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RESUMO

O uso do etanol como combustivel atualmente é considerado uma alternativa mais sustentavel
em relacdo aos combustiveis fosseis, por emitirem uma menor quantidade de CO, durante a
combustdo. Duas maneiras de se comercializar o etanol, como combustivel, é o etanol hidratado (95
°GL) que é vendido nos postos de gasolina, principalmente para carros a etanol ou flex, ou entdo o
anidro (com teor alcoolico superior a 99 °GL), sendo este misturado a gasolina. A mistura etanol e
agua forma um azeodtropo na composicdo de 96 °GL, o que impossibilita utilizar a destilacao
fracionada convencional para elevar o teor alcodlico da mistura. Dessa forma, para desidrata-lo, é
necessario submeter o etanol hidratado a processos especificos, dos quais os mais utilizados séo:
destilacdo extrativa com monoetilenoglicol (MEG) e destilacdo azeotrépica com o uso do
ciclohexano. Diante disso, este trabalho visa fornecer dados atualizados da producéo, etapas do
processo produtivo, comercializagdo do etanol e realizar um estudo comparativo entre a analise de
viabilidade técnico-econdmica dos dois processos de desidratacdo do etanol hidratado citados,
utilizando os custos de capital (CAPEX, do inglés Capital Expenditure) e custos operacionais (OPEX,
do inglés Operational Expenditure). A partir das analises realizadas neste trabalho, verificou-se que
a destilacdo extrativa apresenta menores custos de investimento e operacionais, o que lhe torna o
investimento mais atrativo, uma vez que a destilacdo azeotropica obteve um custo 2,27 vezes maior
em relacdo a compra de equipamentos e um custo total 2,85 vezes maior do que a destilagao extrativa,
para um horizonte de 10 anos.

Palavras chaves: Destilacdo Extrativa. Destilacdo Azeotropica. Viabilidade Técnico-econémica.



ABSTRACT

Currently, the use of ethanol as a fuel nowadays is considered an environmental alternative to
fossil fuels, as they emit less CO2 content during combustion. Two ways to commercialize ethanol
as a fuel are hydrated ethanol (95 °GL), which is sold at gas stations, mainly for ethanol or flex-fuel
cars, and anhydrous ethanol (99 °GL), which is mixed with gasoline. The mixture of ethanol and
water forms an azeotrope in the composition of 96 °GL, which makes it impossible to use
conventional fractional to increase the alcohol content of the mixture. Thus, to dehydrate, it is
necessary to submit the hydrated ethanol to specific processes, the most used of which are: extractive
distillation with monoethylene glycol (MEG) and azeotropic distillation with the use of cyclohexane.
Therefore, this work aims to provide updated production data, stages of production process, ethanol
commercialization and to carry out a comparative study between the technical-economic feasibility
analysis of the two processes of dehydration of hydrated ethanol, using the capital cost (CAPEX,
Capital Expenditure) and operational costs (OPEX, Operational Expenditure). From the analyzes
carried out in this work, it appears that extractive distillation has lower investment and operational
costs, which makes it a more attractive investment, since azeotropic distillation obtained a cost 2.27
times higher to purchase of equipment and a total cost of 2.85 times higher than extractive distillation,
for a horizon of 10 years.

Keywords: Extractive Distillation. Azeotropic Distillation. Technical-economic Feasibility.
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1 INTRODUCAO

Os biocombustiveis sdo combustiveis derivados de biomassas renovaveis, como milho,
beterraba, cana-de-agUcar, biodiesel (6leo de soja, milho, mamona, amendoim e etc), dentre
outros. Além disso, também é possivel obter combustiveis a partir de fontes animais (gordura)
e residuos, como restos de comida, bagaco da cana-de-aclcar e também atraves do gas metano
nos biodigestores (SALLET, 2011). Possuem como principal objetivo substituir, parcial ou
totalmente, os combustiveis fosseis que sdo altamente poluidores e ndo renovaveis.

Atualmente, a maior parte da energia consumida no planeta advém de combustiveis
fosseis como o petroleo, carvdo mineral e gas natural, ou seja, fontes ndo renovaveis que ao
serem queimadas, liberam grandes quantidades de CO- para a atmosfera, sendo este um dos
principais responsaveis pelo agravamento do aquecimento global. Com a maior preocupacéo
em relacdo ao meio ambiente pelas poténcias mundiais e os diversos protocolos que for¢cam os
paises a minimizarem as emissdes de gases de efeito estufa, como o Protocolo de Kyoto
realizado no Japdao em 1997, os biocombustiveis representam uma das formas mais efetivas
para reduzir os impactos ambientais causados pela queima excessiva de combustiveis fosseis,
além de possuirem baixo teor de enxofre e compostos arométicos (ANP, 2019).

Segundo a ANP (2020) os principais biocombustiveis utilizados atualmente no Brasil
sdo o etanol produzido a partir da cana-de-acUcar e o biodiesel, produzido a partir de 6leos
vegetais ou gorduras animais. Outrossim, cerca de 45% da energia e 18% dos combustiveis
consumidos no Brasil ja sdo renovaveis, sendo que nos demais paises, 86% da energia sao de
fontes energéticas ndo renovaveis. De acordo com o Ministério de Minas e Energia (2021) e
com o apoio da Politica Nacional de Biocombustiveis (RENOVABIO), 20% do consumo de
combustiveis de transporte advém de fontes renovaveis e esse valor tende a aumentar com o
passar dos anos.

O etanol, também conhecido como alcool etilico (C2HsOH), possui diversas aplicagdes
nos mercados atuais, podendo ser destinado a diversas industrias para ser utilizado como
solvente, desinfetante natural, produtos de limpeza, dentre outros. Ao se tratar de combustivel,
pode ser comercializado na forma de etanol hidratado (93 °INPM) com intuito de ser vendido
para carros flex ou a alcool, ou como etanol anidro (99 °INPM), com elevada pureza, para ser
misturado a gasolina (SALLET, 2011). O etanol anidro também € vastamente utilizado por
outras industrias quimicas, como matéria-prima de sinteses de ésteres e éteres, empregado como
solvente na producdo de tintas, cosméticos, sprays, medicina, industria alimenticia, dentre
outros (GIL et al., 2012).
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O Brasil € considerado o maior produtor de cana-de-aglicar do mundo, sendo a regido
Centro-Sul a maior produtora, sendo esta responsavel por aproximadamente 92% da producao
nacional, sendo S&o Paulo, Goids e Minas Gerais 0s maiores produtores, respectivamente
(CONAB, 2020).

A producdo do etanol anidro é extremamente importante para a economia brasileira,
uma vez que destaca-se a regido Centro-Sul como a maior produtora, e considerando o
acumulado da safra 2021/2022, a producdo de etanol anidro nesta regido foi de 10,88 bilhdes
de litros (UNICA, 2022).

Para se obter o etanol anidro, tecnologias devem ser empregadas para a desidratacao do
etanol, pois a mistura 4gua e etanol forma um aze6tropo, ndo sendo possivel obter maiores
teores de etanol pelo processo de destilacdo fracionada (HOLLANDA, 2016). No ponto
azeotrdpico, uma mistura em que dois ou mais compostos, ao serem submetidos a destilagéo,
possuem a composicdo liquida e vapor idénticas, inviabilizando o processo de separacdo
(FIGUEIREDO, 2009). Dessa forma, alguns métodos podem ser utilizados para contornar essa
situacdo, como a destilacdo extrativa com monoetilenoglicol (MEG), destilacdo azeotropica
com ciclohexano e desidratacdo por adsorcdo utilizando peneiras moleculares (zeolitas)
(OLIVEIRA et al., 2012).

Cada uma destas tecnologias de desidratacdo possuem vantagens e desvantagens, e
algumas varidveis podem ser levadas em consideracdo para uma andlise de viabilidade
econbmica, como valor de investimento inicial, gasto energético, consumo de vapor, taxas de

refluxo, perdas e recuperacao do solvente, dentre outros (CORTEZ et al., 2015).

2 OBJETIVOS
2.1 Obijetivo geral

Este trabalho tem como objetivo descrever os processos de produgdo de etanol
hidratado, e a partir deste, a obtencdo do etanol anidro a partir de dois métodos de desidratacao:
destilacdo extrativa com monoetilenoglicol (MEG) e destilagdo azeotropica com ciclohexano.
Sera realizado o levantamento de custos para estes dois métodos para compara-los

economicamente.
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2.2 Objetivos especificos

e Demonstrar os principios da destilacdo extrativacom MEG e destilagdo azeotropica com
ciclohexano;

e Determinar os custos de investimento (CAPEX) e os custos operacionais (OPEX), a
partir dos dados extraidos de uma dissertacdo, onde foram realizadas analises em
simulacdo computacional;

e Andlise de viabilidade técnico-econémica entre os métodos de desidratacdo do etanol;

¢ Identificar qual método de desidratacao possui 0 melhor custo-beneficio considerando

um horizonte de 10 anos.
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3 REFERENCIAL TEORICO
3.1 Matriz energética do Brasil e no mundo

A partir da revolucéo industrial, 0 mundo passou por uma busca incessante de fontes de
energia para que as industrias e seus produtos pudessem funcionar. Dessa forma, 0s paises que
apresentam competitividade econdmica sdo aqueles que buscam o0 acesso de recursos
energéticos de baixo custo e menor impacto ambiental. Especialmente para o Brasil, este fator
torna-se uma grande vantagem devido a presenca de condicdes favoraveis, extensos territorios
para 0 uso de recursos renovaveis e tecnologias para transformar recursos naturais em energia
(TOLMASQUIM et al., 2007).

