroz e suas respectivas porcentagens.

Componente Composicao
Celulose e hemicelulose 50%
Lignina 26%
Componentes organicos 4%
Material inorganico (SiOz, Al203, K20, Na20, MgO, CaO, Fe20s, 20%

MnO, P20s)

Fonte: (ANGEL et al., 2009).

Locais de incubacdo de frango, industria de cimento e de fertilizantes tem
utilizado este residuo, porém ainda ndo solucionam os problemas com o descarte
(DINIZ, 2005). Deste modo, iniciativas na area de pesquisa e desenvolvimento tem
buscado alternativas técnica e economicamente viaveis para 0 aproveitamento total

da casca de arroz.

3.2 Gaseificacao

A gaseificacdo € um processo termoquimico que consiste na oxidacéo parcial
de um insumo so6lido ou liquido para a producdo de uma mistura gasosa
combustivel. O processo ocorre na presenca de um agente oxidante, sob presséo
atmosférica ou de até 3 MPa e em condi¢cBes subestequiométricas, com suprimento
de oxigénio controlado (CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008). A temperatura de
operacdo do processo de gaseificacdo € ampla, podendo ir de 750 até 900 °C
(BRIDGWATER, 2012). Quanto aos tipos de matérias-primas mais utilizadas na
gaseificacdo, destacam-se a biomassa de origem vegetal, carvdao e petroleo
(KHOSRAVI; KHADSE, 2013).

A gaseificacdo de biomassa ocorre, sequencialmente, nas quatro etapas

apresentadas a seguir (BASU, 2006).

1. Secagem: processo endotérmico que captura o calor da combustdo com a

finalidade de retirar a umidade da biomassa.

2. Pirdlise: etapa na qual sdo retirados os componentes volateis (vapor da agua,

liquidos orgénicos e gases ndo condensaveis do carbono sélido) da biomassa. O
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processo se inicia quando a biomassa atinge temperaturas entre 230°C e 350°C,
com consequente quebra dos componentes termicamente instaveis, como a lignina,
e evaporacdo dos mesmos juntamente com outros componentes volateis. Deste
modo, o processo pode ser representado pela Reacdo 1, onde os gases formados
sdo CO, CHas, H20 e CO2, o carvao é o residuo sélido que contém principalmente
carbono, e os vapores e liquidos sdo compostos por alcatrdo e hidrocarbonetos

poliaromaticos.
Biomassa + Calor — Gases + Carvao + Vapores ou Liquidos Q)

3. Combustéo: processo exotérmico no qual o oxigénio introduzido no reator ira
reagir com o combustivel e produzir CO2 e H20 (Equagéo 2 e 3), além de fornecer

energia térmica necessaria para as demais reacdes endotérmicas da gaseificacao.

Cis) * Oz) = CO2g (2)
2H(g) + 1/2 Oz(g) —>H20(g) (3)

4. Reducao: processo que ird determinar a composic¢édo final do gas através de uma
série de outras reacdes endotérmicas (Equagbes 4, 5, 6 e 7), que tém a finalidade

de elevar a formacédo de Hz e CO.

CO, g+ Cis)— 2CO) (4)
H20(g) +COg) — COzg+ Ha )
Cis) + 2Hz(g) — CHagg (6)
Cs) + H20) — Ha(g) + COg) (7)

3.2.1 Equipamentos de gaseificagédo

As etapas do processo de gaseificagcdo ocorrem em locais especificos no
reator e dependem do tipo de gaseificador utilizado. As principais caracteristicas e 0

design dos equipamentos mais utilizados estédo representados no Quadro 1.
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Quadro 1 - Denominacgdo, design e principais caracteristicas dos gaseificadores

mais utilizados.

Nome e Design

Caracteristicas

Contracorrente

Biomassa s \""\
\

A\

rer

Zona de
Secagem

:- Gias

Zona de
Piralise

Zona de
redugao

Zonade

R % S )

Cinzas

e A alimentacdo da matéria-prima €
realizada pelo topo do equipamento e a
do agente oxidante pela parte inferior;

» Eficiéncia térmica alta;

e G4s resultante com alto teor de

alcatrao.

Concorrente

Biomassa ‘ \

Zona de
secagein ‘

—

e A alimentacdo da matéria—prima é
realizada pelo topo do equipamento e a
do agente oxidante entra pelos lados,
levando os gases a se moverem na
mesma direcao;

e Baixa producdo de alcatrdao, pois o
mesmo €é craqueado na zona de
combustao;

e Utilizacdo de matérias-primas com
pouca umidade (<25%) e granulometria

uniforme.

Ar mmp |
Fluxo cruzado
Biomassa EEEEED
[:nlj (F7 |
secagem ‘
— Zosade
Ar m— - i/ |- Gis
_Bif_éll_*__j__
L Cinzas |

e Taxa de fornecimento de ar maior
gue em outros tipos de gaseificadores;

e Altas temperaturas, resultando em
baixa concentracao de alcatrao;

e Simplicidade de construcdo e peso
reduzido;

e Muito sensiveis as variacbes na

composicao e umidade da matéria-prima.
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Quadro 1 - Nome, design e principais caracteristicas dos gaseificadores mais

utilizados (Continuacao).

Nome e Design Caracteristicas
Leito fluidizado e Gas livre de alcatrao;
[ e G5 ¢ Alta converséao do carbono;

e Alta eficiéncia térmica;
e As particulas de combustivel séo
mantidas suspensas em um leito de

particulas inertes e fluidizadas pelo fluxo

Biomassa b do agente oxidante;

e G4&s com alta quantidade de

Ar m—m)

particulas de poeira e cinzas.

Fonte: (ALVES, 2010; CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008)

3.2.2 Produtos e aplicacoes

O gas produzido na gaseificacdo pode possuir em sua composicdo CO, COzq,
H2, CHa, N2, entre outros elementos e varios contaminantes como particulados e
alcatrdo (EICHLER et al., 2015). Porém, a composi¢cao deste gas e sua qualidade
dependem especialmente, conforme demonstrado no Quadro 2, do agente de
gaseificagdo utilizado. Consequentemente, o poder calorifico e as caracteristicas do

gas influem diretamente na aplicacdo do mesmo, como indicado na Figura 2.

3.2.3 Gaseificacéo da casca de arroz

A gaseificacdo tem se mostrado como uma das tecnologias mais
interessantes para aproveitamento energético da casca de arroz. Muitos estudos
experimentais, assim como os demonstrados na Tabela 2, vem avaliando as
caracteristicas do processo (tipo e dimensdo do gaseificador, condigbes

operacionais, etc.) e como as mesmas impactam na qualidade do gas resultante.
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Quadro 2 - O poder calorifico e as caracteristicas do gas gerado no processo de

gaseificacdo conforme o agente oxidante utilizado.

_ Poder calorifico do gas
Agente oxidante
por volume (MJ/Nm?3)*

Caracteristicas do gas

Ar 4 -7

¢ 50% de N2 na mistura

gasosa (base seca).

Oxigénio puro 10-18

e |sento ou com baixos

teores de Na.

Vapor de dgua com Ar ou
o 10 - 18
Oxigénio

e Isento ou com baixos
teores de Nz;

¢ Rico em Hz e CO;

e Conhecido com gas

de sintese ou syngas.

*Condicdes Normais de Temperatura e Pressdo (CNTP).
Fonte: (ANDRADE, 2007; CORTEZ; LORA; GOMEZ, 2008)

Figura 2 - Aplicacbes da gaseificacdo conforme o poder calorifico e as

caracteristicas do gas gerado.

Sintese Combustivel
Oxigénio Puro e p L Quimicos
Vapor com ar ou .
oxigénio Conversao
p ‘ \ Amdnia e
. . Célula a fertilizantes
Gaseificagao combustivel
J; Turbina
Ar \ /
Eletricidade
\L Motor
Caldeira
Calor

Fonte: Adaptado de (LORA; ANDRADE; ARADAS, 2004).
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Tabela 2 - Dados de estudos sobre parametros construtivos e de operacdo de gaseificadores para casca de arroz.

Velocidade Composicéo do
Tipo do Diametro  Temperatura Pressdo  Agente deentradado  Fator do P|0d,e.r géas (%) Eficiéncia** A
aseificador (mm) °C) (atm)  oxidante __29ente agente  calorifico (%) Referéncia
9 gaseificante oxidante* (MJ/Nm?3)
(m/s) CcO H2 CHa

. - 0,48 a (HARTINIATI AND
Leito fluidizado 406 721 a 871 - Ar - 0,86 6,30 12,20 4,70 6,30 63-67 YOUVIAL, 1989)
Leito fluidizado 300 590 1 Ar 0,485 0,122 - 14,00 3,00 3,75 - (JIANG et al., 2003)
Concorrente 101,6 760 a 900 1 Ar - - - - - - 79 (LIN et. al., 1998)
Leito fluidizado 406 600 a 850 - Ar - oézjsa 570 10,40 470 6,00 35 (MANIATIS, 1990)
Leito fluidizado 255 400 a 647 1 Ar 0,22 0,250 5,03 19,90 4,00 2,90 76 (MANSARAY,1999)
Contracorrente - 430a677 ~ >9%da  Are - - - 9,75 16,62 579 - (RAHARDJO, 2013)

5,92 vapor

Leito fluidizado 1800 730 1 Ar - 0,2a0,25 6,10 19,90 3,70 6,80 65 (YIN et al., 2002)

*Fator oxidante: Raz&o entre a relago real do agente oxidante e o de gas de sintese e a relagcdo estequiométrica do agente oxidante e o gas de sintese.
** Eficiéncia: Porcentagem da casca de arroz transformada em gas de sintese.

Fonte: Compilacdo do autor.
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3.3 Processos Cataliticos

Processos cataliticos sdo processos caracterizados pelo uso de catalisadores,
substancias que aumentam a taxa de uma reacao quimica, sem alterar o equilibrio
termodinamico e sem que 0S mesmos sejam consumidos no processo (SELIESTRE,
2007).

Estes compostos quimicos também possuem a capacidade de influenciar a
porcentagem do produto de interesse no produto final (seletividade) das reacdes
guimicas, ou seja, € possivel obter diferentes produtos de uma certa matéria-prima
utilizando diferentes catalisadores. Porém, a separacdo muitas vezes € inviavel no
final da reacéo (SELIESTRE, 2007).

Os catalisadores dividem-se em dois tipos:

¢ Heterogéneo: processo onde ha a presenca de mais de uma fase;

e Homogéneo: processo onde o0s substratos da reacdo e os catalisadores
permanecem em uma Unica fase, onde a fase liquida é a mais frequente.

A escolha do tipo de catalisador a ser utilizado num processo vai depender,
além do custo, das caracteristicas indicadas no Quadro 3.

