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RESUMO 

 
A busca por combustíveis renováveis tem destacado o biodiesel junto do etanol. Os processos de 
produção de biodiesel apresentam diversas etapas de neutralização, separação e purificação que 
resultam no encarecimento do processo. A literatura tem aplicado abordagens de intensificação de 
processos como forma de reduzir algumas destas etapas e contribuir na viabilidade energética e 
econômica da produção do biodiesel. Desta forma, este trabalho teve por objetivo simular uma etapa 
de intensificação do processo de produção do biodiesel, destacada pela produção do éster metílico do 
ácido láurico, utilizando o software SimSci PRO/II como alternativa computacional. O software 
utilizado foi capaz de simular a planta de processo, apresentando desvios das vazões molares das 
correntes menores que 1,5%. Com os resultados dos equipamentos simulados, foi possível realizar a 
análise econômica para o cálculo do custo da planta. Assim, foi possível a aplicação de um software 
comercial mais econômicas para a simulação e desenvolvimento da intensificação de processos no 
setor de petróleo, gás e biocombustíveis.  
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INTRODUÇÃO 

 

O biodiesel se consolida como uma das alternativas ao diesel mais estudadas, devido 

às suas vantagens e potencial de menor impacto ambiental. Além disso, apresenta 

características químicas como: não tóxicidade, biodegradável, isento de enxofre e pode ser 

obtido a partir de plantas oleaginosas ou gordura animal, o que o torna sustentável (BASHA 

et al., 2009; YAAKOB et al., 2003). 
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O processo de produção do biodiesel apresenta duas etapas principais: o processo de 

esterificação e o de transesterificação do ácido graxo. Para que a etapa de transesterificação 

possa ser realizada, resultando no biodiesel real, são necessárias a produção de ésteres 

metílicos (fatty esters) através de uma etapa de reação catalítica, diversas neutralizações do 

produto e, por fim, diferentes etapas de purificação. 

Diversos autores relatam a busca pela intensificação de processos como alternativa 

para a eliminação das diversas etapas de neutralização, separação e purificação do biodiesel, 

que resultam no elevado custo de produção e na não sustentabilidade do processo. Im-orb et 

al. (2021) realizaram a abordagem de intensificação de processos para a concepção de uma 

unidade capaz de realizar as etapas de esterificação-transesterificação e hidrólise-

esterificação. Os autores aplicaram aos processos uma coluna de destilação reativa e 

obtiveram como resultado uma maior conversão do biodiesel, menor consumo de energia e a 

viabilidade econômica.  

Na busca por novos processos que resultassem no reaproveitamento energético em 

plantas de processamento de biodiesel, Kiss et al. (2011) propuseram um processo de 

integração energética para uma absorção reativa destinada à produção de biodiesel, em 

plataforma Aspen Plus®. Esta alternativa objetivava um menor custo energético, além da 

intensificação do processo realizando as etapas de reação e separação em um mesmo 

equipamento. Para isso, os autores utilizaram catalisadores heterogêneos, bem como reciclos 

para uma maior eficiência energética, ambos aplicados em uma coluna de absorção. O 

processo proposto ofereceu como vantagens a redução do capital investido, baixo custo 

operacional, simplificação do processo de separação e nenhuma saponificação como 

subproduto. 

Desta forma, este trabalho objetivou simular a planta proposta de absorção reativa para 

produção do éster metílico de ácido graxo utilizando o software SimSci PRO/II® e a 

estimativa de custos para implantação da planta do processo. 

 

 

METODOLOGIA  

 

O processo de integração se baseia na produção do éster metílico do ácido láurico 

(FAME), e separação primária, em uma coluna de absorção reativa recheada com um 

catalisador heterogênio de zirconia sulfatada, cujo design da planta é apresentado na Figura 1. 



 

 

 

 

 

FIGURA 1 – Processo integrado de síntese do éster metílico (Adaptado de Kiss et al., 

2011) 

 

O equilíbrio químico é alcançado em função da remoção contínua dos produtos e da 

recuperação dos reagentes, é realizado o reciclo dos reagentes para a coluna (RAC). A etapa 

final de separação é realizada por um vaso flash e um decantador (DEC), ambos utilizados 

para garantir a pureza de ambus os produtos. 