Grande parte dos paises do mundo possuem uma matriz energética ndo renovavel
(combustiveis fosseis, carvao, gas natural). A Figura 1 representa como esta a distribuicdo das
fontes de energia no mundo.

Figura 1 - Matriz energética mundial no ano de 2019.

%@ Petréleo e

Carvio derivados,
Mineral, 27,0% 31,1%

Outros, 2,0%

Gas Natural,

& 23,0%
Hidraulica,

2,6% Nuclear, 5,0%
Fonte: EPE, 2020.
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Ao analisar a Figura 1, nota-se que o uso de biomassas no mundo ainda é pequeno e na
contramao desse dado, o petréleo e seus derivados representam uma parcela significativa como
fonte de energia. Ja ao observar a Figura 2, nota-se que o Brasil esta caminhando para utilizar
como maior parte de sua energia aquelas que sao renovaveis e, consequentemente, minimizando

0 dano ambiental causado.
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Figura 2 - Matriz energética no Brasil em 2020.
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Fonte: EPE, 2020.
Ao realizar uma analise da matriz no Brasil, nota-se que 19,1% sdo de derivados da
cana-de-acucar e somando aos 7,7% de fontes renovaveis, 12,6% da hidraulica, 8,9% de lenha

e carvao vegetal, totaliza-se 48,3% de uso das fontes de energias renovaveis.
3.2 Mercado da producéo de etanol

O incentivo mais significante no Brasil para a producéo de biocombustiveis ocorreu em
14 de novembro de 1975, quando surgiu o programa do governo nomeado de Proalcool, com o
objetivo de reduzir a dependéncia da importacdo do petréleo. A partir disso, houve grande
desenvolvimento tecnoldgico, incentivos por parte do governo, mecanizacdo da colheita,
desenvolvimento também do setor de agUcar e tecnologias nas usinas para produgdo de
eletricidade, garantindo vantagem energética para a cana-de-agtcar, o que fez nosso pais ser
uma referéncia mundial na producdo e uso de etanol utilizando esta matéria-prima
(ENGEVISTA, 2009).

Segundo a Confederacdo da Agricultura e Pecuaria do Brasil (2020), novos incentivos
foram realizados na inddstria automobilistica e agricola com intuito que os carros pudessem ser
movidos com etanol e, consequentemente, diminuisse a dependéncia da importacéo de petroleo.
Dessa forma, estima-se que em anos, com uma menor dependéncia da importacdo do petroleo,
o0 Brasil tenha deixado de gastar mais de US$ 15 bilhdes.

No Brasil, o percentual de &lcool na gasolina é definido através do Ministério da
Agricultura, Pecuaria e Abastecimento pela Portaria MAPA n° 554, permitindo que a gasolina
tenha até 25% de etanol etilico anidro, o que normalmente ocorre uma oscilagdo entre 20 a 25%.
Essa adicdo a gasolina possui como um dos objetivos aumentar a octanagem, sendo uma

importante propriedade para o funcionamento do motor (TAKESHITA, 2006). Porém, esse
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valor vem sendo alterado ao longo dos anos, por exemplo até 1992 a proporcdo de etanol a
gasolina era de 14%. Em seguida, até 1998 o valor passou a ser de 22%, sendo que neste mesmo
ano alterou-se novamente para 24%, e em 2000 para 20%. Entretanto, com a expectativa no
aumento da producdo de etanol, fez com que houvessem mais mudancas, sendo de 22% a partir
de maio de 2001 e para 24% em janeiro de 2002, sempre visando a estabilidade do preco
(MARJJOTA-MAISTRO, 2002).

Segundo dados da UNICA (2021), 570 milhdes de toneladas de CO, foram evitadas de
serem lancados na atmosfera desde o lancamento dos veiculos flex em 2003 até outubro de
2021 ou caso essa mudanca ndo tivesse sido aprovada, o equivalente a 4 bilhGes de arvores
teriam que ser plantadas ao longo de 20 anos para retirar todo o CO> liberado. Além disso,
guando comparado com a gasolina, tem-se 90% menos de emissdes de gases de efeito estufa
(GEE).

Segundo dados da UNICA (2021), a producdo de etanol hidratado na safra de 2020/21,
no Brasil, a partir da cana-de-agUcar resultou em 21,85 bilhdes de litros de etanol hidratado,
sendo a regido Centro-Sul responsavel por 94,6% do total dessa producéo, totalizando 20,67
bilhGes de litros. Ja para o etanol anidro, a producdo total foi de 10,64 bilhGes de litros e a regido
Centro-Sul também ¢é de maior significancia, sendo responsavel por aproximadamente 91% da
producdo total. A pandemia do novo Coronavirus no ano de 2020 e 2021 junto as restri¢des
adotadas, diminuiu a mobilidade da populacdo devido ao fechamento do comércio e as
campanhas realizadas pelo governo com incentivo de ficar em casa. Dessa forma,
consequentemente a demanda de combustiveis também diminuiu, logo, producéo total de etanol
no periodo de 2020/21 teve uma reducdo de 8,69% em relacdo ao mesmo periodo anterior
(2019/20). Houve 11,56% de queda na produgdo do etanol hidratado e também do etanol anidro,
em que houve um recuo de 2,17%.

Devido aos fortes efeitos negativos da estiagem e das baixas temperaturas (inclusive
geadas em algumas regides) registradas no ano de 2021, principalmente nos meses de junho e
julho, houve efeitos sobre a producgéo da cana-de-agUcar. Devido a estes problemas, estima-se
que haverd uma reducdo na producdo de cana na safra de 2021/22, ou seja, serdo colhidos
aproximadamente 568,4 milhdes de toneladas, reducdo de 13,2% em relacdo ao periodo
anterior. Somente na regido Sudeste, local de maior producéo da cana, a previsdo de reducéo é
de 16,8%. Dessa forma, os derivados dessa matéria-prima serdo impactados consequentemente,
tendo-se uma estimativa de producgéo de etanol em 24,8 bilhdes de litros, reducéo de 16,6% ao
periodo anterior. Porém, a producéo de etanol anidro devera ter um aumento de 4% em relacdo
a safra anterior, obtendo-se 9,69 bilhdes de litros (CONAB, 2021).
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O Brasil é 0 maior produtor de cana-de-agucar do mundo, porém, os Estados Unidos
ocupam o primeiro lugar em relacdo a producéo de etanol global, sendo que nosso pais fica em
segundo lugar e, ainda assim, ao se tratar de producéo e exportacédo de agtcar, Somos 0 primeiro
nesse quesito (UDOP, 2020).

As Figuras 3 e 4 mostram o consumo de etanol anidro e hidratado, respectivamente, no
Brasil de janeiro de 2017 até setembro de 2020.

Figura 3 - Consumo em L.itros de etanol anidro no Brasil.
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Fonte: Adaptado de UNICA, (2020).

Figura 4 — Consumo em Litros de etanol hidratado no Brasil.
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Ao observar as Figuras 3 e 4, observa-se que no ano de 2020, no decorrer dos meses, 0
consumo de etanol teve uma queda significativa até o més de abril, devido a pandemia do novo
coronavirus, em gue o0 governo instaurou medidas restritivas de deslocamento para a populagéo
em geral com objetivo de conter o avango do virus.

Além disso, ao se utilizar a cana-de-acUcar para a producdo de combustivel, tem-se
varios outros beneficios em relacdo ao aproveitamento de todo residuo gerado, como por
exemplo, a palha e o bagacgo (residuo), para ser queimado e produzir energia elétrica para a
prépria fabrica, a linhaca pode ser utilizada como fertilizante, dentre outros. Outros fatores
satisfatorios a serem apontados € a reducdo das emissdes de gases poluentes durante a
combustdo de biocombustiveis e ampliacdo de empregos ao criar industrias sucroalcooleiras
(MATURANO, 2009).

3.3 Processo produtivo

Existem diversas matérias-primas que podem ser utilizadas para a producédo de etanol,
e classificam-se da seguinte forma (LOPES et al., 2011):
e Sacarideas (mono ou dissacarideas): cana-de-agucar e beterraba;
e Lignocelul6sicas (celulose e hemicelulose): bagaco da cana, madeira, dentre
outros;

e Amiléceas (amido): mandioca, milho, batata, etc.
3.3.1 Cana-de-agucar

A cana-de-agucar tem como nome cientifico Saccharum officinarum, sendo esta a
principal matéria-prima para producdo de acgucar e etanol no Brasil, em que sua composicao
esta representada na Tabela 1.

Tabela 1 — Composicédo da cana-de-agucar.

