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RESUMO

Processos de reacdo-separacao tém sido amplamente estudados nos Ultimos anos em
virtude da busca continua por formas de reduzir investimentos, custos operacionais, impactos
ambientais e desperdicio de energia. Esta busca continua reforca o dilema "produzir mais com
menos, sendo sustentavel”, de modo que a intensificacdo de processos tem ganhado mais
atencdo. Neste cenario, a coluna de destilacao reativa (CDR) tem sido aplicada para desenvolver
processos com maior viabilidade técnica e econdmica, aumentando o desempenho das reacdes
de equilibrio utilizadas na producéo de biodiesel. A possibilidade de desenvolver tais processos
tem incentivado estudos experimentais e de simulacdo de CDR aplicados as reacdes de
equilibrio de esterificacdo e transesterificacdo. Apds pesquisa bibliografica, foi constatado que
poucos trabalhos avaliam a possibilidade de produzir biodiesel a partir de matérias-primas com
alto teor de acidos graxos livres (AGLsS), tais como 6leos e gorduras residuais (OGRs), em
presenca de etanol por CDR. Como resultado, esse trabalho tem por finalidade investigar a
viabilidade técnico-econdmica de um processo alternativo de producdo do biodiesel com uso
de uma CDR, em comparagdo ao processo convencional composto por um conjunto reator-
separador. Para isso, foi desenvolvida a modelagem e a simulacdo dos processos convencional
e alternativo de producdo de biodiesel pela rota etilica no software Aspen Plus a fim de
comparar a viabilidade técnica e econémica. Ambos 0s processos atenderam as especificacdes
requeridas pela Agéncia Nacional de Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), relativas
ao minimo de pureza em ésteres e maximo de impurezas. Além disso, o processo alternativo
apresentou menores custos de investimento e de utilidades em relacdo ao processo
convencional, com economia de US$ 800.000,00 na implementacdo da unidade e US$
307.829,00 por ano em utilidades. O processo alternativo também apresentou maior retorno
sobre investimento (ROI de 31,75%) e um menor periodo de retorno do investimento (2,15
anos), enquanto o processo convencional apresentou 27,21% e 2,42 anos, respectivamente.

Palavras-Chave: Biodiesel, Coluna de destilagio reativa (CDR), Oleos e gorduras residuais

(OGRs), Rota etilica, Avaliacdo técnico-econémica.



ABSTRACT

Reactive separation processes have been extensively studied in recent years due
continuous search for ways to reduce capital investments, operating costs, environmental
impacts and energy waste. This continuous search reinforces the key phrase "produce more with
less being sustainable™, so that the intensification of processes has gained more attention in
recent years. In this scenario, the reactive distillation column (RDC) has been applied to process
development with greater technical and economic viability, increasing the performance of
equilibrium reactions used in biodiesel production. The possibility of developing these
processes has encouraged experimental studies and RDC simulation applied to esterification
and transesterification equilibrium reactions. Bibliographic research showed that few studies
have evaluated the possibility of producing biodiesel from raw materials with a high content of
free fatty acids (FFAS), such as residual oils and fats (ROFs) in the presence of ethanol by RDC.
As aresult, this work aims to investigate the technical and economic feasibility of an alternative
biodiesel production process using a RDC, in comparison to the conventional process composed
of a reactor-separator unit. For this, the modeling and simulation of conventional and alternative
processes of biodiesel production by the ethyl route in Aspen Plus software was developed to
compare the technical and economic feasibility. Both processes met the specifications required
by the National Agency of Petroleum, Natural Gas and Biofuels (ANP), regarding the minimum
purity in esters and the maximum impurities. In addition, the alternative process has lower
capital and utility costs compared to conventional process, with savings of US$ 800,000.00 in
the implementation of the plant and US$ 307,829.00 per year in utilities. The alternative process
also presented higher return on investment (ROI of 31.75%) and shorter period of return on
investment (2.15 years), while the conventional process presented 27.21% and 2.42 years,
respectively.

Keywords: Biodiesel, Reactive distillation column (RDC), Residual oils and fats (ROFs),
Ethical route, Techno-economic assessment.
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1 INTRODUCAO

Atualmente, a busca por fontes alternativas de energia que contribuam para mitigar as
emissdes dos gases causadores do efeito estufa, oriundos principalmente do consumo de
combustiveis fosseis, tem incentivado o desenvolvimento de novas técnicas e métodos para
producdo de energia (ALBUQUERQUE, 2015). Além disso, a incerteza sobre o esgotamento
das reservas de petréleo e o crescimento de sua demanda, em todos os aspectos da vida dos
seres humanos, tem contribuido para o aumento dessa procura (TALEBIAN-KIAKALAIEH et
al., 2013).

Nesse contexto, os biocombustiveis, quando derivados de matérias-primas renovaveis e
produzidos por processos de reconhecida sustentabilidade ambiental, surgem como alternativas
de amplo interesse social e politico, particularmente quando o seu uso ndo exige adequacdes
significativas na tecnologia atualmente empregada nos motores de combustdo (RAMOS et al.,
2017).

Dentre as matérias—primas usadas na sintese do biodiesel, o éleo oriundo de oleaginosas
apresenta grande destaque. Entretanto, matérias-primas alternativas, tais como 6leos e gorduras
residuais (OGRs) tém se tornado alvos de diferentes grupos de pesquisa e industrias. 1sso se
deve ao uso de 6leos comestiveis competir com o mercado de alimentos e ao apelo ambiental
por se tratar de residuos causadores de grandes impactos ambientais (BEJAN, 2013).