Quadro 3 - Caracteristicas dos catalisadores homogéneo e heterogéneos.

Caracteristica Catalisador homogéneo Catalisador heterogéneo

Recuperacéo do

_ Dificil e cara Facil e de baixo custo
catalisador
Estabilidade térmica Baixa Boa
Seletividade Boa/excelente Baixa/boa

Fonte: Adaptado de (FARNETTI; MONTE; KASPAR, 1999).

A utilizacdo dos processos cataliticos nas industrias possui as vantagens de
(SELIESTRE, 2007):

e Tornar viaveis reac¢des termodinamicamente favoraveis;
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e Acelerar reac6es em que o equilibrio quimico ndo se estabelece em tempo
economicamente aceitavel;
e Realizar reacbes em condicbes menos energéticas, como pressfes e

temperaturas inferiores, causando ganho de energia consideravel.

3.3.1 Producéo de Metanol

A producdo do metanol utilizando gas de sintese € composta pelas quatro

etapas indicadas a segquir.

1. Tratamento do gas de sintese: o gas resultante da gaseificacdo contém
substancias indesejadas, como o alcatrdo, que podem corroer equipamento e
prejudicar a acdo dos catalisadores (RENO; PALACIO; LORA, 2014). Diversos
processos, ou a combinacdo entre 0s mesmos, podem ser utilizados nessa etapa
(EICHLER et al., 2015):

¢ Processos fisicos (filtracdo seca e umida);

¢ Processos térmicos (aquecimento);

e Processos cataliticos.

2. Reforma dos hidrocarbonetos: o metano, alcatrdo e outros hidrocarbonetos séo
reformados, na presenca de catalisadores e sob altas temperaturas (830 a 1000°C,
em CO e H2 (Equagdes 8, 9 e 10) (RENO; PALACIO; LORA, 2014).

CH4+H,0—CO+3H, (8)
CzH4+2H20 —>2CO+4H2 (9)
C,Hg+2H,0 —2CO+5H, (10)

3. Ajuste da razdo H2/CO (Reacdo de Water Gas Shift): o ajuste da relacdo entre Hz
e CO é realizado através da adicdo de agua em uma reacgdo catalitica na faixa de
temperatura de 300°C, conforme a Equacéo 11 (RENO; PALACIO; LORA, 2014).

CO+ H,O —-CO,+H, (12)
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4. Processo de sintese do metanol: esta etapa pode ser realizada tanto em fase
liguida quanto em fase gasosa, onde ambos 0s processos utilizam catalisadores a
base de cobre, que possuem alta seletividade (aproximadamente 99,5%)
(ROSTRUP-NIELSEN e NIELSEN, 2004 apud PIRES; NETO, 2008).

No processo em fase gasosa, na maioria das vezes o metanol é produzido em
sistemas heterogéneos, nos quais o0s reagentes e produtos formam a fase gasosa e
os catalisadores a fase sélida. A primeira reacdo que ocorre neste procedimento é a
formacdo do metanol primario. Enquanto que a reacdo secundaria serd realizada
pela pequena quantidade de CO:2 contida na alimentacdo (2-10%), que também
ajuda a manter a atividade catalitica. Nas condicfes operacionais do processo, 0
equilibrio é favorecido pela alta pressdo e baixa temperatura pois as reacfes sdo
exotérmicas e levam a uma diminui¢do liquida no volume molar. Além do mais, a
taxa de reacdo e a catdlise devem ser mantidos pela remocdo do calor liberado
(RENO; PALACIO; LORA, 2014).

No caso do processo em fase liquida, geralmente € utilizado um reator com
borbulhamento do gas de sintese (HEYDORN et al., 1998 apud PIRES; NETO,
2008). Neste processo a troca de calor € mais eficiente pois, a troca de calor entre
reagentes, catalisador e o produto é feita em suspenséo no liquido (JOHANSSON,
2013 apud EICHLER et al., 2015).

Existem diversos estudos sobre a sintese do metanol através do gas de

sintese. Na Tabela 3 encontram-se 0s que mais se destacam.

5.Purificacdo: além do metanol, o produto da sintese contém agua, metano, etanol,
alcoois de cadeias muito longas, cetonas e éteres. Deste modo, sao utilizados dois
destiladores para realizar esta etapa, onde o primeiro retira 0s compostos leves e o
segundo os alcoois pesados. Este processo resulta em uma eficiéncia de 99% pois o
gas de sintese nao reagido pode ser reciclado para o reator. (SPATH e DAYTON,
2003 apud PIRES; NETO, 2008).
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Tabela 3 - Dados de estudos sobre caracteristicas e condi¢des operacionais da sintese do metanol a partir do gas de sintese.

Razéao
) Tipo da _ Tipo do Temperatura Pressdo  Seletividade o
Equipamento o Catalisador . molar Referéncia
catélise catalisador (°C) (atm) (%)
H2/CO
(CAI; NIU;
Reator de _
o Liquida Zr-K Heterogéneo 2,00 380 51,32 89,29 CHEN,
leito fixo
1997)
Autoclave de _ ) (LI; JIANG,
) ) Gasosa Ni(CO4)/[KOMe Homogéneo 2,00 99,85 17,76 -
zirconio 1999)
Reator o R 78,95 a (TSUBAKI
Liquida Cu/ZnO Heterogéneo 1,81 443 98,90
autoclave 157,9 et al., 2001)
Micro-reator (YIN, XIULI;
de alta Liquida Cu/ZnO/Al203 Heterogéneo 2,36 240 49,34 97,00 LEUNG,
presséo 2005)
(ZHANG,; LI;
Reator de
o Gasosa Pd-Cr/ZzZnO  Heterogéneo 2,00 325 35,52 94,70 FUJIMOTO,
leito fixo
2006)

Fonte: Compilacé@o do autor.
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O desenvolvimento de um projeto envolve uma avaliagdo cuidadosa de

diferentes rotas, modos de operacao e variaveis de processo, de modo a projetar um

sistema de processamento que atenda ao objetivo fim. A quantidade e qualidade das

informagdes requeridas dependem do nivel de desenvolvimento ou etapa de projeto

(inicial ou avancgada), do rigor do projeto (fatores operacionais, de seguranca e meio
ambiente) e dos objetivos do projeto (TOWLER; RAY, 2013). Assim, os projetos de

instalacbes séo divididos em diferentes classes, conforme o nivel do detalhamento

do projeto. O Quadro 4 apresenta algumas das principais caracteristicas dos

diferentes niveis de projeto e a relacdo que existem entre o grau de detalhamento e

a margem de erro de projeto (margem técnica e/ou econdémica).

Quadro 4 - Caracteristicas e margens de erro dos diferentes niveis de projeto.

) _ o Margem de
Nivel do projeto Caracteristicas )
Desvio
Ordem de Baseado em processos similares e nao
_ _ . _ +30 - 50%
magnitude requer nenhuma informacéao do design.
Baseia-se em dados dos principais
Estudo ) ) +30
equipamentos e no diagrama de processos.
Precisa de dados suficientes para fazer o
Preliminar orcamento (detalhamento dos +10 - 15%
equipamentos para estimativas de custo).
Especificacao preliminar de todos os
Definitiva equipamentos, utilidades, instrumentacao, 15 -10%
rede elétrica e off-site.
Estimativa _ )
Diagramas de engenharia completos. +5-10%
detalhada

Fonte: Adaptado de TOWLER; RAY, 2013.

3.5 Anélise Econbmica

Para realizar a andlise econbmica de um projeto sdo determinados,

principalmente, o custo de investimento e o custo de producdo. Apds o calculo dos
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7

mesmos, € realizado um fluxo de caixa para serem avaliados os indicadores de
Valor Presente Liquido (VPL), Taxa Interna de Retorno (TIR), e Recuperacdo do

Capital (Payback Time).

3.5.1 Custo de investimento

O capital fixo de investimento € um dos dados presentes no custo de
investimento. Deste modo, sdo considerados (TOWLER; RAY, 2013):
¢ Custos diretos
o Equipamentos principais;
o Itens auxiliares (tubulagao, instrumentos, etc.);
o Trabalho civil;
o Trabalho de instalac&o e superviséao.
e Custos indiretos
o Aluguel de equipamentos para construcao, construcdes temporarias,
agua, etc.
o Despesas com especialistas, em razéo de adversidades, horas extras;
o Segura de construcao;
o Beneficios e encargos (seguridade social, férias, etc.);

o Despesas diversas (fretes, taxas, etc.).

Outro dado que é considerado no custo de investimento € o capital de giro, ou
seja, a riqueza necessaria para custear as operacfes da planta. Assim, sao
considerados a matéria-prima e o custo de transporte de materiais para o start-up e
a estocagem (TOWLER; RAY, 2013).

3.5.2 Custo operacional

S&o considerados no custo operacional (TOWLER; RAY, 2013):
¢ Custos diretos: despesas que variam com a taxa de producao;
¢ Custos fixos: independentes da taxa de producéo (impostos, seguro, etc.);

e Despesas gerais: custos necessarios para manter a planta em operacao.
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3.5.3 Avaliagéo da Rentabilidade

Valor Presente Liquido (VPL): Reflete a riqueza em valores monetarios do

investimento, medida pela diferenca entre o valor presente das entradas de caixa e 0
valor presente das saidas de caixa, a uma determinada taxa de desconto (Equacao
12). O VPL indica quanto um processo € viavel durante sua vida util (FLORES,
2014).

Bi - C
(i+r)

Em que: B; — rendimento do projeto, em unidades monetérias, no [ano i];

VPL= Yl —— (12)

C; — custo do projeto, em unidades monetarias, no [ano i];
r — taxa de desconto, [%a.a];
i — contador de tempo, em [ano], e

n — periodo de vida util do investimento, em [ano].

O investimento sera recuperado quando VPL>0. Quanto maior o valor, mais

atrativo é o investimento.

Taxa Interna de Retorno (TIR): a TIR é a taxa média periddica de retorno de

um projeto suficiente para repor, de forma integral e exata, o investimento realizado.
Este indicador deve ser maior que a taxa minima de atratividade para que um
processo seja viavel. Para calcular este indicador deve-se anular o VLP (Equacéo
13) (FLORES, 2014).

TIR=VPL=3n, 28 =0 (13)

|+r)J

Recuperacdo do Capital (Payback Time): o tempo de Payback nada mais é

gue o tempo necessario para recuperar o capital investido apés o start-up do
processo (FLORES, 2014). Em outros termos, é o periodo em que os valores dos
investimentos (fluxos negativos) se anulam com os respectivos valores de caixa

(fluxos positivos).
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4 METODOLOGIA

A viabilidade técnica da producdo de metanol via gaseificacdo da casca de
arroz foi realizada através das 4 etapas tedricas listadas a seguir:

e Levantamento do excedente de casca de arroz no Estado do Rio Grande do
Sul;

¢ Selecéo do processo de gaseificagao;

¢ Selecdo do processo catalitico;

¢ Levantamento das informacdes do processo;

¢ Avaliacéo da viabilidade econdmica.