Componente Teor (% em massa)
Agua 73a76
Sdlidos Totais 24 227
Fibras (base seca) 11a16
Sélidos Soluveis 10a16

Fonte: Adaptado de Dias (2008).
As unidades produtoras de cana-de-aclcar do Centro-Sul alcangaram o valor de 12,55
milhGes de toneladas na 1* metade de novembro de 2021, assinalando uma queda de 38,36%
sobre o periodo anterior (safra 2020/2021), sendo 20,37 milhdes de toneladas (UNICA, 2021).
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Segundo Saad (2010), a cada tonelada de cana colhida, gera-se em torno de 140 kg de
bagaco e 140 kg de palha. Porém, estes residuos ndo sdo mais descartados, servem como fontes
de energia para a geracdo de vapor e energia elétrica para a propria empresa normalmente.
Outrossim, estudos estdo sendo desenvolvidos para o aprimoramento da utilizacéo destas fontes

para a producdo de etanol de 22 geragéo.
3.3.2 Impactos ambientais e as alternativas

Apesar do incentivo a producdo e consumo de etanol visando diminuir os impactos
ambientais, ndo € possivel descartar totalmente a poluicdo do processo produtivo, desde o
plantio até o produto ser entregue ao consumidor. Segundo Hall et al. (2005), alguns paises
tropicais possuem extensas areas desmatadas e degradadas que poderiam se beneficiar com a
plantacdo da biomassa com intuito de utiliza-las para fins energéticos, contudo, a industria
sucroalcooleira é responsavel por uma série de danos ambientais, ou seja, ainda ha a
necessidade de um direcionamento dos estudos e tecnologias para buscar métodos de producédo
menos poluidores.

Independente da matéria-prima utilizada na producéo do etanol, inevitavelmente gerara
uma gquantidade de residuos (Lei da conservacdo da massa), porém, com o uso de novas
tecnologias, estes podem ser reaproveitados para impactar menos o ambiente (OLIVEIRA et
al., 2012).

A Resolugcdo do CONAMA n° 1 de 23/01/1986, Artigo 1°, afirma que:

(...) considera-se impacto ambiental qualquer alteracdo das
propriedades fisicas, quimicas e bioldgicas do meio ambiente, causada
por qualquer forma de matéria ou energia resultante das atividades
humanas que, direta ou indiretamente afetam: a salde, a seguranca e 0
bem estar da populacgéo; as atividades sociais e econdmicas; a biota; as
condigBes estéticas e sanitarias do meio ambiente; a qualidade dos
recursos ambientais.

As usinas sucroalcooleiras apresentam trés fontes principais de poluentes: queima da
lavoura da cana, emissdes atmosféricas das unidades de geracao de calor e eletricidade a partir
do bagaco e efluentes (aguas de lavagem e o vinhoto, que € o residuo proveniente das destilarias
altamente poluidor). O vinhoto é um subproduto acido considerado um dos maiores problemas
na producdo do etanol devido a sua caracteristica poluidora, visto que se descartado
incorretamente em rios, por exemplo, consome todo o oxigénio dissolvido na agua, causando
grande mortandade de peixes. A producdo de alcool gera de 12 a 15 litros de vinhoto por litro

de alcool destilado. Uma alternativa encontrada para o vinhoto foi utiliza-lo como fertilizante
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nas lavouras (havendo um limite para a aplica¢do). Outra aplicacdo € a biodigestdo do vinhoto
para a producdo de biogas que poderé ser aproveitado para fins térmicos ou para geracdo de
energia elétrica (MELLO et al., 2007).

Um dos grandes problemas ja enfrentados pelo Brasil tem sido a pratica da queima da
palha, sendo que esta técnica reduz cerca de 80 a 90% do volume da palha na cana e,
consequentemente, diminui o custo do transporte. Este ato tem como intuito limpar o terreno e
facilitar o corte pelos operadores, e, além do mais, causa 0 aumento do teor percentual de
sacarose (evaporacdo da agua devido ao calor) (ASSIS; ZUCARELLI, 2007). O grande
problema se encontra nas emissdes de poluentes, material particulado, mondxido e didxido de
carbono, hidrocarbonetos, 6xidos de nitrogénio e dxidos de enxofre para a atmosfera. Com a
emissdo de fuligens e fumacas, os problemas respiratorios da popula¢do aumentam, o que causa
uma maior ocupacao nos hospitais (ANDRADE; DINIZ, 2007). Devido a este contexto, a Leli
N° 11.241, de 19 de setembro de 2002, foi criada com intuito de proibir a queima de cana-de-
acucar antes da colheita, devido ao grande impacto ambiental que este processo de queimada

pode causar e também aos maleficios a saude humana.
3.3.3 Preparacao da cana-de-acucar

A cana precisa estar dentro da margem étima do teor de sacarose e pureza antes de ser
colhida. Dessa forma, a colheitadeira é responsavel pelo corte da cana. Apds o corte, alguns
cuidados devem ser levados em consideracdo porque esta passa por um processo de
deterioracdo da sacarose com o passar do tempo, principalmente pela acdo das bactérias
Leuconostoc mesenteroides, o que causa grande impacto na eficiéncia do processo produtivo.
A goma produzida por esses microorganismos é chamada de dextrana, sendo esta extremamente
maléfica para o processo de producdo (LOPES et al., 2011). A dextrana pode causar um
aumento da viscosidade do caldo-de-cana, elevando o tempo de processamento dos
equipamentos (decantadores, cristalizadores e centrifuga) e resulta em um caldo turvo, devido
a dificuldade de separar os materiais em suspensdo (DE LA ROSA, 1988).

Alguns fatores influenciam o processo de deteriorizagdo da cana, como a temperatura
ambiente, frequéncia e quantidade de chuvas, umidade, contaminacdo (bactérias, fungos e
leveduras), acidez do caldo, concentragdo de amido, quantidade de &cido aconitrico no caldo,
dentre outros (SILVA,; SILVA, 2012).

Apos a chegada dos caminhdes na planta, s&o recolhidas, normalmente, 3 amostras em

diferentes posicGes para analises no laboratério, como peso do bolo umido (PBU), °Brix , pH,
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polarizacdo, pureza, aglcares redutores (AR), acucares totais recuperaveis (ART), dentre outros
(CANAOESTE, 2019; LOPES et al., 2011):

3.3.3.1 Moagem

A moagem € a operacao em gue havera a extracdo da sacarose. Para a retirada do caldo,
€ necessario uma boa preparagdo da cana anteriormente a este processo da moagem, como por
exemplo, a cana deve passar pelo processo de limpeza para extragdo das impurezas (ZANARDI;
JUNIOR, 2016).

Outra etapa de pré-moagem, € extrair parte do caldo ao abrir as células da cana e
transforméa-la em varios pedacos menores, com maior area de contato e menor volume. Esta
preparacao, pode ser através do picador ou desfibrador, que sdo equipamentos que picam a cana
em pequenas particbes (PAYNE, 1989). As Figuras 5 e 6 demonstram como é o funcionamento

destes equipamentos.

Figura 5 - llustracdo de um picador de cana.

Fonte: LOPES et al. (2011).
Em seguida, a cana esta pronta para ser submetida as moendas, para o processo de

extracdo, sendo o principal objetivo a separagédo do caldo e da fibra. Na maior parte das usinas,
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utiliza-se moendas em série para obter uma maior eficiéncia do processo, ou seja, o caldo é
expelido da fibra por aplicacdes sucessivas de pressdo, a medida que passa pelos rolos (PAYNE,
1989). Na primeira compressdo, é possivel obter de 50 a 70% de extracdo. O bagaco é
encaminhado por esteiras para a proxima compressao, em que havera mais extracao e assim por
diante (DELGADO; CEZAR, 1977). A Figura 7 ilustra como é a rotagdo dos rolos nas moendas,
onde h& presséo sobre a cana e a retirada do caldo, na parte inferior.

Figura 7 - Esquema simbolico dos rolos da moenda.
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Fonte: ZANARDI et al. (2016).
J& a Figura 8 demonstra as moendas em série, onde a cana sofre sucessivas pressdes
para extrair a maior quantidade de caldo possivel.

Figura 8 - Moendas em série para obter uma melhor eficiéncia.
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Fonte: LOPES et al. (2011).

Outro fator a ser levado em consideragéo, é o processo de embebicdo, que consiste em
umidificar o bagaco (agua de diluicdo) demonstrados pelas setas superiores da Figura 8. O
ultimo caldo obtido é retornado para a moenda anterior (pendltima), o caldo da penultima
moenda retorna para a anterior a esta e assim por diante, até que se chegue na primeira (PAYNE,
1989).
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O bagaco resultante desse processo normalmente é reaproveitado, podendo ser utilizado
para geracao de Etanol segunda geracgdo (2G), para aumentar a produgdo de biocombustivel na
usina (CODATO, 2013), ou entdo envia-se 0 bagaco até as caldeiras para atuarem como
combustivel e, com o calor gerado, as tubulagcdes com agua séo aquecidas e 0 vapor destas sdo
utilizadas para movimentar equipamentos, como as turbinas e gerar eletricidade (PAYNE,
1989).