Com relacdo aos processos para obtencdo de biodiesel, este pode ser obtido por meio de
pirlise, microemulsbes, diluicdo, esterificacdo de &cidos graxos livres (AGLS) ou
transesterificacdo dos triacilglicerois (TAGSs) presentes nos OGRs e 6leos vegetais. Esta Ultima
reacdo compde a rota quimica mais comum, compondo a unidade de transesterificacdo em
indUstrias de biodiesel. Basicamente, essa unidade é composta de duas etapas: a primeira
envolve a reacdo quimica dos TAGs dos 6leos vegetais com o alcool, estimulada pela presenca
de um catalisador, para a producéo do biodiesel bruto. A segunda etapa do processo refere-se a
purificacdo para a obtencdo do biodiesel de acordo com as especificacdes estabelecidas pelos
6rgdos regulamentadores. Em contrapartida, esse método de producdo pode ocasionar altos
custos e inconvenientes, que elevam significativamente o prego final do biodiesel, tais como:
alto custo dos 6leos comestiveis, restrigdes em relagdo ao teor de dgua e de AGLs, ocorréncia
de reagdes indesejadas e alta vazéo de efluentes gerados (MACHADO, 2009).

Nesse cenario, a incorporacdo da coluna de destilacdo reativa (CDR) ao processo de
producéo de biodiesel pode torna-lo ainda mais rentavel, uma vez que as etapas de reacéo e

destilacdo ocorrem em um Unico equipamento. Além disso, pode gerar alguns beneficios, tais
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como: reducdo do custo de capital e tempo de residéncia; otimizagcdo da separagdo; menor
exigéncia de outros instrumentos; menor excesso de &lcool, o que reduz o custo operacional,
menor suscetibilidade a reac6es secundarias devido a continua remocdo dos produtos da zona
reativa; possivel aumento de seletividade e produtividade; e redugdo do custo de utilidades
devido ao aproveitamento da energia liberada por reacdes exotérmicas para a vaporizacdo de
compostos mais volateis (MACHADO, 2009; SILVA, 2019; SUNDMACHER et al., 2006;
LUYBEN et al., 2009).

Para auxiliar no desenvolvimento desses novos processos e métodos, simuladores
comerciais como Aspen Plus e similares tornam-se valiosas ferramentas para modelagem,
simulacdo e otimizacdo das condigdes operacionais. Estes permitem obter uma estimativa do
dimensionamento de equipamentos de plantas quimicas, visando a reducdo de custos de
investimento e de operacdo (LOPES et al., 2016). Como resultado, podem ser utilizados no
desenvolvimento de projetos de unidades industriais, em conjunto com estudos experimentais
e de plantas piloto para verificagdo dos resultados (ALBUQUERQUE, 2015). Entretanto,
simuladores de processos necessitam do apoio de profissionais especializados para estimativas
confiaveis dos custos associados a uma planta quimica industrial.

Nesse contexto, o presente trabalho busca investigar a viabilidade técnico-econémica
de um processo alternativo de producéo de biodiesel pela rota etilica a partir de OGRs com uso
de uma CDR, em comparagdo ao processo convencional composto por um conjunto reator-

separador.
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2 OBJETIVOS

2.1 Objetivo Geral

Investigar a viabilidade técnico-econdmica de um processo alternativo de producéo de
biodiesel pela rota etilica a partir de OGRs com uso de uma CDR, em comparagao ao processo
convencional composto por um conjunto reator-separador utilizando o simulador comercial
Aspen Plus®.

2.2 Objetivos especificos

e Avaliar e estimar as propriedades termofisicas dos componentes envolvidos na
producdo de biodiesel pela rota etilica;

e Definir os modelos cinéticos e termodinamicos aplicados a producao de biodiesel pela
rota etilica;

e Modelar e simular o processo convencional de producdo de biodiesel por catéalise
homogénea pela rota etilica no software Aspen Plus;

e Modelar e simular o processo de producdo de biodiesel por catalise homogénea pela
rota etilica incluindo colunas de destilacdo reativa no software Aspen Plus;

e Comparar a viabilidade técnico-econémica dos processos.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA
3.1 Matérias-primas para producao de biodiesel

O oleo de soja é a principal matéria-prima para producéo de biodiesel. No entanto, a sua
utilizacdo para esta finalidade gera uma competicdo direta com sua principal destinacdo: a
alimentacdo humana. Em contrapartida, a segunda matéria-prima mais empregada provém da
gordura animal, mais especificamente da gordura bovina. A grande utilizacdo desse insumo é
decorrente da expansdo pecuaria no territorio brasileiro (GARCILASSO, 2014).

Além do 6leo de soja e da gordura animal, outras fontes de TAGs podem ser utilizadas
para a producdo de biodiesel, tais como: dleo de algodao, amendoim, palma, girassol, mamona,
entre outros. Todavia, fontes alternativas como OGRs tém ganhado destaque devido,
principalmente, a questdes ambientais relacionadas ao seu descarte inadequado e por fatores
econémicos, apresentando menor custo quando comparado as demais, em virtude da sua baixa
qualidade e elevado grau de impurezas (GARCILASSO, 2014).

Consequentemente, a utilizagdo de OGRs para a producdo de biodiesel traz vantagens
associadas a destinacao adequada desses residuos, reduzindo os eventuais impactos ambientais
negativos relacionados a contaminacgéo da agua. Além disso, reduzem ou eliminam a utilizacdo
de matérias-primas mais nobres, como o 6leo de soja, de modo que promovem ganhos
econdmicos ao processo. Por outro lado, o uso de OGRs impacta na rota quimica de producéo
de biodiesel, pois ha a necessidade de inclusdo de um processo de pré-tratamento devido ao seu
elevado teor de impurezas, principalmente, pela presenca de AGLs e dgua (GARCILASSO,
2014).

