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RESUMO

A busca por combustiveis renovaveis tem destacado o biodiesel junto do etanol. Os processos de
producdo de biodiesel apresentam diversas etapas de neutralizacao, separacéo e purificacdo que
resultam no encarecimento do processo. A literatura tem aplicado abordagens de intensificacdo de
processos como forma de reduzir algumas destas etapas e contribuir na viabilidade energética e
econdmica da producdo do biodiesel. Desta forma, este trabalho teve por objetivo simular uma etapa
de intensificacdo do processo de producdo do biodiesel, destacada pela producéo do éster metilico do
acido laurico, utilizando o software SimSci PRO/Il como alternativa computacional. O software
utilizado foi capaz de simular a plantade processo, apresentando desvios das vaz6es molares das
correntes menores que 1,5%. Com os resultados dos equipamentos simulados, foi possivel realizar a
analise econdmica para o célculo do custo daplanta. Assim, foi possivel a aplicacdo de um software
comercial mais econémicas paraa simulacdo e desenvolvimento daintensificacdo de processos no
setor de petroleo, gas e biocombustiveis.
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INTRODUCAO

O biodiesel se consolida como uma das alternativas ao diesel mais estudadas, devido
as suas vantagens e potencial de menor impacto ambiental. Além disso, apresenta
caracteristicas quimicas como: ndo téxicidade, biodegradavel, isento de enxofre e pode ser
obtido a partir de plantas oleaginosas ou gordura animal, o que o torna sustentavel (BASHA
et al., 2009; YAAKOB et al., 2003).
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O processo de producdo do biodiesel apresenta duas etapas principais: 0 processo de
esterificacdo e o de transesterificacdo do acido graxo. Para que a etapa de transesterificacao
possa ser realizada, resultando no biodiesel real, sdo necessarias a producdo de ésteres
metilicos (fatty esters) através de uma etapa de reacdo catalitica, diversas neutralizagdes do
produto e, por fim, diferentes etapas de purificacao.

Diversos autores relatam a busca pela intensificacdo de processos como alternativa
para a eliminacdo das diversas etapas de neutralizacdo, separacdo e purificacdo do biodiesel,
que resultam no elevado custo de producdo e na ndo sustentabilidade do processo. Im-orb et
al. (2021) realizaram a abordagem de intensificacdo de processos para a concepcdo de uma
unidade capaz de realizar as etapas de esterificacdo-transesterificacdo e hidrdlise-
esterificacdo. Os autores aplicaram aos processos uma coluna de destilacdo reativa e
obtiveram como resultado uma maior conversao do biodiesel, menor consumo de energia € a
viabilidade econdmica.

Na busca por novos processos que resultassem no reaproveitamento energético em
plantas de processamento de biodiesel, Kiss et al. (2011) propuseram um processo de
integracdo energética para uma absorcdo reativa destinada a producdo de biodiesel, em
plataforma Aspen Plus®. Esta alternativa objetivava um menor custo energético, além da
intensificacdo do processo realizando as etapas de reacdo e separacd0 em um Mesmo
equipamento. Para isso, 0s autores utilizaram catalisadores heterogéneos, bem como reciclos
para uma maior eficiéncia energética, ambos aplicados em uma coluna de absorcdo. O
processo proposto ofereceu como vantagens a reducdo do capital investido, baixo custo
operacional, simplificacio do processo de separacdo e nenhuma saponificagdo como
subproduto.

Desta forma, este trabalho objetivou simular a planta proposta de absorcao reativa para
producdo do éster metilico de &cido graxo utilizando o software SimSci PRO/II® e a

estimativa de custos para implantacdo da planta do processo.

METODOLOGIA

O processo de integracdo se baseia na producdo do éster metilico do acido laurico
(FAME), e separacdo primaria, em uma coluna de absorcdo reativa recheada com um

catalisador heterogénio de zirconia sulfatada, cujo design da planta é apresentado na Figura 1.
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FIGURA 1 - Processo integrado de sintese do éster metilico (Adaptado de Kisset al.,
2011)

O equilibrio quimico é alcancado em funcdo da remocdo continua dos produtos e da
recuperacdo dos reagentes, € realizado o reciclo dos reagentes para a coluna (RAC). A etapa
final de separacdo € realizada por um vaso flash e um decantador (DEC), ambos utilizados
para garantir a pureza de ambus os produtos.