 A coluna de absorção reativa possui possui 15 estágios teóricos, cuja zona reativa está 

localizada entre os estágios 3 e 12. O ácido graxo é pré-aquecido (FEHE1) e novamente 

aquecido (HEX1), como líquido quente, é alimentado pelo topo da coluna, enquanto o álcool 

é injetado como vapor pelo fundo da coluna reativa, em um regime contra-corrente. A água é 

um subproduto da reação e é removida na forma de vapor pelo topo da coluna, de forma 

contínua, para evitar o envenenamento do catalisador sólido. Em seguida, esta corrente de 

topo é condensada (FEHE1) e separada em um decantador de líquidos, enquanto recupera 

uma corrente rica em água. O éster metílico é obtido em alta pureza pelo fundo da coluna 



 

 

 

reativa e, em seguida, é encaminhado a um vaso flash para a recuperação do methanol não 

reagido, e por fim a corrente é resfriada (Cooler) e estocada. 

Como informações quanto ao funcionamento da planta, objetivando uma produção de 

1250 kg/h do FAME, foram utilizadas as informações das correntes de processo da simulação 

executada por Kiss et al.(2011), como consta na Tabela  1. 

TABELA 1 – Informações das correntes de processo (Adaptado de Kiss et al., 2011) 

 

 

Foi realizada a adição dos componentes utilizados durante o processo, cujas 

informações constam no banco de dados do SIMSCI. 

 

Implementação dos componentes e da reação 

Para a implementação da reação foi tomado como base a reação de esterificação. 

Logo, a taxa de reação pode ser definida como apresentada a seguir, uma vez que a 

quantidade de água presente no processo é desprezível, em função da sua contínua remoção, 

logo a hidrólise não é considerada na taxa. Sendo a reação de esterificação do ácido graxo por 

metanol apresentada abaixo: 

 

 Onde a taxa de reação (r) e a constante de velocidade são: 

 

 

Onde o fator de colisão A é de 12000 kmol.m³.g-2.h-1 e a energia de ativação Ea é de 

55 kJ/mol. 



 

 

 

Quanto à termodinâmica de todo o processo, foi utilizado o método UNIFAC para as 

estimativas. 

 

Coluna de Absorção Reativa 

A coluna reativa foi simulada utilizando as informações fornecidas pelas 

especificações de Kiss et al.(2011) apresentadas na Figura 2. Foi utilizado o algorítimo 

RATEFRAC para ser implementada a reação dentro da coluna, sendo a separação das fases 

modelada através dos dados de Líquido-Vapor. 

FIGURA 2 – Especificações da coluna de absorção reativa (Adaptado de Kiss et al., 

2011) 

 

Foi adicionada à coluna a reação e a sua resolução através da cinética, por método 

potencial. O volume especificado de cada prato reativo seguiu os 18L como informado por 

Kiss et al.(2011). A pressão de operação considerada foi de 1 bar, sem perda de carga. A 

alimentação de líquido foi efetuada no prato 1 (topo) e a alimentação de vapor no prato 15 

(base). 

A termodinâmica da coluna foi a default, UNIFAC. 

Vaso Flash 

Para o vaso Flash, foi especificada a vazão molar da corrente de saída da base, 

consistida no produto. 

Decantador 

Como o PRO/II não possui decantador de líquido, foi implementado um vaso flash 

com o objetivo de obter uma corrente rica em água e realizar a devida separação. Para este 

flash, foi especificada a operação até o ponto de bolha e a corrente de saída do topo, 0,059 

kgmol/h. 



 

 

 

Misturadores 

Para ambos os misturadores, foi considerada desprezível a perda de carga no 

equipamento. O pacote termodinâmico escolhido foi o UNIFAC. 

Trocadores de calor 

Para todos os trocadores de calor, foram desconsideradas as perdas de carga. Para o 

trocador FEHE1, foi especificada a fração líquida da corrente de saída quente, 1. Para o 

trocador de calor HEX1, foi especificado o produto da temperatura da corrente fria, 

equivalente a 150 ºC. Enquanto que para o trocador de calor FEHE2, foi especificado a 

temperatura do produto frio, 65,4 ºC. 

Para o COOLER, foi especificada uma queda de pressão de 0,7 bar e a temperatura do 

produto quente, 30 ºC. 

 

Fluxograma da planta de processo – PRO/II 

A montagem dos equipamentos no software SimSci PRO/II é apresentada na Figura 3. 

FIGURA 3 – Planta de processo implementada no PRO/II 

 

 

 



 

 

 

Análise de custos 

Para a estimativa do valor de aquisição atual dos equipamentos necessários para a 

planta de processo, foram realizadas as estimativas de custo com base no método de Guthrie. 

O cálculo do custo base (Cp0) foi realizado para a aquisição de um equipamento o 

considerando em condições normais de pressão e sendo o material composto de aço carbono, 

através da Equação 1. 

      (1) 

Onde as constantes K1, K2 e K3 são tabeladas e referentes ao tipo de equipamento, e 

A é o parâmetro capacidade ou de tamanho. 