4.1 Levantamento do excedente de casca de arroz no Estado do Rio Grande do
Sul

Nesta etapa foi realizada uma revisdo bibliografica, com a finalidade de
estimar a quantidade de total de casca de arroz excedente no Estado do Rio Grande

do Sul, bem como a quantidade excedente nas 7 regides, apresentadas na Figura 1.

4.2 Selecao do processo de gaseificacéo

Conforme indicado anteriormente, o processo de gaseificacdo consiste na
oxidacao parcial do carbono e do agente oxidante (ar, oxigénio, vapor ou misturas).
O gaseificador, reator onde ocorre o processo de gaseificagdo, possui como
pardmetros de operacdo seu design e tipo, temperatura de gaseificacdo, tipo e
guantidade de catalisador, e as propriedades da biomassa (KUMAR; JONES;
HANNA, 2009). Dessa forma, nesta etapa foi realizada uma reviséo bibliogréafica, a
fim de eleger o processo de gaseificacdo mais apropriado para a biomassa em
guestdo. Para a sele¢do do processo, foram elencados critérios com rendimento de

processo e tipos de reator.
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4.3 Selecado do processo catalitico

Nesta etapa foi realizada uma revisdo bibliografica, com o objetivo de
escolher o processo mais adequado para a producdo de metanol a partir do gas de
sintese obtido na etapa de gaseificacao.

A producdo do metanol a partir do gas de sintese é dividida, por todas as
tecnologias comerciais, em trés etapas (ARTHUR, 2010):

e Preparacédo do gas de sintese;

e Sintese do metanol;

¢ Purificagcdo do metanol.

A etapa da preparacdo do gas de sintese consiste na reforma dos
hidrocarbonetos, transformacdo de metano, etano e eteno em monoéxido de carbono
e agua, e no ajuste da razdo H2/CO através da reacio de shift (RENO; PALACIO;
LORA, 2014). A etapa de sintese de metanol é a transformacdo de CO e Hz em
metanol na presenca de catalisadores baseados em 6xido de cobre, 6xido de zinco
ou Oxido de cromo (RENO; PALACIO; LORA, 2014). A cinética de producéo de
metanol varia de acordo com a matéria-prima, temperatura, presséo e o catalisador
utilizado (ARTHUR, 2010). A purificagdo do metanol consiste na destilagdo do
efluente que sai do reator na etapa anterior. Este efluente, composto por agua,
metano, etanol, alcoois pesados, cetonas e éteres, passa por uma primeira unidade
para remover 0s componentes leves, e uma segunda que retira agua e alcoois
pesados.

Embora importantes, as etapas de preparacdo do gas de sintese para o
processo catalitico (reacfes de reforma e shift) e de purificacdo do metanol, ndo
foram abordadas de forma detalhada pela revisdo da literatura, tendo sido
consideradas, nesse trabalho, como tendo um rendimento de 85%.

Os critérios adotados para sele¢do da tecnologia para a sintese de metanol

foram, custo de investimento no reator e catalisador e seletividade do processo.

4.4 Levantamento das informacgdes do processo

Através dos dados obtidos nas etapas anteriores, foram calculadas, partindo-

se do volume de casca excedente, as informagcdes necessarias para a implantacao
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de uma usina de producao de metanol por regidao. Utilizando os dados da literatura

como referéncia, foi estabelecida uma rotina de balancos de massa para projeto das

usinas, tomando como ponto de partida o volume de casca disponivel, o rendimento

do processo de gaseificacdo e catalitico. A partir do volume de syngas produzido, foi

determinado o potencial de producdo de metanol, considerando o rendimento e

seletividade do processo catalitico. A rotina para levantamento e balancos de projeto

€ apresentada na Figura 3.

Figura 3 - Sequéncia de calculos que serao realizados no projeto.

Volume de casca

excedente

Rendimento do
processo de

gaseficacao

Volume de syngas

produzido

Y/

Rendimento do

processo catalitico

Volume de metanol

produzido

Projeto da usina

Fonte: Préprio autor, 2016.

4.5 Avaliacdo da viabilidade econdmica

Nesta etapa foi realizado o estudo da viabilidade econdmica utilizando os

dados obtidos nas etapas anteriores.

Primeiramente, foi preparado

um

demonstrativo com todas as entradas e saidas de capital a cada ano, incluindo-se:

e Receitas diretas e indiretas;

e Custos de investimento;

¢ Custos operacionais fixos e variaveis;

e Depreciacao dos equipamentos;

¢ Deducdes dos impostos (PUCCINI et al., 1992).

Para estimativa de custos, foi utilizado o nivel de projeto Ordem de Magnitude

(Quadro 4), no qual as estimativas sdo feitas com base em processos similares
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usando o critério de similaridade de escala, bem como correlagbes empiricas e
fatores para estimacao de custos operacionais.

O custo de investimento foi determinado a partir do estudo de Queirds (2009),
qgue definiu um custo de investimento de 2.534,50 Euros por tonelada de metanol
produzido (ano base 2003), para uma unidade de producdo de metanol a partir de
biomassa vegetal com capacidade de processamento de 100 mil toneladas de
biomassa vegetal. Porém, existem, no estudo de Queirds (2009), etapas de remoc¢ao
de enxofre e ciclo de vapor, que nao estao presentes neste projeto. Deste modo, as
mesmas foram desconsideradas e o custo foi corrigido. Além disso, 62,75% do gas
de sintese do estudo é convertido em metanol e o restante € destinado a producao
de energia térmica. Como este projeto estima uma conversédo de 100% e o custo de
instalacdo € dividido pela quantidade produzida de metanol, foi considerado que o
estudo também possui uma conversdo de 100% e o custo foi corrigido novamente.
Assim, encontrou-se que o0 custo de investimento seria de 1.137,19 Euros por
tonelada de metanol produzido (ano base 2003). Os valores obtidos foram corrigidos
para 0 ano base 2015, utiizando o indice de correcdo de inflacdo Chemical
Engineering Plant Cost Index (CEPCI), e obteve-se um custo de investimento de
1.575,09 Euros ou, utilizando o valor de US$ 1,089 por Euro de 31 de dezembro de
2015, 1.715,28 Ddélares por tonelada de metanol.

Os custos operacionais foram estimados conforme metodologia apresentada
por Peters, Timmerhaus e West (2003), que se utiliza de fatores percentuais sobre
custo de investimento, mao-de obra e operacional total, para estimativa de custos
fixos, variaveis, gerais e indiretos associados a operacao (Quadro 5).

Para o custo de mao-de-obra (Cor), foi utilizada a correlagdo empirica
desenvolvida por Alkayat e Gerrard (1984) e adotada por Turton, et al. (2003)
(Equacbes 14, 15,16 e 17).

Nnp= X Equipamentos (14)

Em que: N,, — nimero de etapas do processo que nao envolve solidos particulados;

P = Y Equipamentos (15)

Em que: P — numero de etapas do processo que envolvem solidos particulados;
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0,5
Ntran=(6,29+31 ,7P2+O,23an) (16)
Em que: Ny, — nimero de operadores por turno;

CoL= Numero de operadores necessario X N4, X salario mensal x 12 meses (17)

Quadro 5 — Metodologia utilizada para estimativa de custos operacionais.

Custo

Estimativa

M&o-de-obra de supervisao

10% do custo de mao-de-obra

Utilidades

5% do custo operacional total

Manutencéo

2% do custo de investimento

Encargos de laboratério

15% do custo de mao-de-obra

Depreciacao

10% do custo de investimento

Seguros

0,4% do custo de investimento

Impostos locais

1% do custo de investimento

Indiretos

60% do custo de mao-de-obra

Despesas administrativas

20% do custo de mao-de-obra

Servicos de vendas, distribuicdo e marketing

2% do custo de mao-de-obra

Fonte: (PETERS, 2003).

Utilizando este demonstrativo, foram calculados os indicadores de Valor
Presente Liquido (VPL), a Taxa Interna de Retorno (TIR) e o Tempo de Retorno do
Investimento (Payback), descritos na secdo 3.5. Através dessas analises foi possivel

avaliar a viabilidade econémica do projeto e o retorno do investimento.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

O presente capitulo encontra-se dividido em cinco secdes, na qual a secao
5.1 apresenta a massa excedente de casca de arroz gerado por ano no RS. As
secbes 5.2 e 5.3 demonstram o processo de gaseificacdo e 0 processo catalitico
selecionados, respectivamente, para a conversdo da casca de arroz em gas de
sintese e a producdo de metanol utilizando o gas de sintese como matéria-prima. Na
secao 5.4 encontram-se as informag¢des do projeto da usina de metanol, onde estéo
descritos os célculos e a planta da mesma. Por fim, na se¢éo 5.5 sdo apresentados
0os resultados da analise de viabilidade econdémica do processo proposto para

producao de metanol via gaseificacdo da casca de arroz.

5.1 Excedente de casca de arroz no RS

De acordo com os dados do IRGA (2015), foram beneficiadas 6.072.365
toneladas de arroz em casca no ano de 2015, no Estado do Rio Grande do Sul.
Conforme Diniz (2005), 20% deste montante corresponde a casca e, desse total,
60% é disposta em aterros (FONTOURA, 2015). Portanto, foram geradas, no ano de
2015, 728.683,8 toneladas de excedente de casca de arroz no RS. Esta quantidade
de casca excedente esta distribuida nas regiées do Estado conforme a Tabela 4.

5.2 Processo de gaseificacdo da casca de arroz

Os processos de gaseificacdo da casca de arroz apresentados na Tabela 2
ocorrem em diferentes tipos de reatores e em diferentes condigdes operacionais.
Deste modo, a analise primaria consistiu em optar pelo reator que apresenta as
melhores caracteristicas para a gaseificacdo da casca de arroz. O gaseificador de
leito fluidizado foi selecionado por possui as seguintes vantagens em relagdo aos
outros tipos de gaseificadores (FLANIGNAN et al., 1997; JANSEN et al., 2002;
NATARAJAN, 2008):

¢ Boa circulacdo das particulas;

¢ A turbuléncia da fluidizacdo quebra a rigida estrutura da cinza, fazendo com
gue o carbono seja consumido pela reacéo;

e A cinza é removida com facilidade;
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e Auséncia de 6xidos de nitrogénio no produto.

Assim, a Tabela 5 apresenta os estudos candidatos para o projeto da unidade
de gaseificacdo. Como 0s processos apresentam apenas diferencas construtivas e
nas condi¢bes operacionais, o0 critério adotado para selecédo foi a eficiéncia dos
processos. Utilizando esse critério, o estudo D, realizado por Mansaray et al. (1999)

foi eleito o mais adequado para a elaboracéo do projeto da usina.