A coluna de absorcéao reativa possui possui 15 estagios teoricos, cuja zona reativa esta
localizada entre os estagios 3 e 12. O &cido graxo é pré-aquecido (FEHE1) e novamente
aquecido (HEX1), como liquido quente, é alimentado pelo topo da coluna, enquanto o alcool
é injetado como vapor pelo fundo da coluna reativa, em um regime contra-corrente. A agua é
um subproduto da reacdo e é removida na forma de vapor pelo topo da coluna, de forma
continua, para evitar o envenenamento do catalisador sélido. Em seguida, esta corrente de
topo é condensada (FEHEL) e separada em um decantador de liquidos, enquanto recupera

uma corrente rica em agua. O éster metilico é obtido em alta pureza pelo fundo da coluna
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reativa e, em seguida, € encaminhado a um vaso flash para a recuperacdo do methanol néo
reagido, e por fim a corrente é resfriada (Cooler) e estocada.
Como informac@es quanto ao funcionamento da planta, objetivando uma producéo de
1250 kg/h do FAME, foram utilizadas as informac6es das correntes de processo da simulacéo
executada por Kiss et al.(2011), como consta na Tabela 1.
TABELA 1 — Informag0es das correntes de processo (Adaptado de Kisset al., 2011)

Table 1
Mass balance of a 10 ktpy FAME process based on integrated reactive-absorption.

F-ACID F-ALCO BTM REC-BTM REC-TOP TOP WATER FAME
Temperature((°C) 160 65.4 136.2 146.2 51.8 162.1 51.8 30
Pressure/(bar) 1.05 1.05 1.03 1.216 1 1 1 0.203
Vapor fraction 0 1 0 1 0 1 0 0
Mole Flow/(kmol/h) 5.824 5.876 6.125 0.252 0.059 5.886 5.828 5.873
Mass flow((kg/h) 1166.7 188.3 1261.3 11.3 9.369 1144 105.06 1250
Mass flow((kg/h)
Methanol 0 1883 9.125 7.544 0.002 0.103 0.101 1.581
Acid 116.74 0 Trace Trace 9218 9.233 0.016 Trace
Water 0 0 Trace Trace 0.24 105.2 104.93 Trace
Fame 0 0 12522 3.764 0.846 0.846 Trace 1248.4
Mass fraction
Methanol 0 1 0.007 0.667 172 ppm 894 ppm 965 ppm 0.001
Acid 1 1] Trace Trace 0.894 0.08 148 ppm Trace
Water 0 0 Trace 10 ppb 0.023 0912 0.999 Trace
Fame 0 0 0.993 0.333 0.082 0.007 513 ppb 0.999
Mole fraction
Methanol 0 1 0.046 0.931 873 ppm 546 ppm 0.001 0.008
Acid 1 0 Trace Trace 0.726 0.008 13 ppm Trace
Water 0 0 Trace 26 ppb 0211 0.992 0.999 Trace
FAME 0 0 0.954 0.069 0.062 670 ppm 43 ppb 0.992

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

informacdes constam no banco de dadosdo SIMSCI.

Implementacdo dos componentes e da reacdo

Para a implementacdo da reacdo foi tomado como base a reacdo de esterificacao.
Logo, a taxa de reacdo pode ser definida como apresentada a seguir, uma vez que a
quantidade de agua presente no processo é desprezivel, em fun¢do da sua continua remocéo,
logo a hidrélise ndo é considerada na taxa. Sendo a reagdo de esterificacdo do &cido graxo por

metanol apresentada abaixo:
R—COOH+CH, & R—C00— CH; +H,0

Onde a taxa de reacdo (r) e a constante de velocidade séo:
r= {klu"::nrjcécidocéi!coﬂi = kc&cidocéi!cooi!
k = Aexp[—E,/(RT)]

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

55 kJ/mol.
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Quanto a termodinamica de todo o processo, foi utilizado o método UNIFAC para as

estimativas.

Coluna de Absorcdo Reativa

A coluna reativa foi simulada utilizando as informacdes fornecidas pelas
especificacbes de Kiss et al.(2011) apresentadas na Figura 2. Foi utilizado o algoritimo
RATEFRAC para ser implementada a reacdo dentro da coluna, sendo a separacdo das fases
modelada através dos dados de Liquido-Vapor.