Para o cálculo dos fatores de pressão (Fp), foram utilizada a Equação 2, para vasos de 

pressão, e a Equação 3 para demais equipamentos. 

  for      (2) 

 

       (3) 

 Onde P consiste na pressão de operação e D o diâmetro do vaso de pressão. Já 

as constantes C1, C2 e C3 são valores tabelados específicos para o tipo de equipamento 

analisado. 

 Os fatores de material e do módulo nu foram obtidos através das Tabelas 

referentes ao tipo de equipamento, presentes no apêndice do livro do Turton (2008). 

 Para o cálculo do custo de módulo nu (Cb), onde este estima o valor de uma 

nova planta de processo relacionando os custos base de cad um dos equipamentos, foram 

aplicados os fatores de material, de número e pressão ao custo base, como apresentado na 

Equação 4. 

=     (4) 

 O custo do módulo nu foi corrigido utilizando a Regra dos Seis Décimos, 

utilizando o CEPCI do ano atual (CEPCI 2017 = 535,3), o custo base foi calculado com os 

dados referentes à 2001 (CEPCI 2001 = 397), através da Equação 5. 

𝐶a = 𝐶𝑏.(𝐴𝑎/𝐴𝑏)𝑛          (5) 

 



 

 

 

 Onde C e A são o custo e o CEPCI, respectivamente. Os índices a e b indicam o ano 

atual e o ano base, respectivamente. 

 Já para o levantamento do custo de instalação de uma construção completamente nova, 

foi utilizada a análise de custo pelo método de grass root. Para isso, foram calculadas as taxas 

e contingências, aplicadas segundo a Equação 6 e referentes à avaliação do custo contra 

eventuais acidentes.  

        (7) 

 

 Por fim, foi analisado o custo de instalação da planta, ou grass root, através da 

Equação 8. 

      (8) 

 

 

RESULTADOS E DISCUSSÃO 

 

 Com a reprodução e simulação da planta, as informações referentes às correntes de 

saída, topo e base, da coluna são apresentadas na Figura 4. 

FIGURA 4 –  Descrição das correntes de topo e de base da coluna 

 

 As composições de topo, 0,995 de água, e de base, 0,941 de éster metílico, obtidas com 

a simulação no PRO/II, são próximas às de água no topo, 0,992, e éster metílico na base, 

0,954, obtidos por Kiss et al. (2011). A Figura 5 apresenta uma comparação das principais 

correntes do processo entre a simulação desenvolvida neste trabalho e a simulação de Kiss et 

al. (2011). 

 

 



 

 

 

FIGURA 5 – Comparação entre as correntes de processo 

 

 

Análise de custos 

 Para a análise de custos dos equipamentos da planta, todos os equacionamentos foram 

implementados em planilha Excel® e calculados. 

 Para os trocadores de calor, os dados foram estimados com base em equipamentos que 

comportem as especificações da planta, como apresentados na Figura 6. 

Figura 6 – Estimativa de custos dos trocadores de calor 

 

 Para os vasos flash, as estimativas do custo do módulo nu são apresentadas na Figura 7: 

FIGURA 7 – Custos dos vasos Flash 



 

 

 

 

 Para os mixers equipamentos tipo mixer, os custos são apresentados na Figura 8: 

FIGURA 8 – Custos dos misturadores 

 

 Para a coluna e as partes internas, os custos são apresentados na Figura 9. 

FIGURA 9 – Custos do componentes da coluna reativa 

 

 

 O custo do módulo nu para toda a planta é apresentado na Figura 10. 

 

 

 

 

 

 



 

 

 

FIGURA 10 – Custo base da planta de éster metílico 

 

 Por fim, o custo de implantação de uma nova planta de produção de éster metílico, pelo 

método de grass root, é apresentado na Tabela 2. 

TABELA 2 – Custo de implantação da planta 

GRASS ROOT 

Ctm $ 30.235.928,13 

CGR $ 43.047.762,09 

  

 

 

CONSIDERAÇÕES FINAIS 

 

 A simulação proposta utilizando o SimSci PRO/II se mostrou capaz de simular um 

processo não convencional como o da absorção reativa para produção de biodiesel, 

competindo com outros softwares comerciais cujo valor da licença se torna um impedimento 

para muitos projetos de simulação de processos. As vazões molares da simulação 

apresentaram desvios menores que 1,5%, mesmo para equipamentos que necessitaram ser 

adaptados no PRO/II, como o decantador de líquidos. A etapa de análise de custos permitiu 

estimar o custo do processo de implementação da planta simulada. Por fim, pode-se destacar o 

viés de maior contribuição do trabalho que foi a possibilidade de utilização de softwares, com 

licenças mais econômicas, para a simulação e desenvolvimento da intensificação de processos 

no setor de petróleo, gás e biocombustíveis.     
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