Tabela 4 - Quantidade de excedente de casca de arroz gerada por regido do RS no
ano de 2015.

Distribuicao do Massa excedente
Regido beneficiamento no RS2 de cascade arroz®
(%) (t)

Depressao Central (DC) 15,81 115204,9
Fronteira Oeste (FO) 30,58 222831,5
Planicie Costeira Interna (PCI) 20,00 145736,8
Zona Sul (ZS) 18,50 134806,5
Planicie Costeira Externa (PCE) 4,53 33009,4
Campanha (CG) 10,48 76366,1
Outras 0,09 655,8

a Relacdo entre a quantidade de arroz beneficiada na regido e o total de arroz beneficiada no RS (Ayres et al.,
2010). P Quantidade de excedente de casca de arroz gerada por regido em 2015.
Fonte: Compilado pelo autor.

5.3 Processo catalitico de producéo de metanol

Os processos cataliticos apresentados na Tabela 3 ocorrem em diferentes
tipos de reatores, diferentes condicbes operacionais e utilizam diferentes tipos de
catalisadores. Deste modo, a analise primaria consistiu em descartar reatores que
sdo construidos com metais nobres, pois possuem custo de investimento muito
elevado. Os estudos selecionados nessa etapa sdo apresentados na Tabela 6. O
proximo critério adotado foi o custo dos catalisadores envolvidos no processo. Os
estudos que utilizam catalisadores a base de metais nobres (estudos F e G) foram
excluidos. Por fim, foi escolhido o processo que possuia a maior seletividade e
facilidade de scale up. Deste modo, o estudo H, realizado por Tsubaki et al. (2001),
foi eleito o mais adequado para producéo de metanol utilizando gas de sintese como

matéria-prima.
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Tabela 5 - Dados de estudos sobre parametros construtivos e de operacao de gaseificadores de leito fluidizado para casca de

arroz.
Velocidade Composicédo do
Diametro  Temperatura Pressdo Agente de entrada  Fator do Poder géas (%) Eficiéncia** A
Estudo o ; do agente agente - Referéncia
(mm) (°C) (atm) oxidante Iy > . calorifico*(MJ/Nms3) (%)
gaseificante oxidante
(m/s) CcO H2 CHa
0,48 a (HARTINIATI AND
A 406 721 a 871 - Ar - 0.86 6,30 12,20 4,70 6,30 63-67 YOUVIAL, 1989)
B 300 590 1 Ar 0,485 0,122 - 14,00 3,00 3,75 - (JIANG et al., 2003)
0,24 a
C 406 600 a 850 - Ar - 045 5,70 10,40 4,70 6,00 35 (MANIATIS, 1990)
D 255 400 a 647 1 Ar 0,22 0,250 5,03 19,90 4,00 2,90 76 (MANSARAY,1999)
E 1800 730 1 Ar - 0,2a0,25 6,10 19,90 3,70 6,80 65 (YIN et al., 2002)

*Fator oxidante: Raz&o entre a relacéo real do agente oxidante e o de gas de sintese e a relacdo estequiométrica do agente oxidante e

** Eficiéncia: Porcentagem da casca de arroz transformada em gas de sintese.

Fonte: Compilacdo do autor.

0 gas de sintese.
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Tabela 6 - Dados de estudos sobre caracteristicas e condi¢cdes operacionais da sintese do metanol a partir do gas de sintese

utilizando reatores com investimento moderado.

: : Razéo . .
Estudo Equipamento T|p9.da Catalisador Tlpp do molar Tempoeratura Pressdo  Seletividade Referéncia
catalise catalisador °C) (atm) (%)
H2/CO
F Reatordeleito  a50sa Pd-Cr/ZnO Heterogéneo 2,00 325 51,32 94,70 (ZHANG et
fixo al., 2006)
Reator de leito Lo ~ 78,95 a (CAl etal.,
G fixo Liquida Zr-K Heterogéneo 2,00 380 157.9 89,29 1996)
H Reator Liquida Cu/Zno Heterogéneo 1,81 443 49,34 98,90 (TSUBAKI et
autoclave al., 2001)
Micro-reator de | ;o ida  Cu/iZnO/AI203  Heterogéneo 2,01 240 35,52 97,00 (YIN etal,
alta presséo 2005)

Fonte: Compilacdo do autor.
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5.4 Projeto da usina

Para o projeto foi considerado uma usina de operacdo continua, 24 horas por
dia, durante os 365 dias do ano. Porém, foi considerado um fator de operacao
(numero de horas trabalhadas / total de horas no ano) de 0.96, para prever paradas
para manutencao preventiva, imprevistos, etc. Deste modo, foram contabilizadas as

horas trabalhadas, com os valores apresentados na Tabela 7.

Tabela 7 - Quantidades de horas de producédo da usina no ano.

Parametro Quantidade
Horas no ano 8760
Horas paradas 360
Horas de producédo no ano 8400

Fonte: Préprio autor, 2016.
Com a quantidade de horas de producéo definida, foi possivel, utilizando o

excedente de casca de arroz (CA) em 2015, determinar a taxa nominal de

alimentacédo de CA na usina, por regido. Os resultados encontram-se na Tabela 8.

Tabela 8 - Quantidade de casca de arroz alimentada por hora na usina de cada

regido do RS.
_ Alimentacédo CA Capacidade Nominal anual
Regiao
(t/h) (t)
DC 13,71 115204,91
FO 26,53 222831,51
PCI 17,35 145736,76
ZS 16,05 134806,50
PCE 3,93 33009,38
CG 9,09 76366,06
Outras 0.08 655,81

Fonte: Préprio autor, 2016.

Através dos dados do estudo de Mansaray et al. (1999) (Apéndice A) e a

alimentacéo de cada planta foi possivel saber a capacidade de producéo do gas por
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hora em cada usina (Tabela 9). Os hidrocarbonetos presentes no syngas sao
indesejaveis no processo catalitico. Deste modo, estes compostos sao reformados
com agua em CO e Hz, o que favorece a produgdo de metanol. O processo de
reforma ocorre em temperaturas e pressdes que variam de 750 a 900 °C e 14,8 a
29,6 atm, respectivamente, utiliza catalisadores de niquel e possui alta eficiéncia
(>80%) (RAMOS, 2011). Deste modo, foi considerado 85% de conversdo nesta
etapa de calculos. Os resultados da reforma sé@o apresentados na Tabela 10.

O géas deve possuir razdo molar entre H2 e CO de aproximadamente 2 para
maximizar a producdo de metanol. Geralmente, o g4s de sintese possui a razéo
menor que este valor e, portanto, é necessario fazer uma reforma de CO com vapor
de agua para a producéo de Hz. Esta reagdo € chamada de Water Gas Shift (WGS)
e ocorre em um reator com a presenca de catalisadores a base de 6xidos de ferro. O
processo de reforma de CO de alta temperatura ocorre em temperaturas que variam
de 320 a 360 °C e em pressfes que variam de 9,86 a 59,21 atm (MENDES, 2010).

O processo catalitico de producdo de metanol escolhido utiliza uma razéo
molar H2/CO de 1,81 (TSUBAKI et al., 2001). Apos a reforma, a razdo molar obtida é
de apenas 0,70. Portanto, cerca de 39% dos mols de CO presentes no gas de
sintese resultante da etapa de reforma dos hidrocarbonetos devem ser convertidos
em Hz. Assim, a vaz&o do gas de sintese e dos seus componentes apds a reacao
WGS encontram-se apresentados na Tabela 11.

Como o estudo escolhido como referéncia para producdo de metanol nao
possuia CO2 na composicdo do gas de sintese, escolheu-se o processo de absorgéo
de CO2 com uma amina terciaria, como a metildietanolamina (MDEA), pois € uma
tecnologia muito utilizada na induUstria petroquimica e possui alta eficiéncia
(BATISTA, 2014). Este processo ocorre em duas colunas, onde a primeira faz a
absorcédo de CO:2 e a segunda faz a regeneracdo da amina. A primeira coluna opera
em temperaturas que variam de 40 a 60°C e pressdao atmosférica. Ja a segunda
coluna, opera em temperaturas que variam de 100 a 120°C e pressdes que variam
de 1,5 a 2 atm (SANTOS, 2012). Como o0 processo de absor¢cdo com amina possui
alta eficiéncia, foi considerado que 85% do CO:2 € removido da corrente de gas de
sintese. Os resultados sao apresentados da Tabela 12.

Por fim, o gas de sintese, mesmo com grande concentracdo de N2, esta
pronto para ser transformado em metanol, pois este composto nao interfere na

reacao.



Tabela 9 - Rendimento total do gas de sintese e de seus componentes na usina de cada regido do RS.

37

Rendimento (Nmé3/h)

Regiao
Gas de sintese CO Ho CHa4 CO: CoHo* CoHa* CoHe 02 N2

DC 20.572,31 4.093,89 822,89 596,60 2.972,70 197,49 197,49 4526 8,23 11.637,75
FO 39.791,34 7.918,48 1.591,65 1.153,95 5.749,85 382,00 382,00 87,54 15,92 22.509,96
PCI 26.024,42 5.178,86 1.040,98 754,71  3.760,53 249,83 249,83 57,25 10,41 14.722,02
ZS 24.072,59 4.790,45 962,90 698,11 3.478,49 231,10 231,10 52,96 9,63 13.617,86
PCE 5.894,53 1.173,01 235,78 170,94 851,76 56,59 56,59 1297 2,36 3.334,54
CG 13.636,80 2.713,72 545,47 395,47 1.970,52 130,91 130,91 30,00 5,45 7.714,34
Outras 117,11 23,30 4,68 3,40 16,92 1,12 1,12 0,26 0,05 66,25
Média 18.587,01 3.698,82 743,48 539,03 2.685,82 178,43 178,43 40,89 7,44 10.514,67
Total 130.109,09 25.891,71 5.204,36 3.773,16 18.800,76 1.249,05 1.249,05 286,24 52,04 73.602,71

*A porcentagem destes componentes em relac@o ao gas encontra-se somada em Mansaray,1999. Deste modo, foi considerado 50% de cada componente.