3.3.3.2 Tratamento do caldo

Apbs o caldo ser extraido, este precisa passar por um processo de tratamento para retirar
as impurezas e seguir o0 processo de producdo do agucar ou do etanol. A primeira etapa se
constitui no peneiramento, com intuito de remover os solidos insolUveis, ou seja, 0 material
grosseiro presente no caldo, como areia, bagacilho e argila, podendo variar de 0,1 a 1%
(NOVACANA, 2013).

Ap0s essa etapa, utiliza-se a pasteurizacdo para promover a diminui¢do da populacdo
microbiana, em torno de 80°C. Posteriormente, a caleagem se constitui na adicao de leite de cal
no caldo, para trata-lo e obter uma boa qualidade, porém, esta adicédo eleva o pH da mistura, de
modo que deve-se evitar ultrapassar a faixa de 6,3, pois 0 excesso de calcio prejudica fortemente
0S equipamentos, causando incrustacfes e também o processo fermentativo. Nesta etapa
ocorrem a limpeza, neutralizacdo de acidos organicos e eliminacdo de corantes. Em seguida, 0
decantador é responsavel pela retirada dos compostos insolubilizados pela acdo do calor e da
cal (LOPES et al., 2011).

3.3.3.3 Fermentacéo

A fermentacdo alcoolica ocorre no interior de biorreatores chamados de dornas de
fermentagdo. O caldo de cana possui em torno de 15% a 20% de sacarose, sendo estas
convertidas em glicose e frutose pela hidrolise. Através da atuacdo das leveduras
Saccharomyces cerevisiae, 0s aglcares simples sdo convertidos em etanol e CO2 (MOTA,;
MONTEIRO, 2013).
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Figura 9 — Conversdo dos agUcares simples em etanol e COx.
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Fonte: MOTA; MONTEIRO, 2013.

Uma das principais estratégias adotadas nessa etapa, segundo Finguerut et al. (2008), é
a manutencdo de uma superpopulacdo de leveduras com reciclos e reusos, 0 (ue,
consequentemente, proporcionard um aumento de produtividade devido a reducdo de tempo de
fermentagdo e reproducéo celular. Esse fato se explica pela necessidade dos nutrientes contidos
na solucao serem divididos entre muitos individuos, portanto € um processo menos sujeito a
inibicbes e contaminacgdes. Vale ressaltar também que essa superpopulacdo é submetida a
temperaturas e pH 6timos a elas, favorecendo a funcdo destas e minimizando a sintese de outros
produtos que ndo sejam o etanol.

As leveduras utilizam o agucar como forma de obter energia, e ndo com o objetivo
principal de produzir etanol em si, sendo este uma consequéncia das reacdes ocorridas. Além
disso, durante a metabolizacdo anaerdbica do acUcar, ha formacdes de ATP (trifosfato de
adenosina), sendo esta utilizada em varias fungdes fisiologicas, como absorcdo, excrecdo,
crescimento, multiplicacdo celular, manutenc&o da vida, entre outros (MAGALHAES, 2007).

A fermentacédo alcodlica possui trés fases principais, segundo LIMA et al. (2001), se
realizado pelo processo de batelada: preliminar, tumultuosa e fase final ou complementar. A
fase preliminar é iniciada quando o inéculo (massa do fermento) é misturado ao mosto (toda
mistura agucarada destinada a fermentacéo alcodlica), sendo esta fase um momento de intensa
multiplicacdo celular e todo aclcar consumido é utilizado para este fim, havendo uma lenta
producio de etanol (MAGALHAES, 2007). Logo, estrategicamente é ideal utilizar uma maior
quantidade de leveduras de rapida multiplicacdo, para aumentar a velocidade de producéo de
etanol. Ao ocorrer um aumento na producdo de etanol atrelado a producgéo de gés carbdnico,
inicia-se a proxima fase, mais longa e tumultuosa. Nesta fase, € imprescindivel controlar a
temperatura, porque esta aumenta rapidamente, ndo devendo ultrapassar 35°C. Além disso, 0
teor de °Brix diminui e tanto o valor de acidez quanto o teor de alcool aumentam, ou seja, ha
uma elevada conversdo dos agucares fermentesciveis. J& a Ultima fase, é caracterizada pela
diminuicdo da fermentagéo, devido ao consumo dos aglcares, hd também elevada emissdo de

CO: e reducéo da temperatura de reagdo (LIMA et al., 1975).
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O processo de fermentagdo Melle-Boinot se constitui na recuperacao da levedura a partir
da centrifugacdo do vinho. Apds ser recuperada, ocorre um intenso tratamento que consiste em
diluir com &gua e adi¢éo do acido sulfarico em torno do pH de 2a 2,5 (OLIVEIRA et al., 2012).
Apbs passar pelo tratamento quimico, as leveduras podem ser reutilizadas e o vinho que foi
separado recebe 0 nome de vinho centrifugado ou delevedurado (7 a 10 °GL), sendo enviado
para a dorna volante que atua como regulador de fluxo, e em seguida para as colunas de
destilacdo (LOPES et al., 2011). A Figura 10 demonstra o fluxograma de como ocorre o

processo fermentativo.

Figura 10 - Fluxograma processo fermentativo Melle-Boinot.
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Fonte: LOPES et al., 2011.
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3.3.4 Destilagdo

Os diversos tipos de operacdes de separacdo estdo presentes em varios ramos das
industrias que contém processos quimicos e possuem como principal objetivo separar o produto
de interesse de outros subprodutos e/ou contaminantes, obtendo assim, ao final da separacéo,
um produto com elevado teor (ROCHA et al., 2016).

A melhor taxa de separacdo dentro de uma coluna de destilacéo se atinge quando a fase
liquida e a vapor, considerando 0 mesmo prato, se encontram em equilibrio, sendo este
fendmeno caracterizado como estagio ideal ou prato tedrico. Como esta idealidade é impossivel
de ser alcancada na pratica, a eficiéncia € utilizada para comparar a separacao entre o prato real
e o ideal levando em consideragéo as ndo-idealidades (INVERNICI, 2009).

3.3.4.1 Azeotropismo

A mistura de etanol e agua forma um azedtropo quando a composigdo esta em torno de

93 °INPM, ou seja, através da destilagdo convencional ndo é possivel obter teores mais elevados
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de etanol. Ao se formar um azedtropo, a mistura se comporta como uma mistura pura, possuindo
ponto de ebuli¢do constante, que nesse caso € menor do que dos dois compostos presentes
(azedtropo de minimo ponto de ebulicdo ou azeo6tropo positivo), o que impossibilita alcancar
uma maior pureza através da destilacdo simples. Logo, ndo é possivel obter o alcool anidro
(99,6°GL) por meio destes e outro méetodo deve ser utilizado para desidraté-lo.

Um liquido em ebuli¢do, que se encontra em estado de azeotropismo, produz vapor com
a mesma composicao gque essa mistura no estado liquido, ou seja, a composi¢do ndo muda a
medida ocorre a vaporizacdo (SMITH et al., 2007).

Uma mistura que possui um azeo6tropo ndo apresenta um comportamento ideal, gerando
desvios em relacédo a Lei de Raoult. Quando o coeficiente de atividade é maior do que 1, é um
indicativo de que ha desvio positivo, em que na alta pressao as moléculas dos componentes do
sistema se repelem, sendo este 0 motivo em que se observa a formacdo de um azedtropo de
minimo ponto de ebulicdo (temperatura de ebulicdo menor do que os componentes puros); Ja
quando h& desvio negativo, o coeficiente de atividade é menor do que 1, o que resulta em baixas
pressdes parciais e, consequentemente, forma-se azedtropos de maximo ponto de ebulicéo,
sendo estes menos frequentes (FIGUEIREDO, 2009).

Para que haja a formacéo de um aze6tropo, apresentar somente desvio em relacdo a Lei
de Raoult ndo significa que havera presenca deste, sendo que alguns fatores sao essenciais para
tal fato, como apresentar ponto de ebulicdo dos componentes proximos entre si. Raramente ha
formacdo de azedtropo se 0s componentes da mistura possuirem ponto de ebulicdo com mais
de 30°C de diferenca entre si (PERRY, 1999).

Um azedtropo pode ser homogéneo ou heterogéneo, ou seja, quando a mistura
azeotropica formar apenas uma fase liquida simples em equilibrio com a fase vapor, a mistura
¢ azeotropica homogéna. Caso multiplas fases liquidas forem exibidas em condicdo
azeotropica, caracteriza-se como heterogéneo, sendo que a composicao da fase vapor € igual a
global das fases liquidas (SMITH et al., 2007).

Segundo Figueirédo (2009), a primeira tentativa para se separar um azeotropo deve ser
com a variacao da pressdo no interior da coluna, uma vez que se ndo houver mais o aze6tropo
com a variacdo, a destilacdo convencional poderd ser empregada para separa-los, com
mudancas de pressdo. Porém, caso este ainda permanegca nessa mistura, entdo havera a
necessidade de adicionar um novo componente, com intuito de alterar o ponto de ebulicdo e,
consequentemente, tornar possivel a destilacéo.