FIGURA 2 — Especifica¢fes da coluna de absorgdo reativa (Adaptado de Kisset al.,
2011)

Table 2
Design parameters for simulating the reactive absorption column.

Parameter Value Units
Total number of theoretical stages 15 -
Number of reactive stages 10 ({from3to12) -
Column diameter 04 m
HETP 0.6 m
Valid phases VLL -
Volume liquid holdup per stage 18 L
Mass catalyst per stage 6.5 kg
Catalyst bulk density 1050 kg/m?
Fatty acid conversion »99.99 %
Famy acid feed (liquid, at 160 °C) 1167 kg/h
Methanol feed (vapor, at 65 *C) 188 kg/h
Production of biodiesel { FAME) 1250 kg/h
RA column productivity 19.2 kg FAME/kg cat/h

Foi adicionada a coluna a reacdo e a sua resolucdo através da cinética, por método
potencial. O volume especificado de cada prato reativo seguiu os 18L como informado por
Kiss et al.(2011). A pressdo de operacdo considerada foi de 1 bar, sem perda de carga. A
alimentacdo de liquido foi efetuada no prato 1 (topo) e a alimentacdo de vapor no prato 15
(base).

A termodinamica da coluna foi a default, UNIFAC.

Vaso Flash

Para o vaso Flash, foi especificada a vazdo molar da corrente de saida da base,
consistida no produto.

Decantador

Como o PRO/II ndo possui decantador de liquido, foi implementado um vaso flash
com o objetivo de obter uma corrente rica em &gua e realizar a devida separacdo. Para este
flash, foi especificada a operacdo até o ponto de bolha e a corrente de saida do topo, 0,059
kgmol/h.
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Misturadores
Para ambos os misturadores, foi considerada desprezivel a perda de carga no
equipamento. O pacote termodinadmico 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 fracdo liquida da corrente de saida quente, 1. Para o
trocador de calor HEX1, foi especificado o produto da temperatura da corrente fria,
equivalente a 150 °C. Enquanto que para o trocador de calor FEHE2, foi especificado a
temperatura do produto frio, 65,4 °C.

Para 0 COOLER, foi especificada uma queda de pressao de 0,7 bar e a temperatura do
produto quente, 30 °C.

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
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Andlise de custos

Para a estimativa do valor de aquisicdo atual dos equipamentos necessarios para a
planta de processo, foram realizadas as estimativas de custo com base no método de Guthrie.

O célculo do custo base (Cp0) foi realizado para a aquisicdo de um equipamento o
considerando em condicBes normais de pressdo e sendo o material composto de aco carbono,

através da Equacéo 1.

l0g,, Co= Ki+ Kylog, ; (A)+ Ks[log,; (A)]°

Onde as constantes K1, K2 e K3 sdo tabeladas e referentes ao tipo de equipamento, e
A é 0 parametro capacidade ou de tamanho.
Para o célculo dos fatores de pressdo (Fp), foram utilizada a Equagdo 2, para vasos de

pressdo, e a Equacédo 3 para demais equipamentos.

(P+13D

F _ 2MeB006(+01 0031

o o o Foessat > 0.0063 m
0

vegss g )

log,, F, = Cy+ Cylog, (P)+ Csllog,  (P))° -

Onde P consiste na pressdo de operacdo e D o didmetro do vaso de pressdo. Ja
as constantes C1, C2 e C3 sdo valores tabelados especificos para o tipo de equipamento
analisado.

Os fatores de material e do modulo nu foram obtidos através das Tabelas
referentes ao tipo de equipamento, presentes no apéndice do livro do Turton (2008).

Para o célculo do custo de modulo 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 nimero e pressdo ao custo base, como apresentado na
Equacéo 4.

C,EFBM = C,E{Bl + B:-FIHF;;]

= (4)

O custo do moédulo 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 referentesa 2001 (CEPCI 2001 = 397), através da Equacéo 5.

Ca=Cb.(AalAb)n (5)

CBM
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Onde C e A sédo o custo e o CEPCI, respectivamente. Os indices a e b indicam o ano
atual e o ano base, respectivamente.