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Tabela 10 - Rendimento total do gas de sintese e de seus componentes apos a reforma de hidrocarbonetos na usina de cada

regido do RS.
Rendimento (Nm3/h)

Regiéo

Gas de sintese (6{0) H> CHa CO: CoHo* CoHg* C2oHe O N>
DC 23.929,52 5.384,38 3.770,93 89,49  2972,70 29,62 29,62 6,79 8,23 11.637,75
FO 46.284,93 10.414,57 7.293,81 173,09 5.749,85 57,30 57,30 13,13 15,91 22.509,96
PCI 30.271,37 6.811,36 4.770,31 113,21 3.760,53 37,47 37,47 8,59 10,41 14.722,02
ZS 28.001,02 6.300,51 4.412,54 104,71 3.478,49 34,66 34,66 7,94 9,63 13.617,86
PCE 6.856,46 1.542,77 1.080,47 25,64 851,76 8,49 8,49 1,94 2,36 3.334,54
CG 15.862,20 3.569,15 2.499,64 59,32 1.970,52 19,64 19,64 450 545 7.714,34
Outras 136,22 30,65 21,47 0,51 16,92 0,17 0,17 0,04 0,05 66,25
Média 21.620,25 4.864,77 3.407,02 80,85 2.685,82 26,76 26,76 6,13 7,43 10.514,67
Total 151.341,72 34.053,39 23.849,17 565,97 18.800,77 187,35 187,35 42,93 52,04 73.602,72

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Tabela 11 - Rendimento total do gas de sintese e de seus componentes apds a reforma de CO na usina de cada regido do RS.

Regido

Rendimento (Nm3/h)

Sas e co Ha CHa Co: CoH*  CoHa* CHs O N2
DC 2584345 326322 588425 8949  4.89447 29,62 29,62 6,79 823 11.637,75
FO 49.986,89 6.311,79 11.38142 173,09 946698 57,30 57,30 1313 1591 22.509,96
PCI 32.602,54 412805 7.443,70 11321 6.191,62 37,47 37,47 859 1041 14.722,02
zs 30.240,60 3.81845 6.88542 10471 572725 34,66 34,66 704 963 13.617,86
PCE 740486 93500 168600 2564 140240 849 8,49 194 236 3.334,54
CG 17130,89 2.163,10 3.900,50 59,32 324441 19,64 10,64 450 545 7.714.34
Outras 147,12 1858 33550 0,51 27,86 0,17 0,17 0,04 005 6625
Média 2334948 294831 531640 80,85 442214 26,76 26,76 613 743 10.514,67
Total 163.446,35 20.638,19 37.21479 56597 30.95499 187,35 187,35 4293 5204 73.602,72

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Tabela 12 - Rendimento total do gas de sintese e de seus componentes ap0s a absor¢do de CO2 na usina de cada regido do RS.

Rendimento (Nm3/h)

eaiae Gas de co Ho CHa CO, CoHo* CoHa* C2Hs O N2
sintese

DC 21.683,15 3.263,22 5.884,25 89,49 734,17 29,62 29,62 679 823 11.637,75
FO 41.939,96 6.311,79 11.381,42 173,09  1.420,05 57,30 57,30 13,13 15,91 22.509,96
PCI 27.429,66 4.128,05 7.443,70 11321 92874 37,47 37,47 859 10,41 14.722,02
ZS 25.372,44 3.81845 6.88542 10471 859,09 34,66 34,66 794 963 13.617,86
PCE 6.212,82 93500  1.686,00 25,64 210,36 8,49 8,49 1,94 2,36 3.334,54
CG 14.373,14 2.163,10 3.900,50 59,32 486,66 19,64 19,64 450 545 7.714,34
Outras 123,43 18,58 33,50 0,51 4,18 0,17 0,17 0,04 005 66,25
Média 19.500,66 2.948,31 5.316,40 80,85 663,32 26,76 26,76 613 7,43 10.514,67
Total 137.134,60 20.638,19 37.214,79 56597  4.64325 187,35 187,35 42,93 52,04 73.602,72

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Tsubaki et al. (2001) encontrou uma conversdao de 39,77% de CO e
seletividade de 98,9% em CH3OH (Apéndice B). Para elevar o rendimento global do
processo, foi acrescentado uma corrente de reciclo na corrente de saida do reator,
permitindo considerar uma conversdo global de 100% do CO é convertido. Deste
modo, encontrou-se os valores de producao de metanol apresentados na Tabela 13.

Tabela 13 — Volume e quantidade de metanol produzido na usina por regido do RS.

Regido Volume de metanol produzido Producado de metanol
(m3/h) (t/ano)
DC 5,37 35.744,46
FO 10,39 69.137,62
PCI 6,80 45.217,54
ZS 6,29 41.826,22
PCE 1,54 10.241,77
CG 3,56 23.693,99
Outras 0,03 203,48
Média 4,85 32295,01
Total 33,98 226065,08

Fonte: Préprio autor, 2016.

A instalacdo de usinas regionais de producdo de metanol via gaseificacéo da
casca de arroz no Estado do RS poderia gerar grandes quantidades de metanol, ja
que a unidade de FO pode possuir capacidade maior que usinas em funcionamento
no Brasil, como a METANOR S.A, que possui capacidade de 60 mil toneladas de
metanol produzido ao ano a partir do gas natural. Além disso, a quantidade de
metanol total que poderia ser produzida corresponde a 65% da quantidade de
metanol consumida no pais em 2015 (ANP, 2016). No entanto, individualmente,
algumas usinas (PCE e Outras) ndo se tornam vantajosas pela baixa producao,
porém, a estratégia de producdo regional esta alinhada com a tendéncia de
descentralizacdo da producdo e se justifica pelo elevado custo de transporte da
matéria-prima.

O projeto de producdo de metanol via gaseificacdo da casca de arroz esta
apresentado na Figura 4, onde estdo descritos os principais equipamentos e suas
condicOes operacionais, e as principais correntes com suas respectivas temperatura

e pressao.



Figura 4 — Planta do processo de producéao de metanol via gaseificacdo da casca de arroz.
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5.5 Andlise da viabilidade econdmica

Como as usinas ZS, PCE e CG possuem capacidades menores e,
consequentemente, custos de mao-de-obra e operacionais mais elevados em
relacdo a producdo, as mesmas nado foram consideradas na analise econdmica.
Deste modo, analisando apenas as usinas DC, FO, PCO e ZS, tem-se 0 custo de

investimento apresentado na Tabela 14.

Tabela 14 - Custo de investimento da usina de producdo de metanol por regido do
RS.

Custo de investimento da usina de

Regiao produgédo de metanol (US$)
DC 61.311.634,45
FO 118.590.119,00
PCI 77.560.574,88
ZS 71.743.531,77
Média 82.301.465,02
Total 329.205.860,10

Fonte: Préprio autor, 2016.

Para célculo do custo de mao-de-obra, foram utilizadas, primeiramente, as
Equacbes 14, 15 e 16, onde obteve-se que cada usina necessita de 7 operadores
por turno. Apds, foi calculada a quantidade necessaria de operadores para manter a
usina em funcionamento (Tabela 15). Por fim, utilizou-se a Equacdo 17 para o
célculo do custo anual e, considerando um custo mensal com encargos de
US$800,00 por trabalhador, obteve-se que seriam necesséarios US$ 297.600,00 para
cada usina e um custo total anual US$ 1.190.400,00 para todas.

Os custos operacionais totais calculados pelas estimativas de Peters,
Timmerhaus e West (2003), estdo expostos na Tabela 16.

A matéria-prima ndo possui valor de compra, assim, sdo calculados apenas
0s custos de seu transporte. Atualmente, é pago o valor de US$ 2,63 para cada

tonelada de casca transportada. Portanto, como quatro usinas processam
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618.579,68 toneladas por ano, custo anual com transporte de matéria-prima seria de
US$ 1.627.841,26.

Tabela 15 - — Célculo do niumero de operadores necessarios para funcionamento da

usina.

Parametro Quantidade
Turnos que um operador trabalha por semana (considerando 40 5
horas semanais)
Turnos que um operador trabalha por ano 240
Turnos que a usina possui durante o ano (considerando trés turnos 1095
diarios)
Numero de operadores necessario 4,5

Fonte: Préprio autor, 2016.

Tabela 16 - Custos operacionais totais das usinas de producao de metanol.

Custo Total (US$/ano)
Mao-de-obra de supervisao 119.040,00
Utilidades 2.388.805,96
Manutengéo 6.584.117,20
Encargos de laborat6rio 178.560,00
Depreciacao 32.920.586,01
Seguros 1.316.823,44
Impostos locais 3.292.058,60
Indiretos 714.240,00
Despesas administrativas 238.080,00
Servicos de vendas, distribuicdo e marketing 23.808,00
Total 47.776.119,21

Fonte: Préprio autor, 2016.

Para o calculo das receitas, é necesséario determinar o valor comercial do
metanol. Para tanto, os dados historicos obtidos da (METHANEX, 2016) foram
utilizados como referéncia. O metanol apresentou grande flutuacdo de preco nos

ultimos 5 anos, apresentando valor maximo e minimo, respectivamente de US$ 1,90
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e US$ 0,75 por galdo. Desta forma, 5 condicdes foram utilizadas para testar a

sensibilidade do fluxo de caixa ao valor comercial do metanol Tabela 17.

Tabela 17 - Condi¢Bes utilizadas para célculo das receitas.

Preco do metanol

Condicao . Definicdo
(US$/galao)

Preco minimo do metanol
1 0,75 o

nos ultimos 5 anos

Média do preco do
2 1,34 metanol nos ultimos 5

anos

Moda do preco do
3 1,45 metanol nos dltimos 5

anos

Preco maximo do metanol
4 1,90 .

nos ultimos 5 anos

Preco para viabilizar o
5 1,94

projeto em 10 anos

Fonte: (METHANEX, 2016).

Apos o levantamento de custos e receitas, foram calculados os fluxos de caixa, onde
foram empregados como taxa minima de atratividade o valor de 7,5% ao ano, que é
a Taxa de Juros de Longo Prazo (TJLP) utilizada pelo BNDES (Banco Nacional de
Desenvolvimento Econdmico e Social), e o imposto de renda sobre o lucro de 35%
(Figura 5). Com os fluxos de caixa prontos, foram calculados os indicadores de Valor
Presente Liquido (VPL), a Taxa Interna de Retorno (TIR) e o Tempo de Retorno do
Investimento (Payback) para cada condicéo utilizada (Tabela 18).

Os precos de venda de US$ 1,90 e 1,94 apresentaram valores interessantes
para os indicadores. Porém, sdo valores acima da média dos ultimos 5 anos. Ainda,
deve-se salientar que o projeto € muito sensivel ao preco do metanol, ou seja,

baixas varia¢cées do preco levam a custos mais altos que receitas.



Figura 5 — Variacao dos fluxos de caixa conforme o prego do metanol.
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Tabela 18 - Indicadores VPL, TIR e Payback conforme o pre¢co de metanol.