Ao analisarmos a Figura 11, percebe-se um comportamento ideal da destilagéo, em que

forma-se uma curva simétrica e com comportamento linear. Porém, ja a Figura 12 representa o



28

que ocorre durante a destilacdo do alcool hidratado, conhecido como ponto de azeotropia,
quando esta mistura se encontra com a 95,6 °GL (LOPES et al., 2011).

Figura 11 - Comportamento de uma solucdo ideal durante a destilagéo.
1

Fragdo molar da fase vapor, y

1) ¥ 1

FracBo molar da fase liguida, x

Fonte: IBARZ et al., 2003.

Figura 12 - Ponto azeotrdopico na mistura etanol e agua.
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Fonte: LBPES etal, 2011.
Quanto mais afastada a curva de equilibrio estad da diagonal, podemos afirmar que a
destilacdo ocorre mais facilmente, pois os pontos de ebulicdo possuem uma maior diferenca
entre si. No caso do ponto de azeotropo, as curvas praticamente se encontram, o que evidencia

a impossibilidade de separacgéo pela destilagdo comum (LOPES et al., 2011).
3.3.5 Producéo de etanol hidratado

Segundo Seader et al. (2010), a destilagdo pode possuir a alimentacdo sendo uma
mistura de dois ou mais componentes, com intuito de separa-los em diferentes fases, resultando

no destilado de topo e produto de fundo. O produto de fundo se caracteriza por sempre ser no
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estado liquido, porém, o produto de topo podera ser tanto liquido, vapor ou ambos. A separacdo
necessita que haja formacao de uma segunda fase para que tanto o liquido quanto vapor estejam
presentes e consigam entrar em contato, através dos recheios internos, durante o fluxo
contracorrente entre si.

A volatilidade relativa de um componente j em relacdo a outro componente k (aj) é

apresentado pela Equagdo 1 abaixo (SMITH et al., 2007):

Yj
Ajp = TZ; 1)

Em que, x é a fracdo molar do componente na fase liquida e y € a fracdo molar do
componente na fase vapor. Dessa forma, se o valor da volatilidade for razoavelmente superior
ou inferior a 1, os componentes da mistura podem ser separados, porém, caso se aproximem
muito da unidade, indica que sera necessario um maior nimero de estagios para a destilacdo ou
até mesmo maior taxa de refluxo, acarretando maior consumo de energia.

Apds a fermentacdo, a proxima etapa se constitui em elevar a concentracdo alcoolica
acimade 90 °GL do vinho delevedurado. Vale ressaltar que durante a fermentacéo, ha formacéo
de outros compostos, como aldeidos e ésteres, sendo estes classificados como componentes
secundarios, em que necessita-se retira-los no processo de retificacdo (LOPES et al., 2011).

No Brasil, comumente sdo utilizadas cinco colunas no processo de destilacdo para a
producdo de etanol hidratado. A Figura 13 apresenta um diagrama esquematico do processo.

Figura 13 - Esquema de destilagao para se obter etanol hidratado.
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Fonte: Adaptado de Dias, 2008.

Ao observar o lado esquerdo da Figura 13, observam-se 3 colunas, em que o0 conjunto é

denominado de coluna de destilagdo. A coluna A1l é responsavel pela depuragdo do vinho, ou
seja, purifica-lo e aquecé-lo, em que os vapores gerados nessa etapa sdo utilizados para

alimentacédo da coluna D. Ja o produto de fundo da coluna Al, € alimentado no topo da coluna
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A, sendo esta se¢do responsavel pelo esgotamento do vinho. O produto de fundo da coluna A é
0 que denominamos de vinhaga (menor que 0,02 °GL). Por fim, a coluna D tem como objetivo
concentrar os compostos mais volateis do vinho para a producédo do alcool de segunda (92 °GL).
Ao analisar as colunas ao lado direito, este conjunto é denominado de conjunto de retificacao,
onde obtém-se o etanol hidratado (AEHC). A coluna B é a coluna de retificacdo, em que o
produto principal desta etapa é o etanol hidratado (96 °GL) e nas bandejas proximas da
alimentacdo, na parte inferior desta, ha o acimulo de um liquido chamado de éleo fasel, sendo
este retirado nesta etapa. J& a coluna B1, é responsavel pelo esgotamento e como produto de
fundo obtém-se a flegmaca (DIAS, 2008). Como o processo é altamente eficiente, esta possui
em sua maior parte &gua, sendo reutilizada na limpeza de equipamentos do processo
(FINGUERUT et al., 2008).

Na Tabela 2, observa-se 0 numero de estagios por coluna.

Tabela 2 - Nimeros de estagio aproximados por coluna na destilacao.

Colunas NUmero de estagios de equilibrio
A 16-24
Al 8
D 6
B 45
Bl 18

Fonte: Adaptado de Batista (2008).

3.4 Processos de desidratagdo do etanol

Na literatura, é possivel encontrar diversos estudos em diferentes tipos de desidratacfes
para se obter o etanol anidro, sendo que cada processo apresenta suas vantagens e desvantagens.
Alguns exemplos sdo a desidratacdo quimica, em que é utilizada a reacdo com cal em processo
batelada, destilacdo a vacuo, em que emprega-se o principio da diferenca de pressdo em colunas
(promove a reducdo do numero de trocadores de calor), destilacdo azeotropica em que utiliza-
se ciclohexano e causa uma alteracdo na volatilidade, destilacdo extrativa em que utiliza-se o
monoetilenoglicol, em que também altera a volatilidade relativa e, por ultimo, separacéo por
membranas (zeolitas) por seletividade no tamanho molecular, sendo este caracterizado por
apresentar elevado custo de investimento (MATUGI, 2013).

O etanol anidro se caracteriza por ser um combustivel limpido, incolor, sem so6lidos
suspensos, além de possuir como teor 99,5 °GL a 15,6°C. E vastamente utilizado na indUstria
farmacéutica, producdo de biodiesel, atua como intermediario para producdo de pléasticos,

polidores, plastificantes, cosméticos, dentre outros (KUMAR et al., 2010). Conforme a
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Resolugdo N° 807, de 23 de janeiro de 2020 (MAPA), sendo esta responsavel por estabelecer a
especificacdo e comercializagdo da gasolina conforme os padrdes de qualidade, o percentual de
etanol anidro na gasolina deve ser de 27%.

Tanto a destilacdo extrativa quanto a azeotropica, utilizam solvente com intuito de
desidratar o etanol. Dessa forma, para escolher o solvente adequado para cada método, alguns
pontos devem ser levados em consideracdo, de forma que durante a escolha, apresente
caracteristicas como: ndo ser reativo com nenhum composto da mistura a ser fracionada, ndo
possuir propriedade corrosiva (evita-se a corrosdo dos equipamentos), ndao ser toXico, possuir
facil recuperacdo quando empregado na coluna de recuperacao, possuir baixo custo de compra,
atender a pureza desejada do etanol ao final do processo, etc (SOUZA, 2012).

3.4.1 Mapas de curvas residuais

Assim como diversas pesquisas para desenvolvimento de novos produtos na industria,
o dimensionamento de novas colunas de destilacdo podem ter o auxilio de softwares de
simulacdo computacional, onde € possivel atribuir varidveis ao processo e verificar quais
resultados esta trard, a um custo operacional extremamente menor ao comparar com tentativas
e erros por meio da construcdo fisica. Outra ferramenta crucial para o projeto de colunas de
destilacdo sdo os mapas de curvas residuais, sendo estes um conjunto de curvas que S&o
responsaveis por descrever, durante uma vaporizacao continua no estado de equilibrio liquido-
vapor, a variacdo da composicdo liquida, principalmente na destilacdo de misturas mais
complexas, quando por exemplo ha formacédo de misturas ternarias e azedtropos (CHAVES et
al., 2016).

3.4.2 Destilagéo azeotrdpica

A destilagdo azeotropica é uma das alternativas para se obter etanol com maior
concentracdo. Dessa forma, para o processo de destilacdo, é adicionado na mistura um terceiro
componente, sendo este um hidrocarboneto que apresenta ponto de ebulicdo menor do que a
mistura e que seja um agente desidratante (FINGUERUT et al., 2008). No passado, era comum
utilizar o benzeno, porém, com o avanco dos estudos, descobriu-se que este composto €
extremamente nocivo a saude humana (carcinogénico), embora ainda seja empregado em
alguns paises, e dessa forma foi substituido pelo ciclohexano, sendo um dos solventes mais

utilizados para a desidratacéo do etanol (GOMIS et al., 2007).
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Deve-se haver uma mudanga no equilibrio da destilacdo a partir da adicdo de um terceiro
componente na mistura, para que haja a formagao de etanol anidro. Com essa adi¢éo, pode-se
haver alteracdo do coeficiente de atividade dos componentes da mistura, havendo variacéo para
cada componente, uma vez que tenham propriedades fisicas e quimicas idénticas. Vale ressaltar
que esse método é efetivo quando os componentes que formam a mistura ndo obedecem a Lei
de Raoult, o que torna mais favoravel alterar a volatilidade relativa dos componentes (KUMAR
etal., 2010).