3.2 Métodos de producdo de biodiesel

A reacdo de transesterificacdo é a reacdo que ocorre entre 0s TAGs de um 6leo vegetal,
gordura animal ou OGRs com um alcool para formar ésteres e glicerol. A estequiometria da
reacdo possui uma razdo molar (RM) de 3:1 de mol de alcool para cada mol de TAG. Contudo,
na pratica, 0 maximo rendimento de éster é obtido para um RM acima da RM tedrica
identificada na estequiometria da reacdo. Essa medida visa deslocar o equilibrio da reagdo no
sentido de formagdo dos produtos. Além disso, a escolha da RM 6tima vai depender de outros
fatores, em especial, de condi¢Ges operacionais como temperatura; pressdo; tipo de alcool; teor

de AGLs e de agua; agitacéo; e do tipo e concentracédo do catalisador (SILVA et al., 2011).
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J& na reagdo de esterificacdo para obtencdo do biodiesel, os AGLs reagem com um
alcool para formacéo de éster e agua, em geral, na presenca de um catalisador acido homogéneo
(SILVA et al.,, 2011). Nesse caso a reacdo de esterificacdo desempenha o papel de pré-
tratamento ao reduzir os niveis de AGLs em matérias-primas graxas. Logo, essa etapa favorece
a realizacdo da reacdo de transesterificacdo, uma vez que a mesma deve ser conduzida com
teores de AGLs e agua abaixo de 0,5% e 0,02% em massa, respectivamente, a fim de reduzir a
ocorréncia significativa das reacdes paralelas de saponificacdo e hidrélise, as quais, podem
reduzir o rendimento do processo e elevar o0s custos associados a purificacdo
(ALBUQUERQUE, 2015).

Seja na reacgéo de transesterificacdo ou de esterificacdo, os catalisadores sdo largamente
utilizados para aumentar a velocidade das reac6es visando a producéo de biodiesel. Entre esses,
podem ser destacados os catalisadores de natureza acida, basica ou enzimatica. Por outro lado,
quanto ao estado da matéria, os catalisadores podem ser divididos em homogéneos e
heterogéneos. Os catalisadores homogéneos séo aqueles que se encontram no mesmo estado
fisico dos reagentes, enquanto os heterogéneos estdo em um estado fisico diferente dos
reagentes (SILVA et al., 2011).

3.3 Catalise homogénea

A reacdo de transesterificacdo para producdo de biodiesel € conduzida tradicionalmente
na presenca de um catalisador basico homogéneo. Isso se deve a algumas vantagens, tais como:
aumento da conversdo de TAGS, do rendimento em ésteres e das taxas de reacdo de producao
de biodiesel, bem como reducéo do tempo de reacdo. Contudo, seu uso deve ser evitado quando
em presenca de matérias-primas com alto teor de AGLSs e de 4gua. Embora o meio reacional
necessite de agitacdo, a sua aplicacdo intensa favorece a reacdo paralela de saponificacéo,
gerando uma emulsificacdo de dificil purificacdo (SILVA et al., 2011).

Em contrapartida, catalisadores homogéneos acidos sdo comumente utilizados para
producdo de biodiesel pela reacdo de esterificacdo de AGLS, pois permitem maior liberdade na
utilizacdo de matérias-primas com indices consideraveis de AGLs e de umidade, reduzindo a
ocorréncia da reacdo de saponificacdo (SILVA et al., 2011). Por fim também auxiliam no
aumento da conversdo de AGLsS, do rendimento em ésteres e das taxas de reacdo de producao

de biodiesel, bem como na reducéo do tempo de reacéo.
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3.4 Separadores envolvidos na producéao de biodiesel

O processo de producéo de biodiesel, em geral, é realizado com excesso de alcool para
que seja atingido o maximo rendimento. Porém, por motivos econdmicos, o alcool nao reagido
é separado dos produtos da reacao e novamente injetado no processo através de uma coluna de
destilacdo, por meio da diferenca de volatilidade relativa entre os componentes da mistura.
Nesse caso, as espécies quimicas mais e menos volateis sdo removidas nas correntes de topo e
de fundo da coluna, respectivamente. Por exemplo, no processo de producdo de biodiesel, o
alcool é removido no topo da coluna e reciclado ao processo. Como resultado, essa operacao
impacta diretamente nos custos operacionais da planta, uma vez que reduz consideravelmente
a quantidade de alcool alimentada ao sistema (LOPES et al., 2016).

Outra operacdo unitaria muito utilizada em plantas de producéo de biodiesel é a coluna
de extracdo liquido-liquido. Nesse equipamento, o processo de separacdo € realizado pela
introdugdo de um solvente, que interage com uma ou mais espécies quimicas a fim de remover
0 soluto da corrente de alimentacdo, produzindo duas fases liquidas separadas como correntes
de extrato e de rafinado. Por envolver adi¢do de um novo composto a mistura, pode implicar
em aumento dos custos de investimento e operacdo baseados na recuperacdo do solvente, de
modo que as especificacbes técnicas do biodiesel, tais como as estabelecidas pela Agéncia
Nacional de Petrdleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), ndo sejam atingidas (LOPES et
al., 2016).

Finalmente, a producdo de biodiesel através da reacdo de transesterificacdo pela rota
basica necessita de posterior neutralizacdo do catalisador com uso de um acido fraco ou
moderado. Como resultado, um sal é produzido e pode ser removido com uso de hidrociclones.
Esses separam a fase solida (sal) da fase liquida por meio do fluxo rotacional, que produz uma
forca centrifuga sobre o fluido e as particulas suspensas (MACHADO, 2009; SILVA et
al.,2012).