Preco do metanol Indicadores
(US$/galao) VPL TIR Payback
0,75 $ -346.312.872,14 - -
1,34 $ -96.032.953,55 - -
1,45 $ -49.370.595,85 5,46% 31,94 anos
1,90 $ 141.520.867,48 12,75% 10,72 anos
1,94 $ 159.728.684,48 13,39% 10 anos

Fonte: Préprio autor, 2016.

Como os custos de investimento e operacionais foram baseados em

estimativas de outros autores, foram realizadas duas novas analises do projeto. As

andlises foram feitas com reducdo de 30% e 50% do custo de investimento e

encontraram-se, respectivamente, os resultados da Tabela 19 e Tabela 20.

Tabela 19 - Custo de investimento da usina de producdo de metanol por regido do
RS utilizando reducéo de 30%.

Custo de investimento da usina de

Regiao

producédo de metanol (US$)

DC
FO
PCI
ZS
Média

Total

42.918.144,11
83.013.083,30
54.292.402,42
50.220.472,24
57.611.025,52

230.444.102,07

Fonte: Préprio autor, 2016.

Os custos de mao-de-obra foram mantidos, ja que ndo dependem do custo de

investimento. Porém, o0s custos operacionais foram calculados novamente e

encontraram-se os resultados apresentados na Tabela 21 e Tabela 22 para reducéo

de 30% e 50% do custo de investimento, respectivamente.
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Tabela 20 - Custo de investimento da usina de producdo de metanol por regido do

RS com reducéao de 50%.

Custo de investimento da usina de

Regiao producado de metanol (US$)
DC 30.655.817,22
FO 59.295.059,50
PCI 38.780.287,44
ZS 35.871.765,88
Média 41.150.732,51
Total 164.602.930,05

Fonte: Préprio autor, 2016.

Tabela 21 - Custos operacionais totais das usinas de producédo de metanol utilizando

reducdo de 30% no custo de investimento.

Custo Total (US$/ano)
Mao-de-obra de superviséo 119.040,00
Utilidades 1.692.275,67
Manutengéo 4.608.882,04
Encargos de laboratoério 178.560,00
Depreciagao 23.044.410,21
Seguros 921.776,41
Impostos locais 2.304.441,02
Indiretos 714.240,00
Despesas administrativas 238.080,00
Servigos de vendas, distribuicdo e marketing 23.808,00
Total 33.845.513,34

Fonte: Préprio autor, 2016.

Assim como na andlise anterior, foram utilizadas 5 condi¢des para testar a
sensibilidade do fluxo de caixa ao valor comercial do metanol para cada analise.
Deste modo, foram utilizadas, para reducdo de 30% e 50% do custo de

investimento, respectivamente, as condi¢cdes da Tabela 23 e Tabela 24.
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Tabela 22 - Custos operacionais totais das usinas de producdo de metanol utilizando

reducéo de 50% no custo de investimento.

Custo Total (US$/ano)
Mao-de-obra de superviséo 119.040,00
Utilidades 1.227.922,14
Manutengéao 3.292.058,60
Encargos de laboratério 178.560,00
Depreciagao 16.460.293,00
Seguros 658.411,72
Impostos locais 1.646.029,30
Indiretos 714.240,00
Despesas administrativas 238.080,00
Servigos de vendas, distribuicdo e marketing 23.808,00
Total 24.558.442,76

Fonte: Préprio autor, 2016.

Tabela 23 - Condic¢des utilizadas no calculo das receitas da analise econémica com
reducao de 30% do custo de investimento.

Preco do metanol

Condicao . Definicdo
(US$/galao)

Preco minimo do metanol
1 0,75 :

nos ultimos 5 anos

Média do preco do
2 1,34 metanol nos udltimos 5

anos

Preco para viabilizar o
3 1,38 _

projeto em 10 anos

Moda do preco do
4 1,45 metanol nos ultimos 5

anos

Preco maximo do metanol
5 1,90

nos ultimos 5 anos

Fonte: (METHANEX, 2016).
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Tabela 24 - Condi¢bes utilizadas no célculo das receitas da analise econémica com

reducéo de 50% do custo de investimento.

Preco do metanol

Condicao Definicdo
(US$/galéo)

Preco minimo do metanol
1 0,75 .

nos ultimos 5 anos

Preco para viabilizar o
2 1,13 _

projeto em 10 anos

Média do preco do
3 1,34 metanol nos ultimos 5

anos

Moda do preco do
4 1,45 metanol nos dltimos 5

anos

Preco maximo do metanol
5 1,90

nos ultimos 5 anos

Fonte: (METHANEX, 2016).

Apos, foram calculados os fluxos de caixa para analise com 30% de reducéo
do custo de investimento (Figura 6) e para analise com 50% de reducéo do custo de
investimento (Figura 7), onde foram empregados o imposto e taxa minima de
atratividade da primeira analise. Com os fluxos de caixa prontos, foram calculados
os indicadores de Valor Presente Liquido (VPL), a Taxa Interna de Retorno (TIR) e o
Tempo de Retorno do Investimento (Payback) para cada condicdo utilizada nas
andlises com 30% (Tabela 25) e 50% (Tabela 26) de reducdo do custo de
investimento.

Os indicadores das duas analises demonstraram que, se o metanol fosse
vendido pelo preco minimo dos ultimos 5 anos, o projeto ndo é viavel. No entanto, as
outras condicbes demonstraram que o projeto € bem atrativo, pois o investimento
poderia ser recuperado em, no maximo, 10,85 anos. Além disso, as outras
condicbes apresentaram alto VPL e a TIR bem maior que a taxa minima de
atratividade. Com estes resultados, o projeto demonstrou que, além do preco

s

comercial de venda de metanol, &€ sensivel também ao custo de investimento.
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Figura 6 - Variacdo dos fluxos de caixa, conforme o preco do metanol, da analise econdmica com reducédo de 30% do custo de

investimento.
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Figura 7 - Variacdo dos fluxos de caixa, conforme o preco do metanol, da analise econémica com reducdo de 50% do custo de

investimento.
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Tabela 25 - Indicadores VPL, TIR e Payback, conforme o preco de metano, da

analise econémica com reducdo de 30% do custo de investimento.

Preco do metanol Indicadores
(US$/galéo) VPL TIR Payback
0,75 $ -155.241.077,35 - -
1,34 $ 95.038.841,23 12.55% 10,85 anos
1,38 $ 111.810.079,14 13,39% 10 anos
1,45 $ 141.701.198,93 14,85% 8,91 anos
1,90 $ 332.592.662,26 23,62% 5,33 anos

Fonte: Préprio autor, 2016.

Tabela 26 - Indicadores VPL, TIR e Payback, conforme o preco de metano, da

analise econdmica com reducédo de 50% do custo de investimento.

Preco do metanol Indicadores
(US$/galao) VPL TIR Payback
0,75 $ -97.572.743,89 - -
1,00 $ 79.864.342,24 13.39% 10 anos
1,34 $ 222.420.037,76 22 68% 5,62 anos
1,45 $ 269.082.395,46 25,57% 4,82 anos
1,90 $ 459.973.858,78 37,15% 3,41 anos

Fonte: Préprio autor, 2016.
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6 CONCLUSOES

O presente trabalho demostrou que um alto volume de metanol poderia ser
produzido via gaseificacdo do excedente de casca de arroz do Estado do RS. Ao
mesmo tempo, o projeto de usinas regionais resolveria o problema que as industrias
arrozeiras gauchas enfrentam com a destinacdo da casca e, consequentemente,
diminuiria os impactos ambientais causados pela destinacdo inadequada deste
residuo agroindustrial. Além do mais, a instalacdo das usinas ofereceria vantagens
as regides do RS, pois estimularia o desenvolvimento e a criagdo de empregos.

No entanto, como a parte técnica do projeto foi feita com base nos resultados
de outros autores, seria interessante realizar um estudo experimental para
comprovar a eficiéncia das etapas e, consequentemente, os resultados encontrados.
Além disso, a parte técnica do projeto influi diretamente na analise econémica do
projeto, ou seja, com o0 estudo experimental, os indicadores VPL, TIR e Payback
poderiam ser calculados com mais precisao.

Do ponto de vista econdmico, 0 projeto demonstrou ser viavel e atrativo para
um valor comercial de metanol superior a 1,94 dolares por galdo. Entretanto, este
preco é considerado alto comprado a flutuacdo de precos dos ultimos anos. Porém,
como foi demonstrado neste projeto, a viabilidade econémica é muito sensivel ao
preco comercial de venda do metanol e ao custo de investimento. Deste modo, uma
analise econdmica mais detalhada do projeto, levando-se em conta variaveis, como
capacidade, material de construcdo e condicbes operacionais dos equipamentos,

também seria interessante.
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Apéndice A — Composicao do gas de sintese resultante do estudo de Mansaray

et al., 1999.
Componente Composicao®

CO2 14,45%
CoHmP 1,92%
C2He 0,22%

H2 4,00%

02 0,04%

N2 56,57%

CHa 2,90%

CoO 19,90%

2Base seca.
b CoHm = CoH2 + C2Ha.
Fonte: Mansaray et al., 1999.

Apéndice B — Resultados do processo catalitico estudado por Tsubaki et al.,

2001.
Resultado Valor (%)
Rendimento de metanol 39,77
Converséo total do carbono 40,31
Seletividade do metanol 98,66

Fonte: Tsubaki et al., 2001.
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Apéndice D — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 0,75 por galéo.
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$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08

$ -
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30

$

2B < I - A R - - - B - A - A < R R - T - B - B - A - B - B -

-329.205.860,10
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30

$

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

-329.205.860,10
-1.560.990,05
-1.452.083,77
-1.350.775,60
-1.256.535,44
-1.168.870,18
-1.087.321,09
-1.011.461,48

-940.894,40
-875.250,61
-814.186,61
-757.382,89
-704.542,23
-655.388,12
-609.663,37
-567.128,71
-527.561,59
-490.754,97
-456.516,25
-424.666,28
-395.038,40

$-329.205.860,10
$-330.766.850,15
$-332.218.933,91
$-333.569.709,51
$-334.826.244,95
$-335.995.115,13
$-337.082.436,22
$-338.093.897,70
$-339.034.792,11
$-339.910.042,71
$-340.724.229,33
$-341.481.612,22
$-342.186.154,45
$-342.841.542,57
$-343.451.205,93
$-344.018.334,64
$-344.545.896,24
$-345.036.651,21
$-345.493.167,46
$-345.917.833,74
$-346.312.872,14

Fonte: Préprio autor, 2016.



Apéndice E - Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,34 por galao.