Ja para o levantamento do custo de instalacdo de uma construcdo completamente nova,
foi utilizada a andlise de custo pelo método de grass root. Para isso, foram calculadas as taxas
e contingéncias, aplicadas segundo a Equacdo 6 e referentes a avaliacdo do custo contra

eventuais acidentes.
Crm=2Zi CTI'-."I:i =118 X, ':BMJ (7)

Por fim, foi analisado o custo de instalacdo da planta, ou grass root, através da
Equacdo 8.
Cgr= Cmy+0.00 L, Cnsm:i ®)

RESULTADOS E DISCUSSAO

Com a reproducgdo e simulagdo da planta, as informagdes referentes as correntes de
saida, topo e base, da coluna sdo apresentadas na Figura 4.

FIGURA 4 — Descri¢do das correntes de topo e de base da coluna

TOF BTM

Stream Desoription Streamn Desoription
Phase Vapor Phase Ligquid
Temperature 152842 C Temperature 121888 C
Pressure 1.000 BAR Pressure 1.000 BAR
Flowrate 5.888 KE-MOLHR [ | Flowrate 6.202 KG-MOL/HR
Composition Compasition

METHAMNOL 0.001 METHANOL 0.059

LAURIC 0.008 LAURIC 0.000

H2O 0.995 H2O 0.000

MLAURATE 0.000 MLAURATE 0.241

As composicdes de topo, 0,995 de &gua, e de base, 0,941 de éster metilico, obtidas com
a simulacdo no PRO/II, sdo proximas as de agua no topo, 0,992, e éster metilico na base,
0,954, obtidos por Kiss et al. (2011). A Figura 5 apresenta uma comparacdo das principais
correntes do processo entre a simulacdo desenvolvida neste trabalho e a simulacdo de Kiss et
al. (2011).
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FIGURA 5— Comparagao entre as correntes de processo

TOP BTM WATER FAME
TOP o BTM ~ WATER - FAME .
Temperatura (°C) 162.1 15264 136.2 121.9 51.8 99.30 30 30
Press3of (bar) 1 1 1.03 1 1 1 0.203 1
Fragdo Vapor 1 1 (1] (1] 0 0 0 0
Vazao molar
5.886 5.886 6.125 6.202 5828 5.886 5.873 5873
(kmol/h) 7
(:d'h) 1144 11111 12613 12628  105.06 111.112 1250 1245.03)
m = —
U Metanol Trace Trace 0.007  0.009 Trace Trace 0.001  0.002
n
] o
@  Adde 0.08 0.05 Trace Trace Trace 0.05 Trace Trace
E
:8 Agua 0912 09493  Trace Trace 0.999 0.95 Trace ace
L
© Fame 0.007 Trace 0.993 0.991 Trace Trace 0.999 0.998
0 . _ _ -

*Simulagdo no PROJII

Andlise de custos

Para a andlise 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 especificacdes da planta, como apresentados na Figura 6.

Figura 6 — Estimativa de custos dos trocadores de calor

FEHE2 FEHEL

K1 4,1884 A 10,6 Cp2 1016103 K1 4,1884 A 10,6 Cp? 1016102,738
K2 -0,2503 P Fp 1| k2 -0,2503 P Fp 1
K3 1,974 M 18] [ 1,974 FM 18

! e 0 CBM 4692362,444
.2 g SOM st NI 0 CEPCI(2001) 397
Q 0 CEPCI(200 397| |c3 0 CEPCI(2017) 5353
c3 0 CEPCI(201 5353 (g, 163
B1 1,63 B2 1,66 Bare Module Cost 6327006,589
B2 1,66 Bare Module Cost 6327006,589

HEX1
COOLER
K1 41884 A 10,6 Cp2 1016103 K 4,1884 A 10,6 Cpe 1016103
; ,6 Cp2
K. . p F

o amer A | v "
K3 1,974 M 1,8 z L
c1 0 CBM 4692362| [€1 0 CBM 4692362
c3 0 CEPCI(201  5353||C3 0 CEPCI(201 5353
B1 1,63 B1 1,63
B2 1,66 Bare Module Cost 6327006,589 B2 1,66 Bare Module Cost 6327006,589