3.5 Coluna de destilacdo reativa aplicada a producao de biodiesel

A partir da segunda metade do século XX, a experiéncia acumulada por engenheiros da
indUstria no projeto e operacdo de reatores e separadores convencionais, bem como a
necessidade de reduzir custos e aumentar a produtividade e a qualidade dos produtos,
impulsionou o desenvolvimento do conceito de intensificacdo de processos, ou seja, combinar

duas ou mais operac@es unitarias em unico equipamento. Como resultado, colunas de destilacdo
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reativa (CDRs) surgiram como uma grande inovacédo visando intensificar processos, de modo
que muitas empresas mantiveram por muito tempo o conhecimento do processo “guardado a
sete chaves” (ALBUQUERQUE, 2019).

Nesse contexto, a CDR realiza de forma simultanea as etapas de reacdo e separacéo,
diferentemente das operagdes realizadas isoladamente em equipamentos tradicionais. A sua
introdugdo na indastria favoreceu a reducdo de custos, uma vez que pode reduzir
consideravelmente os custos associados a aquisicdo e operacao de bombas, instrumentacdes e
tubulacbes. Além disso, a CDR oferece maior flexibilidade operacional, pois pode ser
constituida por pratos ou pacotes de recheio de diversos tipos de materiais. Outra vantagem é
que o calor produzido por reacBes exotérmicas pode ser utilizado na etapa de destilacdo,
reduzindo a quantidade de energia requerida no refervedor. Além disso, propde a rapida
remocao dos produtos da zona reacional, de modo que pode aumentar a produtividade e
seletividade dos produtos, bem como reduzir a ocorréncia de reagdes indesejadas (SILVA,
2019).

Para a producdo de biodiesel por meio de transesterificacdo via rota etilica, por exemplo,
0 uso de CDR permite que o alcool ndo reagido seja separado durante a ocorréncia da reacao e
reintroduzido a corrente de make-up de alcool. Além disso, a carga de alcool proveniente do
refluxo provoca um elevado excesso de alcool no interior da coluna (hold-up), favorecendo o
deslocamento do equilibrio da reacdo de transesterificacdo para o sentido dos produtos
(ALBUQUERQUE, 2019; SILVA, 2019).

Posto que ha uma série de beneficios relacionados ao emprego de CDR na producéo de
biodiesel, torna-se necessario enfatizar as vantagens proporcionadas pelos ambientes de
modelagem e simulacdo computacional de processos quimicos, tais como Aspen Plus, Hysys,
EMSO, entre outros. Esses reduzem o0s custos associados a construcdo de aparatos
experimentais e usinas piloto, assim como possibilitam descartar processos “inviaveis” e
sugerir processos alternativos com maior eficiéncia em termos técnicos, econdmicos e

ambientais.

3.6 Simulador Aspen Plus

O software Aspen Plus®, da ApenTech ¢ um simulador de processos amplamente
utilizado na industria quimica por atuar com processos nos estados solido, liquido e gasoso.
Além disso, fornece estimativas confiaveis das propriedades fisico-quimicas de diversos

componentes comumente encontrados na inddstria. A ferramenta possibilita a modelagem,
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simulacdo e otimizacgao dos mais variados processos quimicos, analisando o comportamento do
sistema através de balancos de massa e energia. Esses por consequéncia possibilitam a avaliacdo
energética, de pontos 6timos, de custo de capital, de custo de utilidades e diversos outros fatores
(ASPENTECH, 2020).

O ambiente de simulacao do Aspen Plus é utilizado para modelar unidades de processos,
apresentando alta performance desde a etapa de reagdo as etapas de separacdo. A simulagdo do
processo se inicial desde a matéria-prima até o produto final, sendo usados icones e simbolos
para representar as operacdes unitarias, 0s processos fisico-quimicos, entrada/saida de material
nas correntes, fluxo de energia e sinal elétricos/pneumaticos. A ferramenta possibilita a

predicdo do comportamento de processos baseados em conceitos basicos de engenharia.

3.7 Avaliacdo econdmica

O engenheiro quimico deve compreender todos os fatores que interferem direta e
indiretamente nos custos inerentes ao processo. Deste modo, é essencial que as operacgdes
agreguem valor ao produto de forma a viabilizar os custos associados ao investimento inicial e
de operacdo. O capital inicial, por sua vez, deve ser capaz de suprir as demandas para
implementacdo do projeto, visto que 0s maiores custos relacionados a uma planta industrial
estdo na fase de implementagéo dos equipamentos.

A avaliacdo econdmica esta baseada nas dimensdes dos principais equipamentos € no
consumo das matérias-primas e utilidades. O amplo conhecimento dos engenheiros de projeto
somado a ferramentas computacionais, como o software Aspen Plus, possibilita gerar uma
avaliacdo econémica da viabilidade do projeto, com elevada precisdo, sem a necessidade da

construcdo de plantas piloto.
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4 METODOLOGIA

A fim de atingir os objetivos deste trabalho, a seguinte metodologia foi adotada — Figura

Figura 1 — Metodologia adotada no trabalho de modelagem e simulacé@o dos processos.

e ™
. . Avaliacdo e estimacgfio
Revisdo Definicido dos ¢ . ¢
e das propriedades
Bibliografica componentes .
9 termofisicas )

e A
Definicdo dos Definicdo dos
Modelagem e simulagéo H ¢
modelos meoedelos
do processo convencional L .
9 termodinamicos cineticos )

-
Modelagem e 51mula9ao do Comparar os processos quanto
processo alternativo a viabilidade técnica e
L (destilagdo reativa) econdmica.