Custo total de
Ano ] )
investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 0o N o o b~ W N P O

e O T o o
o N O O W N B O
R A R -2 I - S - B - B C- R < A < B R -~ TR - S - S - B < I - A - ]

[EnY
[(e]

20

*»

$ -329.205.860,10

$ -
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47
$-50.594.360,47

$ -
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08

$ -
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30
$-1.678.064,30

$ -329.205.860,10

L < B = A <R = BN == A < B C - A = A R - R - S - - B - A - < B < B -

-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30
-1.678.064,30

$ -329.205.860,10

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

-1.560.990,05
-1.452.083,77
-1.350.775,60
-1.256.535,44
-1.168.870,18
-1.087.321,09
-1.011.461,48
-940.894,40
-875.250,61
-814.186,61
-757.382,89
-704.542,23
-655.388,12
-609.663,37
-567.128,71
-527.561,59
-490.754,97
-456.516,25
-424.666,28
-395.038,40

$-329.205.860,10
$-330.766.850,15
$-332.218.933,91
$-333.569.709,51
$-334.826.244,95
$-335.995.115,13
$-337.082.436,22
$-338.093.897,70
$-339.034.792,11
$-339.910.042,71
$-340.724.229,33
$-341.481.612,22
$-342.186.154,45
$-342.841.542,57
$-343.451.205,93
$-344.018.334,64
$-344.545.896,24
$-345.036.651,21
$-345.493.167,46
$-345.917.833,74
$-346.312.872,14

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice F — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,45 por galéo.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 00 N oo o b~ W N P O

e e e L i < e =
© ® N o o b~ W N B O

20

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

$

-329.205.860,10

L A A - I - B - A - A < A e A R - B - A - A - A - A - A R - N - A

-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47

$ -
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96
$92.824.597,96

B B P B B B B B P P B B B B B B B B B B B

27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37

$ -329.205.860,10

L < I - A R - N - A - B © - A == S < B < R - S - - B A R <- N - N -

27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37
27.449.654,37

$-329.205.860,10

R A N A B - s I << S - - - S - S - S /- S - S~

25.534.562,20
23.753.081,12
22.095.889,41
20.554.315,73
19.120.293,70
17.786.319,72
16.545.413,70
15.391.082,51
14.317.286,05
13.318.405,63
12.389.214,54
11.524.850,74
10.720.791,38
9.972.829,19
9.277.050,41
8.629.814,34
8.027.734,27
7.467.659,78
6.946.660,26
6.462.009,55

S A A - I - B - B - A - A < A R - T - BN - A - S - A - B R - B - -

-329.205.860,10
-303.671.297,90
-279.918.216,78
-257.822.327,37
-237.268.011,64
-218.147.717,93
-200.361.398,21
-183.815.984,51
-168.424.902,00
-154.107.615,95
-140.789.210,32
-128.399.995,77
-116.875.145,04
-106.154.353,66
-96.181.524,46
-86.904.474,05
-78.274.659,71
-70.246.925,45
-62.779.265,66
-55.832.605,40
-49.370.595,85

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice G — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,90 por galéo.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 00 N oo o b~ W N P O

e e e L i < e =
© ® N o o b~ W N B O

20

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

$

-329.205.860,10

L - - - S = - - R - R - - S = S = - R - - T - T

-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47
-50.594.360,47

$ -
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81

L R S - S - S S - S - S - S S - S - S - S 7 S - S - S - S 7 S 7~ S

46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37

$-329.205.860,10

R < I < B A AR - N - A - S - B - S - N R - T - S - B - B - AR R -

46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37
46.174.616,37

$-329.205.860,10

L B - B - B - - B - B R - A A A < < B < R - R - B -

42.953.131,50
39.956.401,40
37.168.745,49
34.575.577,20
32.163.327,63
29.919.374,54
27.831.976,31
25.890.210,52
24.083.916,77
22.403.643,50
20.840.598,61
19.386.603,36
18.034.049,63
16.775.860,12
15.605.451,28
14.516.698,86
13.503.905,92
12.561.772,95
11.685.370,18
10.870.111,80

$
$
$
$
$
$
$
$

L R -~ A - A - A - B = S - S

-329.205.860,10
-286.252.728,59
-246.296.327,19
-209.127.581,70
-174.552.004,51
-142.388.676,88
-112.469.302,34

-84.637.326,03
-58.747.115,51
-34.663.198,74
-12.259.555,24
8.581.043,37
27.967.646,72
46.001.696,36
62.777.556,48
78.383.007,76
92.899.706,62
106.403.612,54
118.965.385,49
130.650.755,68
141.520.867,48

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice H — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,94 por galdo.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $ -329.205.860,10 $ - $ - $ - $ -329.205.860,10 $ -329.205.860,10 $-329.205.860,10
1 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 44.614.568,41 $-284.591.291,69
2 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $  41.501.924,10 $-243.089.367,58
3 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 38.606.441,03 $-204.482.926,56
4 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 35.912.968,40 $-168.569.958,16
5 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 33.407.412,46 $-135.162.545,70
6 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 31.076.662,76 $-104.085.882,94
7 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 28.908.523,49 $ -75.177.359,45
8 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 26.891.649,76 $ -48.285.709,69
9 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 25.015.488,15 $ -23.270.221,54
10 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 23.270.221,54 $ -0,00
11 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 21.646.717,71 $ 21.646.717,71
12 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 20.136.481,59 $ 41.783.199,30
13 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 18.731.610,78 $ 60.514.810,07
14 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 17.424.754,21 $ 77.939.564,29
15 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $ 47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 16.209.073,69 $ 94.148.637,98
16 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 15.078.208,08 $ 109.226.846,06
17 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 14.026.240,08 $ 123.253.086,13
18 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 13.047.665,19 $ 136.300.751,32
19 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 12.137.362,96 $ 148.438.114,28
20 $ - $-50.594.360,47 $ 124.379.992,84 $47.960.661,04 $ 47.960.661,04 $ 11.290.570,20 $ 159.728.684,48

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice | - Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 0,75 por galdo e com reducao
de 30% do custo de investimento.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 0o N o o0 b~ W N P+ O

e e e e e O e e e =
© © N o 0~ W N Rk O

20

$-230.444.102,07

R < I < R < - B - S - < B o A = A R - 2N - S - B - B - S - I <]

$

$ -
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60

$ -
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08
$48.012.723,08

$ -
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$ 7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51
$7.376.829,51

$ -230.444.102,07

LS - I - R R N - A - B - B - S - AR - N - S - B - N - A - A R -

7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51
7.376.829,51

$-230.444.102,07

L < I < B = A R - N - A - S - B - A - A AR - SN - S < B - B - A T R -

6.862.166,99
6.383.411,15
5.938.056,88
5.523.773,85
5.138.394,28
4.779.901,65
4.446.420,14
4.136.204,78
3.847.632,36
3.579.192,89
3.329.481,76
3.097.192,33
2.881.109,15
2.680.101,53
2.493.117,70
2.319.179,26
2.157.376,06
2.006.861,45
1.866.847,86
1.736.602,66

$-230.444.102,07
$-223.581.935,08
$-217.198.523,93
$-211.260.467,04
$-205.736.693,20
$-200.598.298,92
$-195.818.397,27
$-191.371.977,13
$-187.235.772,35
$-183.388.139,99
$-179.808.947,10
$-176.479.465,34
$-173.382.273,01
$-170.501.163,87
$-167.821.062,33
$-165.327.944,63
$-163.008.765,37
$-160.851.389,32
$-158.844.527,87
$-156.977.680,01
$-155.241.077,35

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice J — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,34 por galdo e com reducao
de 30% do custo de investimento.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $-230.444.102,07 $ - $ - $ $-230.444.102,07 $-230.444.102,07 $-230.444.102,07
1 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 29.699.846,74 $ -200.744.255,33
2 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 27.627.764,41 $-173.116.490,92
3 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 25.700.245,96 $-147.416.244,95
4 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 23.907.205,55 $-123.509.039,40
5 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 22.239.260,97 $-101.269.778,43
6 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 20.687.684,63 $ -80.582.093,80
7 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 19.244.357,79 $ -61.337.736,01
8 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 17.901.728,18 $ -43.436.007,83
9 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 16.652.770,40 $ -26.783.237,43
10 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 15.490.949,21 $ -11.292.288,22
11 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 14.410.185,31 $ 3.117.897,09
12 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 13.404.823,54 $ 16.522.720,63
13 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 12.469.603,30 $ 28.992.323,93
14 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 11.599.630,97 $ 40.591.954,90
15 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 10.790.354,39 $ 51.382.309,30
16 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 10.037.538,97 $ 61.419.848,27
17 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $  9.337.245,56 $ 70.757.093,83
18 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 8.685.809,82 $ 79.442.903,64
19 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $ 31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $ 8.079.823,09 $ 87.522.726,73
20 $ - $-36.663.754,60 $85.782.731,91 $31.927.335,25 $ 31.927.335,25 $  7.516.114,50 $ 95.038.841,23

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice K — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,38 por galdo e com reducao
de 30% do custo de investimento.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $-230.444.102,07 $ - $ - $ - $-230.444.102,07 $-230.444.102,07 $-230.444.102,07
1 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 31.230.197,89 $-199.213.904,18
2 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 29.051.346,87 $-170.162.557,31
3 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 27.024.508,72 $-143.138.048,59
4 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 25.139.077,88 $-117.998.970,71
5 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 23.385.188,72 $ -94.613.781,99
6 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 21.753.663,93 $ -72.860.118,06
7 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 20.235.966,45 $ -52.624.151,61
8 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 18.824.154,83 $ -33.799.996,78
9 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 17.510.841,71 $ -16.289.155,07
10 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 16.289.155,07 $ -0,00
11 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 15.152.702,39 $ 15.152.702,39
12 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 14.095.537,11 $ 29.248.239,51
13 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 13.112.127,55 $ 42.360.367,05
14 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 12.197.327,95 $ 54.557.695,00
15 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 11.346.351,58 $ 65.904.046,58
16 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 10.554.745,66 $ 76.458.792,24
17 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $  9.818.368,05 $ 86.277.160,29
18 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 9.133.365,63 $ 95.410.525,92
19 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $ 8.496.154,07 $ 103.906.680,00
20 $ - $-36.663.754,60 $88.313.697,26 $33.572.462,73 $ 33.572.462,73 $  7.903.399,14 $ 111.810.079,14