Este método de desidratacdo inicia-se a partir do contato, na coluna de desidratacéo,
entre o ciclohexano e o alcool hidratado (produto da etapa da destilacdo), em que o solvente é
adicionado no topo da coluna e o etanol a um tergo abaixo. Vale ressaltar que com a adic¢do do
hidrocarboneto, forma-se um azedtropo ternario, com ponto de ebulicdo a 63 °C, sendo
inclusive inferior ao etanol (78 °C), o que lhe torna mais volatil e, consequentemente, se
concentra nas partes superiores da coluna, de onde é retirado. Dessa forma, com a mistura dos
componentes na coluna, estes sdo vaporizados e o ciclohexano arrasta a agua na fase vapor,
devido a sua afinidade, para o topo de coluna, ao contrario do etanol, que se concentra na forma
liquida no fundo da coluna. O vapor formado no topo da coluna C, é condensado e enviado a
um decantador onde ocorre a separacéo de fases, sendo que a orgénica se concentra na parte
superior e aquosa na inferior. A fase superior, rica em solvente, retorna para a coluna de
desidratacdo na forma de refluxo, porém a fase aquosa é encaminhada para a Coluna P de
destilacdo para que haja a recuperacdo do solvente utilizado e retorne ao processo. Na Coluna
P, o ciclohexano sai pelo topo da coluna, retornando para o decantador e em seguida para o
processo (BRAGA, 2016).

Figura 14 - Fluxograma da destilac&o azeotrdpica do etanol.
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Fonte: LOPES et al., 2011.

Outra alternativa de configuracdo do processo, seria semelhante a descri¢cdo acima,

Coluna A
Coluna B1

porém, ao invés de haver o reciclo de ciclohexano da coluna de recuperagéo para o decantador,
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este reciclo seria direcionado para o misturador anterior a coluna de desidratacdo, conforme
apresentado na Figura 15.

Figura 15 — Fluxograma do processo de destilacao azeotroplca
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Fonte: Adaptado de Junqueira (2010).

A destilacdo azeotrdpica possui um menor custo de investimento em comparagdo com
0s outros métodos utilizados usualmente, além de possuir uso exclusivo de vapor de baixa
pressdo como fonte de aquecimento. Dessa forma, este necessita de um elevado consumo de
vapor, em torno de 1,5 a 1,6 kg de vapor/L alcool. Outrossim, possui uma perda consideravel
de solvente no processo, na forma de contaminante no alcool anidro e pequenas perdas de etanol
na corrente de 4gua no momento de recuperacdo do solvente (FIGUEIREDO, 2009). Em razdo
da formacdo de uma segunda fase liquida no interior da coluna azeotrépica, esta influencia na
eficiéncia da transferéncia de massa do processo, dessa forma, eficiéncias na casa dos 25 a 50%
sdo comuns quando ha formacdo dessa segunda fase (HIGLER et al., 2004).

Existem alternativas em desenvolvimento para que haja reducédo no consumo de vapor,
como a 42 técnica das Usinas de Mélle, sendo que este modelo sugere incluir mais uma coluna
de desidratacdo como forma de aumentar a eficiéncia do processo e ndo haver o reciclo da
destilacdo azeotrdpica, porém, esta adaptacdo leva a empresa a produzir somente o etanol
anidro, o que pode comprometé-la, visto que muitas destas mesclam a producdo em etanol
hidratado carburante (AEHC) e parte é responsavel pela desidratacdo do etanol, para formar o
anidro carburante (AEAC). Outras alternativas de economia de vapor também ja foram
levantadas e estudadas, como por exemplo o uso de bombas de calor, utilizagdo de colunas em
duplo efeito (MEIRELLES, 2006).

Este processo de desidratacdo tem sido estudado por varios autores e as tecnologias
descobertas sdo aplicadas nas industrias sucroalcooleiras para obtencdo de alcool com maior
pureza, em que aproximadamente 60% das indUstrias brasileiras desse setor utilizam a

destilacdo azeotropica. Contudo, uma desvantagem evidente deste processo € o alto grau de ndo
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idealidade, limites de destilacdo, multiplos estados estacionarios, vastas restri¢des, equilibrio
liquido-liquido heterogéneo, dentre outros (GIL et al., 2012).

Segundo Vazquez-Ojeda et al. (2013), uma solucéo para tentar contornar o grande gasto
energético desta etapa se constitui em usar um processo avancado de intensificacao e técnicas
integradoras, como colunas de destilacdo termicamente acopladas e integradas e coluna Unica
com divisorias. A coluna com parede divisoria tem se mostrado eficiente, se constitui em uma
parede vertical que divide a coluna na posicéo correta, e tem a capacidade de separar mais
componentes numa unica coluna de destilacdo. De acordo com a simulacdo realizada por
Vazquez-Ojeda et al. (2013) pelo método de programacdo sequencial quadratica, houve
reducdo no custo de energia entre 10 a 20%.

Em relacdo ao mapa de curvas residuais, foi simulado no Aspen por Cavalcanti (2018)
o0 sistema etanol/agua/ciclohexano a 1 atm e 35°C utilizando o modelo NRTL, como retratado
na Figura 16.

Figura 16 — Mapa de curvas de residuo para o sistema de destilacdo azeotrdpica.

ETANOL(78,31 C)

0,1

AGUA 8 CICLOHEXANO
(100,02 C) 01 02 03 04 05 06 07 08 09 (80,78 C)

Fonte: Cavalcanti (2018).

Os nds estaveis, representados pelos vértices do diagrama, indicam a presenca do
componente puro, conforme identificado na Figura 16. Além disso, nota-se a presenca de 3
pontos de sela, representado pelos circulos em vermelho, em que na temperatura de 64,92 °C
hd uma mistura binaria entre etanol e ciclohexano, em 69,49 °C a presenca de agua e
ciclohexano, e etanol e &gua em 78,15 °C; ja a temperatura de 62,39 °C, representa um ponto
instavel formado pela mistura ternaria agua, etanol e ciclohexano, ou seja, a depender da
composi¢do da mistura, é possivel predizer o produto resultante do processo de separagdo. Se
a mistura estiver dentro a regido 1, o produto serd o etanol puro, caso esteja na regido 2, o

produto serd agua e na regido 3, somente ciclohexano (CAVALCANTI, 2018).
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3.4.3 Destilagdo extrativa

Na destilacdo extrativa, é possivel optar pelo agente extrator de acordo com as
necessidades e algumas variaveis também podem ser levadas em consideragdo, como a
disponibilidade, custo, corrosividade, toxicidade, reatividade, calor de vaporizacao, pressdo de
vapor, estabilidade e facilidade de recuperacgéo do solvente. Em meio a essas possibilidades de
agente, destacam-se alguns, como o solvente liquido (MEG), sal dissolvido, sal dissolvido em
solvente liquido, liquido i6nico, polimeros hiper ramificados, dentre outros (SEADER et al.,
2010).

A destilacdo extrativa tem como caracteristica ndo formar novos aze6tropos, como
acontece na azeotropica. A auséncia de novos azeotropos somado ao fato da facilidade da
recuperacdo do solvente durante a destilacdo fracionada, torna esta destilacdo mais simples, ao
se comparar com a azeotropica (PERRY, 1999).

O solvente utilizado tem como objetivo reduzir a volatilidade da agua, devido sua forte
interacdo com este liquido e, consequentemente, romper o aze6tropo antes estabelecido entre
etanol-agua. Além disso, 0 MEG € um composto ndo volatil com elevado ponto de ebulicdo
(MEIRELLES, 2006) e devido a este fato, este método de desidratacédo se torna um dos modelos
de menor consumo de energia, justamente pela minima taxa de evaporacdo desse composto
(FROLKOVA, 2010).

A Figura 17 mostra o comportamento dos compostos na mistura azeotrdpica, contendo
inicialmente etanol e 4gua, decorrente da variacdo da concentracao do solvente, como o MEG,
por exemplo.

Figura 17 — Variacdo das curvas de destilacdo em relacdo a concentracdo de solvente.
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Ao observar a Figura 17, nota-se que o processo utiliza elevadas concentracdes de
solvente no processo, com intuito de obter o maior distanciamento entre as curvas de
volatilidades relativas dos compostos da mistura. Até concentragdes de 20% ainda ha um
pequeno deslocamento da curva de equilibrio e ja ao observar a curva de 70%, observa-se um
processo favoravel para a desidratacdo do etanol e também, como consequéncia dessa elevada
concentracdo, necessita-se haver niveis tolerdveis de calor sensivel ao processo, que podem ser
controlados pelas correntes de refluxo e da alimentacdo do adsorvente puro (SANTOS et al.,
2021).

Neste processo, utiliza-se uma coluna destiladora onde o agente extrativo, semelhante
ao processo da secdo 3.5.2, também é adicionado no topo da coluna e o etanol hidratado é
adicionado mais proximo a base. O MEG possui grande afinidade com a &gua e, devido seu alto
ponto de ebulicdo (menos volatil), este absorve e arrasta a agua para a base da coluna; ja o
etanol desidratado € retirado no topo na forma de vapor, sendo condensado e armazenado em
seqguida (ABDALA, 2017).