Fonte: Autor (2021).

4.1 Definicdo dos componentes envolvidos nas reacdes de producéo de biodiesel

Ambos 0s processos convencional e alternativo de producao de biodiesel a partir de
OGRs possuem unidades de esterificacdo dos AGLs e de transesterificacdo dos triacilgliceréis
(TAGSs). Devido a dificuldade de obtencéo das propriedades dos componentes (causada pela
decomposicdo térmica), os componentes representativos escolhidos para a producdo de
biodiesel (etil oleato) pela rota etilica foram trioleina, acido oleico, etanol, etil oleato, glicerol
e 4gua (ALBUQUERQUIE, 2019).

4.2 Avaliacao e estimativa das propriedades termofisicas

Foi realizada uma avaliacdo das propriedades termofisicas dos componentes envolvidos
na producdo de biodiesel, de modo que foram validadas as suas propriedades presentes no
software Aspen Plus. Em contrapartida, a trioleina apresentou divergéncia em algumas
propriedades em comparagdo a dados experimentais. Por esse motivo foram utilizados os
modelos de Contribui¢do de Grupos (CG), que séo aplicados a uma grande variedade de
gorduras, e de Fragmentos Constituintes (FC), comumente usados para estimar as propriedades

de acilglicerois. A primeira abordagem foi aplicada ao calculo de presséo de vapor e entalpia
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de vaporizagdo, enquanto a segunda visou estimar o volume molar, a massa especifica e a
viscosidade desses compostos (CERIANI; GANI; LIU, 2013; ZONG; RAMANATHAN,;
CHEN, 2010).

4.3 Definicdo dos modelos cinéticos e termodinamicos

Nesta etapa ocorreu a definicdo dos modelos cinéticos e termodindmicos para 0s
processos convencional e alternativo de producdo de biodiesel. O modelo cinético de
transesterificacdo escolhido desconsiderou a formacéo dos intermediarios devido a alta razéo
molar (RM) etanol para 6leo aplicada aos processos convencional (RM = 14,0) e alternativo
(RM =12,6) (SILVAetal., 2019, SOUZA et al., 2019). Por outro lado, a reacéo de esterificagdo
foi modelada usando um reator de conversdo, com base nos resultados de Marchetti et al.
(2010), pois essa unidade apresentou projetos iguais nos processos convencional e alternativo.
Nesse caso uma conversao de AGLs de 99,5 % foi adotada.

Além disso, o equilibrio liquido-vapor (ELV) e o equilibrio liquido-liquido (ELL) dos
dois processos foram modelados, respectivamente, com os modelos termodinamicos Non-
Random Two Liquid (NRTL) e Universal Functional-Group Activity Coefficient (UNIFAC),
utilizando pardmetros modificados propostos por Bessa et al. (2015) para esse ultimo
(ALBUQUERQUE, 2015).

4.4 Modelagem e simulacéo dos processos convencional e alternativo de producédo de

biodiesel por catalise homogénea pela rota etilica

Nesta etapa foi realizada a modelagem e a simulacdo dos fluxogramas dos processos
convencional e alternativo de producdo do biodiesel no software Aspen Plus, utilizando um
conjunto reator-separador e uma coluna de destilacdo reativa (CDR), respectivamente, na
unidade de transesterificacdo. Uma corrente de alimentacdo com 34,875 ton/ano de OGRs foi
adotada com porcentagem em massa de 89,32 % e de 10,68 % para a trioleina e o acido oleico,
respectivamente, sendo alimentada na unidade de esterificacdo (ALBUQUERQUE, 2019;
MARCHETTI et al. 2010).

4.5 Comparar a viabilidade dos processos

Nesta etapa foram realizados estudos visando atender as especificacdes da Agéncia

Nacional do Petréleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP) em relacéo ao biodiesel produzido
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e a obtencéo glicerol com pureza de 99,5 % em massa (ANP, 2014). Por esse motivo, processos
que atendem o0s requisitos dessa norma, conforme apresentado na Tabela 1, podem ser

considerados viaveis tecnicamente.

Tabela 1 — EspecificacGes do biodiesel de acordo com o padrédo ANP.

Minimo o .
(cy ) Maximo Maximo
0 massa
(mgkg?) (% massa)
Ester Agua Glicerol total/livre Etanol AGLS/TAGs
96,5 200 0,25/0,02 0,2 0,25/0,2

Fonte: Adaptado de ANP (2014).

Na anélise de viabilidade econdmica, os processos convencional e alternativo, foram
avaliados utilizando a ferramenta de Avaliacdo Econdmica do software Aspen Plus. Sendo
considerados os indicadores do custo total de capital, custo de operacdo e custo total anual
(TAC), considerando que o custo de capital serd diluido em 3 anos — Equacéo 1. O retorno sobre
investimento (do inglés Return Over Investment — ROI) representa a taxa de lucro em relacéo
ao montante investido, enquanto o periodo de retorno sobre o investimento (do inglés Payback
Period — PBP) refere-se ao espaco de tempo necessario para que o custo de capital seja
restituido — Equacdes 2 e 3. O preco de equilibrio (do inglés Break-even point — BEP) representa

0 ponto onde o custo total de producéo se equivale ao das receitas — Equacgoes 4.