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice L — Fluxo de caixa das usinas de metanol com pre¢co de venda do metanol de US$ 1,45 por galdo e com reducéao
de 30% do custo de investimento.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $-230.444.102,07 $ - $ - $ - $ -230.444.102,07 $-230.444.102,07 $ -230.444.102,07
1 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 33.957.719,24 $ -196.486.382,83
2 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 31.588.576,04 $ -164.897.806,79
3 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 29.384.721,89 $ -135.513.084,90
4 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 27.334.625,02 $ -108.178.459,88
5 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 25.427.558,16 $ -82.750.901,73
6 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $  36.504.548,18 $ 23.653.542,47 $ -59.097.359,26
7 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 22.003.295,32 $ -37.094.063,94
8 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 20.468.181,69 $ -16.625.882,24
9 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 19.040.169,02 $ 2.414.286,77
10 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 17.711.785,13 $ 20.126.071,91
11 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 16.476.079,19 $ 36.602.151,10
12 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 15.326.585,30 $ 51.928.736,40
13 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $  36.504.548,18 $ 14.257.288,65 $  66.186.025,04
14 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 13.262.594,09 $  79.448.619,13
15 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 12.337.296,83 $  91.785.915,96
16 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 11.476.555,19 $ 103.262.471,15
17 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 10.675.865,29 $ 113.938.336,45
18 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 9.931.037,48 $ 123.869.373,93
19 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $ 36.504.548,18 $ 9.238.174,40 $ 133.107.548,33
20 $ - $-36.663.754,60 $92.824.597,96 $36.504.548,18 $  36.504.548,18 $  8.593.650,61 $ 141.701.198,93

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice M - Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,90 por galdo e com reducao
de 30% do custo de investimento.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa
descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 0o N o o0 b~ W N P+ O

e e e e e O e e e =
© © N o 0~ W N Rk O

20

$-230.444.102,07

R < I < R < - B - S - < B o A = A R - 2N - S - B - B - S - I <]

$

$ -
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60
$-36.663.754,60

$ R
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81
$121.632.231,81

$ -
$ 55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$ 55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$ 55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18
$55.229.510,18

$-230.444.102,07

LS - - R R N - A - B - B - S - AR - N - S - B - N - A - A R -

55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18
55.229.510,18

$-230.444.102,07

L < I < B = A R - N - A - S - B - A - A AR - SN - S < B - B - A T R -

51.376.288,54
47.791.896,32
44.457.577,97
41.355.886,48
38.470.592,08
35.786.597,28
33.289.857,94
30.967.309,71
28.806.799,73
26.797.023,00
24.927.463,26
23.188.337,92
21.570.546,90
20.065.625,02
18.665.697,69
17.363.439,72
16.152.036,94
15.025.150,65
13.976.884,32
13.001.752,86

$-
$-
$-

$

L R = B - S - S - S - S - S - S - S S AR R

230.444.102,07
179.067.813,53
131.275.917,21
-86.818.339,24
-45.462.452,75

-6.991.860,68

28.794.736,61

62.084.594,54

93.051.904,25
121.858.703,98
148.655.726,98
173.583.190,24
196.771.528,16
218.342.075,06
238.407.700,08
257.073.397,77
274.436.837,49
290.588.874,43
305.614.025,08
319.590.909,40
332.592.662,26

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice N — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ O,75 por galdo e com reducéo
de 50% do custo de investimento.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $-164.602.930,05 $ - $ $ $-164.602.930,05 $-164.602.930,05 $-164.602.930,05
1 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 11.230.484,40 $-153.372.445,65
2 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $  9.402.801,76 $-143.969.643,89
3 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $  7.872.561,66 $-136.097.082,23
4 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 6.591.357,42 $-129.505.724,81
5 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 5.518.660,19 $-123.987.064,62
6 $ - $ -27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 4.620.536,91 $-119.366.527,71
7 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 3.868.576,91 $-115.497.950,80
8 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 3.238.993,12 $-112.258.957,68
9 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $  2.711.869,69 $-109.547.087,99
10 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 2.270.531,90 $-107.276.556,09
11 $ - $ -27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 1.901.018,74 $-105.375.537,34
12 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 1.591.641,27 $-103.783.896,08
13 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 1.332.612,80 $-102.451.283,27
14 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 1.115.739,41 $-101.335.543,87
15 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 934.160,64 $-100.401.383,23
16 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 782.132,54 $ -99.619.250,69
17 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 654.845,95 $ -98.964.404,74
18 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 548.274,36 $ -98.416.130,38
19 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 459.046,55 $ -97.957.083,83
20 $ - $-27.376.684,02 $ 48.012.723,08 $ 13.413.425,39 $ 13.413.425,39 $ 384.339,94 $ -97.572.743,89

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice O — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,00 por galdo e com reducéo
de 50% do custo de investimento.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 0o N o o0 b~ W N P+ O

e e e e e O e e e =
© © N o 0~ W N Rk O

20

$-164.602.930,05

R < I < R < - B - S - < B o A = A R - 2N - S - B - B - S - I <]

$

$ -
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02

$ -
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21
$ 64.269.500,21

$ -
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52
$ 23.980.330,52

$-164.602.930,05

LS - - R R N - A - B - B - S - AR - N - S - B - N - A - A R -

23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52
23.980.330,52

$-164.602.930,05

A R - - B - S - S - S A B - R - T - T - I

22.307.284,21
20.750.962,05
19.303.220,51
17.956.484,20
16.703.706,23
15.538.331,38
14.454.261,75
13.445.824,88
12.507.744,08
11.635.110,77
10.823.358,85
10.068.240,79
9.365.805,39
8.712.377,11
8.104.536,84
7.539.104,04
7.013.120,04
6.523.832,59
6.068.681,48
5.645.285,10

$-164.602.930,05

$
$
$
$

R I N - B - B - A < B - R Y Y S S ST Y

-142.295.645,84
-121.544.683,79
-102.241.463,28

-84.284.979,08
-67.581.272,85
-52.042.941,47
-37.588.679,72
-24.142.854,84
-11.635.110,77
0,00
10.823.358,85
20.891.599,65
30.257.405,04
38.969.782,14
47.074.318,99
54.613.423,03
61.626.543,07
68.150.375,66
74.219.057,14
79.864.342,24

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice P - Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,34 por galdo e com reducéo
de 50% do custo de investimento.

Ano

Custo total de investimento

Custos anuais

Receitas anuais

Lucro liquido

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

descontado

Fluxo de caixa

cumulativo

© 0o N o o0 b~ W N P+ O

e e e e e O e e e =
© © N o 0~ W N Rk O

20

$-164.602.930,05

R < I < R < - B - S - < B o A = A R - 2N - S - B - B - S - I <]

$

$ -
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02
$-27.376.684,02

$ -
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91
$85.782.731,91

$ -
$ 37.963.931,12
$ 37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$ 37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$ 37.963.931,12
$ 37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12
$37.963.931,12

$-164.602.930,05

L < - R R N - - B - B - S - AR - N - S - B - N - A A R -

37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12
37.963.931,12

$-164.602.930,05

$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$
$

35.315.284,77
32.851.427,69
30.559.467,62
28.427.411,74
26.444.103,94
24.599.166,46
22.882.945,54
21.286.460,97
19.801.359,04
18.419.868,88
17.134.761,74
15.939.313,25
14.827.268,14
13.792.807,57
12.830.518,67
11.935.366,21
11.102.666,24
10.328.061,62

9.607.499,18

8.937.208,54

$-164.602.930,05
$ -129.287.645,28

$

R < R C N - B - S - B - B - S - A R - S - - S - - S S 7 ¥

-96.436.217,59
-65.876.749,97
-37.449.338,24
-11.005.234,29

13.593.932,16

36.476.877,71

57.763.338,68

77.564.697,72

95.984.566,59
113.119.328,34
129.058.641,59
143.885.909,73
157.678.717,30
170.509.235,97
182.444.602,18
193.547.268,42
203.875.330,04
213.482.829,22
222.420.037,76

Fonte: Préprio autor, 2016.



74

Apéndice Q — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,45 por galdo e com reducéo
de 50% do custo de investimento.

Fluxo de caixa

Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa descontado cumulativo
0 $-164.602.930,05 $ - $ - $ - $-164.602.930,05 $-164.602.930,05 $-164.602.930,05
1 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 39.573.157,26 $ -125.029.772,79
2 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 36.812.239,31 $ -88.217.533,47
3 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $  34.243.943,55 $ -53.973.589,92
4 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 31.854.831,21 $ -22.118.758,72
5 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 29.632.401,12 $ 7.513.642,41
6 $ - $ -27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 27.565.024,30 $ 35.078.666,71
7 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 25.641.883,07 $ 60.720.549,78
8 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 23.852.914,48 $ 84.573.464,26
9 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 22.188.757,66 $ 106.762.221,92
10 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 20.640.704,80 $ 127.402.926,72
11 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $  19.200.655,63 $ 146.603.582,35
12 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 17.861.075,00 $ 164.464.657,35
13 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 16.614.953,49 $ 181.079.610,84
14 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 15.455.770,69 $ 196.535.381,53
15 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 14.377.461,11 $ 210.912.842,64
16 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 13.374.382,42 $ 224.287.225,06
17 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 12.441.285,98 $ 236.728.511,04
18 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 11.573.289,28 $ 248.301.800,32
19 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 10.765.850,49 $ 259.067.650,81
20 $ - $-27.376.684,02 $ 92.824.597,96 $ 42.541.144,06 $ 42.541.144,06 $ 10.014.744,64 $ 269.082.395,46

Fonte: Préprio autor, 2016.
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Apéndice R — Fluxo de caixa das usinas de metanol com preco de venda do metanol de US$ 1,90 por galdo e com reducao
de 50% do custo de investimento.

Fluxo de caixa Fluxo de caixa

Ano Custo total de investimento Custos anuais Receitas anuais Lucro liquido Fluxo de caixa

descontado cumulativo
0 $-164.602.930,05 $ - $ - $ - $-164.602.930,05 $-164.602.930,05 $-164.602.930,05
1 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 56.991.726,57 $-107.611.203,48
2 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 53.015.559,60 $ -54.595.643,88
3 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 49.316.799,63 $ -5.278.844,26
4 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 45.876.092,67 $ 40.597.248,41
5 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 42.675.435,05 $ 83.272.683,46
6 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 39.698.079,11 $ 122.970.762,57
7 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 36.928.445,69 $ 159.899.208,26
8 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 34.352.042,50 $ 194.251.250,76
9 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 31.955.388,37 $ 226.206.639,13
10 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 29.725.942,67 $ 255.932.581,80
11 $ - $ -27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 27.652.039,69 $ 283.584.621,49
12 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 25.722.827,62 $ 309.307.449,12
13 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 23.928.211,74 $ 333.235.660,86
14 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 22.258.801,62 $ 355.494.462,48
15 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 20.705.861,97 $ 376.200.324,45
16 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 19.261.266,95 $ 395.461.591,40
17 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 17.917.457,63 $ 413.379.049,03
18 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 16.667.402,45 $ 430.046.451,47
19 $ - $-27.376.684,02 $121.632.231,81 $61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 15.504.560,41 $ 445.551.011,89
20 $ - $-27.376.684,02  $121.632.231,81 $ 61.266.106,06 $ 61.266.106,06 $ 14.422.846,90 $ 459.973.858,78

Fonte: Préprio autor, 2016.