Apds a mistura contendo agua, solvente e pequena fracao de alcool, ser direcionada para
a Coluna R (recuperacdo), grande parte do MEG e dlcool é reciclado para a Coluna C
novamente, para melhor eficiéncia do processo. O MEG se torna corrosivo por concentrar
grandes quantidades de impurezas do alcool, dessa forma, necessita-se destind-lo a uma
purificacdo através da passagem entre colunas de trocas idnicas. Nesta etapa, ha a retengédo de
todos os sais e reducdo de sua acidez (LOPES et al., 2011).

Figura 18 - Esquema simplificado da destilacdo extrativa com MEG.

Fonte: Adaptado de Junqueira (2010).

Em relagcdo ao mapa de curvas residuais, a Figura 19 demonstra o grafico representativo
para o sistema etanol/agua/monoetilenoglicol a 1 atm e 35°C, obtido no simulador Aspen
através do modelo NRTL (CAVALCANTI, 2018).
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Figura 19 — Mapa de curvas residuais para a destilagdo extrativa com monoetilenoglicol.
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Fonte: Cavalcanti (2018).

Para esta mistura, a Figura 19 demonstra que independente da composi¢ao inicial dessa

mistura, sempre sera obtido MEG puro como produto de fundo no processo de desidratacao.
Observa-se também que ndo ha limites de destilagdo nesse sistema, ou seja, € possivel obter
trés componentes (puros) neste processo (CAVALCANTI, 2018).

3.5 Anadlise de viabilidade econdmica

A analise econémica consiste em um fator imprescindivel para avaliar a viabilidade,
retorno financeiro, taxa interna de retorno, ou seja, a atratividade do projeto para o
desenvolvimento de processos industriais. Por meio dessa ferramenta, é possivel realizar uma
analise minuciosa de estimativas de investimento e rentabilidade, assim como possiveis custos
operacionais durante e apds a execucdo do projeto, e também modificagdes industriais
(SEIDER et al., 2017).

O levantamento de custos é de extrema importancia tanto na construcdo quanto na
operacdo da planta, pois indica se o projeto deve ser realizado ou ndo. Quando um engenheiro
de processos sugere um novo projeto, por exemplo, a empresa realiza um levantamento para
verificar se o projeto é realmente viavel, o que nem sempre ¢ facil para chegar a uma concluséo
(SEIDER et al., 2017).

Algumas variéveis sdo levadas em consideracdo durante o levantamento de custos de
uma planta, como o custo de capital (CAPEX, Capital Expenditure) e o custo operacional
(OPEX, Operational Expenditure). O fluxograma da Figura 20 demonstra o esquema de como

os dados sdo classificados dentro destes custos.
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Figura 20 — Esquema de estimativa de CAPEX e OPEX.
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Fonte: Do Autor (2022).
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=

da planta, pois alguns custos como regulamentacdes, tributacdes, aspectos de legislacdo
trabalhista podem variar significativamente, sendo importante atentar-se para futuros
problemas que podem ocorrer. Ao se tratar sobre os equipamentos da industria, em alguns
casos, estes podem ser reaproveitados de outros projetos ou barateados durante a construcéo,
havendo assim uma grande economia. Alguns outros fatores devem ser levados em
consideracdo, como expansdes futuras, rodovias e ferrovias, producdo e o tipo de produto
pretendido, acessibilidade, condi¢cdes de salde e seguranca, espaco disponivel e requerido,
dentre outros (PETERS et al., 2003).

Para tais analises, métodos e ferramentas sdo passiveis de serem utilizados para justificar
o0 investimento realizado no projeto. Alguns indicadores podem ser empregados para a tomada
de decisdo se o projeto deve ser realizado ou ndo, como por exemplo o valor presente liquido
(NPV, do inglés Net Present Value), tempo de retorno do investimento (payback period), taxa
interna de retorno (IRR, do inglés Internal Rate of Return ou TIR), dentre outros (BRIGHAM;
HOUSTON, 2004).

3.6 Capital de investimento (CAPEX)

Para obter uma melhor precisdo de custo de investimento de equipamentos, a consulta
e solicitacdo do or¢camento para um fornecedor de equipamentos é o meio mais eficaz. Porém,
a depender do grau de complexidade do projeto exigido, este tipo de orgcamento pode demandar

muito tempo por parte da empresa de engenharia, e caso esta empresa sinta que de alguma
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forma o projeto tenha baixa expectativa de ser realmente executado, estes dados podem se
tornar ainda mais dificeis (GARRETT, 1989). Dessa forma, alguns outros métodos, apesar de
serem célculos através de equacdes, ainda assim trazem boas estimativas, como por exemplo
utilizar o custo de equipamentos semelhantes. Outro meio para estimativa de custos também
pode ser realizado através de dados obtidos através de gréficos e tabelas disponiveis. Apesar de
ndo haver dados para todos os equipamentos da industria, ainda assim é possivel obter
estimativas aceitaveis a depender do grau de precisdo (TURTON et al., 2008).

A estimativa do capital de investimento (C;) advém a partir do custo de capital que € a
soma de diversas variaveis do sistema, como os investimentos fixos (Ir), capital de giro (Ig) e
do investimento de Startup (Is). Este primeiro, é voltado para a area de investimentos para a
construcdo do processo e € subdividido em duas categorias: Investimento Direto (Ip) e
Investimento Indireto (). O Ip é responsavel pelos investimentos de montagem das instalagdes
e também pelo ISBL (do inglés, Inside Battery Limits), investimento referente a compra,
transporte e instalacdo dos equipamentos ligados diretamente com o processo (isolamento,
pintura, valvulas, suportes, dentre outros) e OSBL (do inglés, Outside Battery Limits), que
englobam a area de investimento nos itens relacionados diretamente com o processo mas que
estejam localizados na parte externa, como escadas, elevadores, servico médico, refeitério,
ventilacdo, alarmes de incéndios, todos os tipos de utilidades (ar comprimido, vapor, dentre
outros), area de armazenamento e terreno, por exemplo; J& o | engloba custos com engenharia,
contigéncias e taxas (PERLINGEIRO, 2005).

Todas as Equac@es abaixo sdo consideracfes realizadas por Perlingeiro (2005).

A Equacéo 2 demonstra como séo calculados os custos iniciais e, consequentemente, o

capital de investimento.

C=Ip+I+1; (2)
Para se obter o investimento fixo, basta somar o Ip e I}, conforme a Equacdo 3.

Ip =Ipy I 3)
Pode-se reescrever a Equacao 3 ao considerar que o Ip € 145% do ISBL, de acordo com

a Equacdo 4.

I, = 1,45 ISBL (4)
Também podemos dizer que o 1,é 25% do I, resultando na Equagdo 5.

I, = 0,251, (5)

Logo, ao substituir a Equacao 4 e 5 em 3, encontramos a Equacao 6.
I = 1,81 ISBL (6)
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Além disso, o capital de giro também pode ser aproximado ao dizer que representa 15%
do capital de investimento, como mostra a Equagéo 7.
I; = 0,15C, (7
O investimento de Startup, pode-se dizer também que é aproximadamente 10% do Ir,
conforme a Equacéo 8.
Is = 0,101 8
Dessa forma, para se obter o capital de investimento, basta atribuir as variaveis
apresentadas anteriormente na Equacdo 1 e realizar as devidas substituigcdes, obtendo-se a
Equacéo 9.
C, = 2,34 .1SBL 9)
Para a estimativa de custo de um projeto, alguns fatores em relacéo a precisao de custo
podem ser levados em consideracdo durante os calculos, a depender do objetivo da demanda.
Dessa forma, a Tabela 3 demonstra a classificagdo das estimativas de custo, precisdo e nivel de
definicdo do projeto de acordo com a American Association of Cost Engineers (A.A.C.E).
Segundo Peters e Timmerhaus (1991), estimativas de custo pré-projeto, necessita de muito
menos detalhes em comparagdo com a estimativa definitiva ou detalhada, pois a intencéo deste
é verificar se o projeto deve ser levado em consideracdo e comparar com outras alternativas,
variando a tecnologia utilizada.

Tabela 3 — Custos de acordo com a A.A.C.E.

Classe Estimativa Precisdo Nivel de defini¢do do projeto
5 Ordem de Grandeza +30% 0a2%
4 Estimativa de Estudo +30% 1a15%
3 Estimativa preliminar +20% 10 a 40%
2 Estimativa definitiva +10% 30 a 70%
1 Estimativa detalhada +5% 50 a 100%

Fonte: Adaptado de Christensen et al. (2005).

Para se obter dados de custo de equipamentos, alguns livros podem ser utilizados, sites
e até mesmo periddicos, como é o caso do Chemical Engineering.

A depender das varidveis de capacidade e dimensdo dos equipamentos, algumas
correcdes nas estimativas de custos devem ser aplicadas e, dessa maneira, aumentar a precisao
de estimativa. O fator de correcéo do efeito da capacidade é extremamente importante para que
seja possivel encontrar o custo de um equipamento (Cg,) a partir de uma determinada
capacidade, em que o custo e a variavel envolvida sdo conhecidos, conforme mostra a Equacgao
10 (TURTON et al., 2008).