Ccapital

TAC = =2+ Coperagio 1)
Receita — Investimento
ROI = . x 100 )
Investimento
Investimento

PBP

3)

" Receita liquida anual

Custo Fixo Anual

BEP = p 5 T s
Producio Anual + Custo de Produgéo por Tonelada 4)

Para a etapa de avaliacdo econémica dos processos, alguns parametros foram mantidos
constantes, tais como: um ano de operacdo de 8.766 h, uma vida operacional da planta de 30
anos, um tempo de partida da planta de 4 meses e inicio da engenharia basica em 27 de janeiro
de 2021 (Albuquerque, 2019). Além disso, foram adotados os pregos médios dos reagentes e

produtos, assim como, os precos das utilidades aplicadas aos processos — Tabela 2.
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Tabela 2 — Precos de matéria-prima, produto, catalisador e utilidades usadas em simulagGes de

Processo.
Composto/Utilidade Preco meédio
Etanol 0,7784 $/kg
Oleo residual 0,4750 $/kg
Biodiesel 0,9250 $/kg
Agua 8,70 x 10 $/kg
Glicerol 0,8050 $/kg
Hidroxido de sodio (NaOH) 0,51 $/kg
Acido sulfurico (H2SO04) 0,2 $/kg
LP steam 7,78 $/GJ
MP steam 8,22 $/GJ
HP steam 9,88 $/GJ
Freon 7,89 $/GJ
Agua de resfriamento (5°C) 4,43 $/GJ
Eletricidade 0,12 $/kWh
Tratamento de efluente 0,33 $/kg

Fonte: Adaptado de ALBUQUERQUE (2016) , ALBUQUERQUE (2019) e POTRICH et al. (2020).

O LP steam refere-se a vapor de 4gua a baixa pressao (low-pressure), MP steam se refere

a vapor de agua a pressdo moderada (moderate-pressure) e HP steam se refere a vapor de agua

a alta presséao (high-pressure).

Tabela 3 — Temperatura das utilidades consideradas na simulagao.

Temperatura .
N Entrada (°C) Saida (°C)
Utilidade
LP steam 160 159
MP steam 184 183
HP steam 254 253

Fonte: Autor (2021).

Para a escolha das utilidades aplicada em cada um dos equipamentos nas etapas de
aquecimento/resfriamento, foi considerada a regra empirica apresentada por PERLINGEIRO
(2018), em que um ATmL minimo de 10°C reduz a utilizacdo de grandes areas de troca térmica

dos equipamentos destinados ao aquecimento/resfriamento das correntes.
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO

S&o apresentados a seguir os resultados obtidos com base na metodologia adotada no
trabalho.

5.1 Avaliacao e estimativa das propriedades termofisicas

As Figura 2a e Figura 2b apresentam resultados para a entalpia de vaporizacao e pressao
de vapor estimadas para a trioleina comparado a dados experimentais de Oleos vegetais
reportados na literatura. Os modelos visaram estimar as propriedades termofisicas da trioleina
importantes no processo de producédo de biodiesel. Levando em consideragédo a dificuldade de
obtencdo das propriedades da trioleina, causada pela sua decomposicdo a altas temperaturas,
sdo verificadas divergéncias entre dados experimentais encontrados na literatura para o calor
de vaporizagdo — Figura 2a. De acordo com a Figura 2b, houve diferenca significativa na
pressdo de vapor experimental e calculada com o modelo do Aspen Plus, de modo que o modelo
de Ceriani, Gani e Liu (2013) obteve melhor concordancia, justificando o uso dos métodos de
CG e FC (ZONG; RAMANATHAN; CHEN, 2010).

Figura 2 — Estimativa das propriedades da trioleina: (a) entalpia de vaporizacédo e (b) pressao
de vapor.
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5.2 Defini¢éo dos modelos termodinamicos

Os ELV e ELL foram modelados com os modelos NTRL e UNIFAC, respectivamente.
Devido a maior complexidade envolvida no ELL de sistemas etilicos de biodiesel, o0 modelo
UNIFAC foi testado com os parametros de ELL propostos por Magnussen, Rasmussen e
Fredenslund (1981) e Bessa et al. (2015), respectivamente, que foram denominados UNIFAC-
LLE e UNIFAC-Bessa.

Figura 3 — Sistemas de ELL: (a) pseudoternario e (b) pseudoquaternario.
Oleo de soja(1)/Biodiesel etilico de soja (2)/Etanol(3) a 40 °C

(a) Dagostinet al. (2015) (@)
02l RMSD=13,0% UNIFAC-LLE
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-~ 0.1
O0

wd ]

Oleo de soja(1)/Biodiesel etilico de soja (2)/Etanol(3)/Agua (4) a 25 °C

. . b
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Fonte: Magnussen, Rasmussen e Fredenslund (1981), Bessa et al. (2015) e Dagostin et al. (2015).

O UNIFAC-Bessa representou satisfatoriamente os sistemas de ELL investigados e
alguns deles foram comparados aos dados experimentais obtidos por Dagostin et al. (2015),
conforme mostra a Figura 3. Isso € demonstrado pelas inclinagdes proximas entre as linhas de
amarracdo experimentais e preditas, assim como devido a menor regido bifasica e aos mais

baixos desvios medios quadraticos (RMSD).



27

5.3 Modelagem, simulagéo e viabilidade dos processos

Os fluxogramas desenvolvidos para a modelagem e a simulagdo dos processos
convencional e alternativo de producdo de biodiesel pela rota etilica sdo mostrados nas Figura
4 e Figura 5, respectivamente. Os resultados das correntes dos processos séo apresentados nas
Tabela 4 e Tabela 5.