Para os vasos flash, as estimativas do custo do médulo nu séo apresentadas na Figura 7:
FIGURA 7 — Custos dos vasos Flash
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F1 F2
K1 34974 A 0,32 Cp® 2003,818935( (K1 3,4974 A 0,32 Cp2 2003,819
K2 0,4483 P 1Fp 0,53796209| (K2 0,4483 P 1Fp 0,528425
K3 0,1074 D(m) 0,203 FM 7| (k3 0,1074 D 0,152 FM 7
C1 - CBMm 18242,04026| |(C1 - CBM 17998,57
c2 - CEPCI(2001) 397| |C2 - CEPCI(200 397
c3 CEPCI(2017) 535,3| |C3 CEPCI(201 5353
B1 2,25 Bl 2,25
B2 1,82 Bare Module Cost 24596,88703 B2 1,82 Bare Module Cost 24268,59609
Para 0s mixers equipamentos tipo mixer, 0s custos sdo apresentados na Figura 8:
FIGURA 8 — Custos dos misturadores
MiIX 1 MIX 2

K1 3,8511 A 5 Cpe 4384,212| |K1 3,8511 A 5 Cp2 4384,212

K2 -0,2991 Fp 1| |k2 -0,2991 Fp 1

K3 -0,0003 FBM 1,38| [k3 -0,0003 FEM 1,38

C1 0 CBM 6050,212( |c1 0 CBM 6050,212

c2 0 CEPCI(200 397) |c2 0 CEPCI(200 397

=] 0 CEPCI{201 5353 [c3 0 CEPCI(201 5353

Bl - B1

B2 - Bare Module Cost 8157,880269 B2 Bare Module Cost 8157,880269

Para a coluna e as partes internas, 0s custos sao apresentados na Figura 9.
FIGURA 9 - Custos do componentes da coluna reativa
RAC
K1 34974 A 3,6 Cp2 6027,524927
K2 0,4485 Fp 1
K3 0,1074 FM 7
C1 0 CBM 90352,59866,
Cc2 0 CEPCI(2001) 397,
c3 0 CEPCI(2017) 535,3
Bl 2,25
B2 1,82 Bare Module Cost 121828,0757 .
Trays - Sieve Demister

K1 2,9949 A 0,5 Cpe 787,7425706| |1 32353 A 0,7 Cpt 1474,341816
K2 0,4465 N 10 Fp 1| [x2 0,4838 N 1fp 1
K3 03961 Fq 1,64043868 FBM ss| [<3 0,3434 Fq 2,99985318 FBM 55
a 0 cBM 7107338589 | 0 cem 2432544942
&) 0 CEPCI(2001) 397| | 0 CEPCl(2001) 397
c3 0 CEPCI(2017) 5353 c 0 CEPCI(2017) 5353
B1 Bl
82 Bare Module Cost 95832,70394 B2 Bare Module Cost 32799,52916

O custo do médulo nu para toda a planta é apresentado na Figura 10.
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FIGURA 10 - Custo base da planta de éster metilico

Custo da planta de produgdo de Fatty Acid Methyl Ester
Equipamento Simbolo Bare Module Cost
FEHE1 6327006,589
Trocador de calor HEXL S337006,509
FEHE2 6327006,589
COOLER 6327006,589
FLASH F1 24596,88703
F2 24268,59609
MIXER MiX 1 8157,880269
MIX 2 8157,880269
RAC 121828,0757
COLUNA E INTERNOS TRAYS 95832,70394
DEMISTER 32799,52916
TOTAL (S) 25623667,91

Por fim, o custo de implantacdo de uma nova planta de producéo de éster metilico, pelo
método de grass root, é apresentado na Tabela 2.
TABELA 2 — Custo de implantacdo da planta

GRASSROOT
Ctm $30.235.928,13
Cer $43.047.762,09

CONSIDERACOES FINAIS

A simulacdo proposta utilizando o SimSci PRO/II se mostrou capaz de simular um
processo ndo convencional como o da absor¢do reativa para producdo de biodiesel,
competindo com outros softwares comerciais cujo valor da licenca se torna um impedimento
para muitos projetos de simulagdo de processos. As vazdes molares da simulagdo
apresentaram desvios menores que 1,5%, mesmo para equipamentos que necessitaram ser
adaptados no PRO/II, como o decantador de liquidos. A etapa de andlise de custos permitiu
estimar o custo do processo de implementacéo da planta simulada. Por fim, pode-se destacar o
viés de maior contribuicdo do trabalho que foi a possibilidade de utilizagdo de softwares, com
licencas mais econémicas, para a simulacdo e desenvolvimento da intensificacdo de processos

no setor de petroleo, gas e biocombustiveis.
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