A produgdo de biodiesel por meio do processo convencional foi iniciada com a
alimentacdo de OGRs e alcool em uma RM = 6,1:1(MARCHETTI et al, 2010). Em seguida, a
corrente de produto foi encaminhada ao extrator, onde ocorreu a lavagem com glicerol para
remover a maior parte do etanol ndo reagido. A corrente de fundo do extrator (T-101), rica em
glicerol e etanol, foi direcionada para uma coluna de destilacdo (T-102) para recuperar o etanol.
Enquanto isso, a corrente de topo do extrator (T-101) foi misturada a uma corrente de etanol e
enviada ao reator de transesterificacdo (R-102). O produto da reacdo foi alimentado a uma
coluna de destilagdo (T-103) para recuperar o etanol em excesso. Posteriormente, uma etapa de
lavagem com agua (T-104) foi aplicada com o objetivo de separar o biodiesel do glicerol. Por
fim, a correntes ricas em biodiesel e glicerol foram purificadas por destilacdo a vacuo.

No processo alternativo as etapas de esterificacdo, lavagem com glicerol, destilacdo (T-
202) do etanol, lavagem com agua e purificacdo dos produtos foram analogas as apresentadas
no processo convencional, apresentando diferencas nas especificacdes de projeto das duas
ultimas. Isso ocorreu devido ao uso da CDR para reacdo e separacao simultaneas.

Ambos os processos atenderam as especificacdes requeridas pela ANP, relativas ao
minimo de pureza em ésteres e maximo de impurezas (AGLs, TAGS, alcool, agua, glicerol livre
e total), conforme a Tabela 1, de modo que foram considerados viaveis tecnicamente. Todavia,
0 processo alternativo apresentou produtividade em biodiesel e glicerol farmacéutico (99,5%
em massa) ligeiramente superior ao processo convencional. Além disso, apresentou menor

consumo de utilidades (3330 kW) quando comparado ao processo convencional (3916 kW).



28

Figura 4 — Fluxograma do processo convencional de producéo do biodiesel a partir de OGRs pela rota etilica*.
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Fonte: Adaptado de Albuquerque, Danielski e Stragevitch (2016).

*Notagdes: F, S e D sdo vazdes massicas de alimentacéo, de solvente e de destilado, logo, S/F é a razdo massica de solvente por alimentagdo; N, FS, RR, T e
P representam nimero de estagios, prato de alimentacao, razao de refluxo, temperatura e pressdo; RM € a razdo molar etanol:OGRs.

Tabela 4 — Resultados das correntes do processo convencional de producéo de biodiesel a partir de OGRs pela rota etilica.

Correntes 101 102 103 105 106 108 110 111 113 115 116 118 120

T/°C? 45,00 45,00 45,00 25,00 25,00 89,29 137,60 45,00 236,31 46,15 46,15 186,37 124,63
P/bar® 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,30 0,02
n/kmol-h¢ 5,52 33,66 39,17 15,61 24,10 61,39 0,53 61,39 17,70 13,61 27,40 13,30 4,32
m/Kg-h'10| 3978,42 1550,53 5528,95 4426,24 1152,71 653490 105,72 6534,90 452490 413251 812,39 4126,01 392,39
w/%®

Trioleina 89,32 0,00 64,27 79,42 3,30 53,80 35,97 0,12 0,18 0,20 0,00 0,20 0,00

AOf 10,68 0,00 0,04 0,03 0,05 0,02 0,55 0,02 0,03 0,04 0,00 0,04 0,00
Agua 0,00 0,00 0,49 0,04 2,19 0,03 0,24 0,03 0,00 0,13 51,03 0,01 0,34
Glicerol 0,00 0,00 0,00 0,59 2,06 040 2243 5,98 8,64 0,00 48,14 0,00 99,66
Etanol 0,00 100,00 26,80 10,29 89,01 39,24 3,82 30,86 0,19 0,04 0,84 0,01 0,00

Etil Oleato 0,00 0,00 8,41 9,62 3,39 6,51 36,98 6298 90,96 99,59 0,00 99,75 0,00

Fonte: Autor (2021).
"Temperatura; "Pressdo; °Vazdo molar; “Vazdo massica; ®Porcentagem em massa; fAcido oleico.



Figura 5 — Fluxograma do processo alternativo de producdo do biodiesel a partir de OGRs pela rota etilica usando CDR*.
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*Notagdes: F, S e D sdo vazGes massicas de alimentacdo, de solvente e de destilado, logo, S/F é a razdo massica de solvente por alimentacdo; N, FS, RR, T e P

representam numero de estagios, prato de alimentagdo, razdo de refluxo, temperatura e pressao; RM é a razao molar etanol: OGRs.

Tabela 5 — Resultados das correntes do processo alternativo de producao de biodiesel a partir de OGRs pela rota etilica com CDR.

Correntes 201 202 203 205 206 207A 209 211 213 214 216 218
T/°C? 45,00 45,00 45,00 25,00 25,00 78,00 137,60 147,60 46,15 46,15 147,75 141,40
P/bar® 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 0,30 0,02
n/kmol-h¢ 552 3366 39,17 1561 24,10 50,00 0,53 18,89 14,26 10,19 13,43 4,30
m/Kg'h'ld 3978,42 1550,53 5528,95 4426,24 1152,71 2303,45 105,72 4579,69 4160,17 519,52 4131,38 392,52
w/%°

Trioleina 89,32 0,00 64,27 79,42 3,30 0,00 3597 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
AOf 10,68 0,00 0,04 0,03 0,05 0,00 0,55 0,03 0,04 0,00 0,04 0,00
Agua 0,00 0,00 0,49 0,04 2,19 0,00 0,24 0,00 0,16 18,00 0,01 0,19
Glicerol 0,00 0,00 0,00 0,59 2,06 0,00 22,43 8,56 0,00 75,41 0,00 99,81
Etanol 0,00 100,00 26,80 10,29 89,01 100,00 3,82 1,36 0,67 6,58 0,13 0,00
Etil Oleato 0,00 0,00 8,41 9,62 3,39 0,00 36,98 90,05 99,13 0,01 99,82 0,00

Fonte: Autor (2021).
"Temperatura; "Pressdo; °Vazdo molar; “Vazdo massica; ®Porcentagem em massa; fAcido oleico.
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5.4 Avaliagdo econdmica

Na avaliacdo econdmica, as estimativas de custo sdo obtidas através de correlacBes
empiricas que quando combinadas a experiéncia acumulada de engenheiros, favorece a precisdo
nas projecdes de custo nas etapas preliminares do projeto (PETERS et al., 1968).

Apesar dos fatores empiricos ndo compuserem metodos de alta exatiddo, sdo maneiras
répidas de discriminar entre as diferentes alternativas, favorecendo diregdes de investimento
nas etapas de implementacéo e de custo inicial.

Quando avaliado o consumo energético entre 0s processos convencional e alternativo
(descrito anteriormente), péde-se observar uma tendéncia a economia de energia quando

aplicado o processo alternativo — Figura 6.

Figura 6 — Consumo energético e economia dos processos convencional e alternativo.
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Fonte: Autor (2021).

A economia energética desencadeada pelo processo alternativo refletiu diretamente na
reducdo de custo associado as utilidades, considerando que nos processos estudados ndo ha
pontos de aproveitamento energético (através da reutilizacdo de vapor e agua fria nos
equipamentos). A reducédo de 615 kKW no consumo energético impactou na economia de US$
307.829,00 por ano de operagdo da unidade, favorecendo uma maior competitividade do
processo alternativo.

Apesar da economia em utilidades, o processo alternativo apresentou um acréscimo de
2,28% no custo de operacdo (um total de US$ 1.100.000,00 por ano) em relagdo ao método
convencional. Enquanto isso, a receita bruta do processo alternativo € 3,24% superior ao

processo convencional.
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O custo de capital associado ao processo convencional é superior ao alternativo devido

a presenca de dois equipamentos (reator + coluna de destilacdo) na etapa de transesterificacéo,

enquanto o processo alternativo dispde de apenas um equipamento (Coluna de Destilacdo

Reativa — CDR) para realizacdo das operacdes simultaneas de reacéo e separacdo — Figura 7.

Figura 7 — Custos de capital, operacéo e de utilidades dos processos convencional e alternativo.
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Fonte: Autor (2021).

A partir do célculo do Custo Total Anual (TAC) — Equacdo 1, pode-se verificar na

Tabela 6 0 menor custo associado ao processo convencional, uma diferenca de US$ 792.633,33

por ano. Apesar do TAC ser maior para 0 processo alternativo, é observado nas Tabela 4

eTabela 5 que a vazdo de biodiesel e glicerol produzidos por hora é superior no processo

alternativo. A maior produtividade impacta diretamente no Return Over Investment (ROI), que

representa a taxa de retorno em relacdo ao valor investido para construcdo da unidade, e no

Payback Period (PBP) — tempo de retorno do investimento

Tabela 6 — Custo Total Anual dos processos convencional e alternativo.

Processo Convencional Alternativo
ROI (%) 27,21 31,75
PBP (anos) 2,42 2,15
BEP ($/ton) 723,36 704,10
TAC ($/ano) $52.707.366,67 $53.500.000,00

Fonte: Autor (2021).
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6 CONCLUSOES

Estimar as propriedades da trioleina foi essencial para promover uma modelagem
assertiva do processo de producdo de biodiesel pela rota etilica, visto que as propriedades
disponiveis no simulador Aspen Plus apresentam divergéncias em relacdo aos dados
experimentais.

Como o sistema abordado € multicomponente, encontrar um modelo termodinamico que
apresente boa representatividade das caracteristicas do processo tornou-se uma tarefa dificil,
uma vez que envolve o ELV e o ELL. Desta forma, foram utilizados os modelos NRTL e
UNIFAC para representar os célculos de ELV e ELL, respectivamente. No método UNIFAC
foram ainda utilizados parametros especificos, reportados na literatura, para processos de
producdo de biodiesel pela rota etilica, de modo que apresentou menores desvios nas
inclinacdes das linhas de amarracdo do ELL e tornou mais rigorosa a simulacdo de colunas de
extragéo.

A etapa de modelagem e simulagdo dos processos convencional e alternativo de
producdo de biodiesel pela rota etilica apresentaram fluxogramas analogos, com excecao do
uso de um conjunto reator-separador e uma CDR na unidade de transesterificacdo,
respectivamente. Ao avaliar o processo convencional e alternativo, foi verificado que ambos
atenderam as especificacdes requeridas pela ANP. Porém, o processo alternativo mostrou-se
promissor devido ao menor consumo energético (3330 kW) quando comparado ao processo
convencional (3916 kW).

O menor consumo energético do processo alternativo provocou uma economia no
consumo de utilidades de US$ $307.829,00 por ano e apresentou menor custo de capital
(reducdo de US$ $800.000,00), visto que o reator e coluna de destilacdo estdo presentes em um
unico equipamento (CDR).

Apesar do TAC do processo alternativo ser 1,50% maior que o do processo
convencional, 0 mesmo apresentou retorno sobre investimento (ROI) de 31,75%, frente a
27,21% do processo convencional. O processo alternativo também apresentou menor periodo
para retorno do investimento (2,15 anos) em relagéo ao convencional (2,42 anos) devido ao
maior ROI do processo alternativo.

Como melhoria em futuros trabalhos abordando a producéao de biodiesel pela rota etilica
é sugerido substituir o reator de conversdo por um reator de mistura perfeita ou de fluxo pistéo,

de modo que seja possivel aplicar uma cinética rigorosa para a etapa de esterificagéo.
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