Ry
Cgz = Cg1. (ﬂ)n (10)

SE1



41

em que Cg; € 0 custo do equipamento base (US$), Sg, é a capacidade do equipamento
desejado (m?, m?, etc), S; é a capacidade do equipamento conhecido e n é o expoente de
tamanho adimensional, sendo a variacdo desta variavel normalmente entre 0 e 1, porém em

determinados casos pode-se assumir valor maior do que este intervalo.
3.7 Custo operacional (OPEX)

Segundo Turton et al. (2008), podemos dividir o custo operacional em custos diretos
(fatores que variam de acordo com a producdo), fixos (fatores que ndo sdo afetados com a
variacdo da producdo) e despesas gerais. Este primeiro, esta subdividido em matérias-primas,
tratamento de residuos, méo de obra para producdo, suprimentos para operacao, patentes,
manutencdo e reparos; ja os gastos fixos, sdo aqueles que envolvem depreciacdo de
equipamentos e construcdes, impostos, seguros, dentre outros; por fim, as despesas gerais
envolvem os custos de administracdo como os salarios, vendas, marketing, pesquisa e
desenvolvimento, dentre outros.

De acordo com Garrett (1989), é possivel visualizar o gasto operacional de uma planta
quimica a partir do custo de operacdo ou também chamado de custo de producéo, dessa forma,
em conjunto as analises que serdo feitas com o capital de investimento, é possivel calcular
através de estimativas a rentabilidade de uma operag&o industrial.

Com isso, o0 custo de producdo (Cp) pode ser calculado a partir da soma dos custos
diretos (Cp), custos fixos (Cr) e custos gerais (C;), de acordo com a Equacdo 11 abaixo
(TURTON et al., 2008).

Cp= Cp+Cr+ Cg (11)

Podemos reescrever a Equacdo 11 de forma mais abrangente e detalhada, através de
algumas estimativas elaboradas por Turton et al. (2008), conforme a Equacdo 12, em que esta
considera considerando a depreciagdo dos equipamentos.

Cp = 1,23 (Cyp + Crg + Cyr) + 2,73Cyo + 0,28C; (12)
em que Cyp € 0 custo das matérias-primas, Crx € 0 custo do tratamento de residuos, Cyr
se refere ao custo das utilidades, C,;, é 0 valor gasto com a mao de obra operacional e C; é 0

capital de investimento.
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4 METODOLOGIA

Todos os dados experimentais utilizados para a destilacdo azeotrdpica e para a extrativa
foram extraidos da dissertacdo de Junqueira (2010), em que foram realizadas simulacdes no
software Aspen Plus® através do pacote RateFrac™. Estes dados, simularam uma indUstria
sucroalcooleira, uma vez que o nivel de complexidade para obter todos os dados necessarios
para o desenvolvimento deste projeto de uma industria operante no mercado, é extremamente

elevado e muitas vezes sigiloso.
4.1 Dados experimentais para a destilacao extrativa

Junqueira (2010) simulou o processo de destilacdo extrativa, para a producéo de etanol
anidro, utilizando o MEG como solvente e, atrelado a isso, também considerou a recuperagéo
deste através da insercdo de uma coluna de recuperacdo, em que € possivel visualizar através
da Figura 18, sendo este o fluxograma da simulacdo realizado pelo autor. Para isso, foi utilizado
0 método nonequilibrium stage model (NEQ), sendo que este modelo possui uma complexidade
consideravel, o que aumenta a eficacia, porém, pode induzir a ndo convergéncia da simulacéo,
0 que requer o conhecimento de alguns dados de projeto previamente. Além disso, este modelo
possui como objetivo fornecer uma estimativa realistica da performance da coluna de destilacdo
sem inserir fatores de eficiéncia como variaveis.

Os pratos de uma coluna possuem como objetivo maximizar o contato entre as fases
presentes no interior da torre, ou seja, proporcionar um maior contato entre o liquido
descendente e o vapor ascendente e, consequentemente, haver troca de massa e energia.
Considera-se um estagio ideal quando ocorre um equilibrio entre as fases, assim quando estdo
deixando o prato, onde encontram-se saturadas. Porém, nem sempre isso é possivel pois 0s
pratos ndo sdo 100% eficientes (LISTIK; FRANCHI, 2014). Além do mais, o autor utilizou
pratos na simulacdo, denominados de bubble cap.

Em relagdo ao processo, considerou-se pelo autor uma vazéo de 16,1 ton/h de etanol
hidratado (alimentacdo da coluna de desidratacéo). A Tabela 4 demonstra os resultados obtidos

com a simulagdo realizada.
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Tabela 4 — EspecificagOes da coluna extrativa e de recuperacéo do MEG.

Especificacdes Col. Extrativa Col. Recuperacdo
NUmero de estagios 32 18
Presséo (kPa) 101,30 50,00
Prato de Alimentacdo do Solvente 3 9 (mistura)
Prato de Alimentacao do Etanol 24 -
Taxa de refluxo 1,05 0,38
Vazao de destilado no topo (ton/h) 15,05 -
Vazao de fundo (ton/h) - 9,98

Fonte: Adaptado de Jungueira (2010).
Os dados operacionais obtidos nas configurac@es citadas, sdo mostrados na Tabela 5.

Tabela 5 — Varidveis de operacdo do processo de destilacdo extrativa.

Col. Extrativa Col. Recuperacéo
Variaveis Etanol Anidro Produto de Solvente Agua
(Destilado) Fundo Recuperado (Base)  (Topo)
Temperatura (°C) 78,40 139,00 110,00 82,20
Pressdo (kPa) 100,00 100,00 100,00 50,00
Vazao massica 15,05 11,04 9,99 1,05
(ton/h)
Teor Etanol (%) 99,50 - - -
Teor Agua (%) 0,50 9,50 - 99,80
Teor MEG (%) - 90,50 100,00 0,20

Fonte: Adaptado de Junqueira (2010).

O solvente recuperado (MEG) na coluna de recuperacéo é resfriado e reciclado para a
coluna de desidratacdo novamente, como forma de reaproveitamento e, consequentemente, para
diminuir custos. Alguns dados de gastos energéticos dos condensadores também foram obtidos,
como mostra a Tabela 6.

Tabela 6 — Energia demandada para cada equipamento.

Equipamentos Energia (Gcal/h)
Condensador — Col. Extrativa -3,26
Condensador — Col. Recuperacao -0,21

Fonte: Adaptado de Junqueira (2010).
Além disso, para a destilacdo extrativa especificamente, houve demanda energética de
5,5 Gceal/h ou 365 kcal/kg, por parte dos refervedores. As indUstrias normalmente possuem uma
integracdo energética, ou seja, correntes quentes e frias circulam por mais de um equipamento,

0 que resulta em uma grande economia energetica.
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4.2 Dados experimentais para a destilacdo azeotrépica

Assim como para a destilacdo extrativa, a simulagdo da destilacdo azeotrdpica realizada
por Junqueira (2010), utilizou o software Aspen Plus® agora com o modelo NRTL e como
forma de haver um bom comparativo, os pratos utilizados nesta destilacdo também foram
bubble cap. Este modelo, para sistemas diluidos, apresentou-se como um bom metodo para
representar os resultados, além de ser termodinamicamente consistente, podendo ser aplicado a
sistemas parciais ou completamente misciveis, ternarios ou até mesmo de ordens elevadas
(PRAUSNITZ et al., 1986). Com a vazdo massica de etanol hidratado de 16,1 ton/h (521
md/dia), foi possivel alcancar a producdo de 500 m®dia de etanol anidro (99,5 °INPM)
(JUNQUEIRA, 2010). Dessa forma, tragou-se alguns parametros para realizar a simulacéo,
conforme demonstrado na Tabela 7.

Tabela 7 — Pardmetros da destilacdo azeotropica.

Estagios Valores
Numero de estagios (Col. Azeot.) 31
Estégio de alimentacdo (Col. Azeot.) 18
Alimentacdo do solvente 1
Numero de estagios (Col. Rec.) 25
Estagio de alimentacdo (Col. Rec.) 13

Fonte: Adaptado de JUNQUEIRA (2010).
Apos executar a simulagdo, obtiveram-se-se como principais resultados os dados
representados nas Tabelas 8 e 9, em que é possivel visualizar de forma mais clara ao observar
o fluxograma da Figura 15.

Tabela 8 — Valores dos parametros da destilacdo azeotropica.

Col. Azeotrépica Col. Recuperacao
X Etanol Anidro Reposico Agua
Parametros
(Produto de Fundo) (Solvente) (Fundo)
Temperatura (°C) 78,2 50 100
Vazao (ton/h) 15,06 0,02 1,05
Teor de Etanol
(%) 99,5 0 0
Teor de Agua (%) 0,4 0 100
Teor de 01 100 0

Ciclohexano (%)

Fonte: Adaptado de JUNQUEIRA (2010).
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Tabela 9 — Valores dos pardmetros do decantador na destilacéo azeotrdpica.

Parametros Organica AQquoso
(Decantador) (Decantador)
Temperatura (°C) 50,00 50,00
Vazao (ton/h) 42,50 19,52
Teor de Etanol (%) 4,70 71,20
Teor de Agua (%) 0,10 10,80
Teor de Ciclohexano (%) 95,20 18,00

Fonte: Adaptado de JUNQUEIRA (2010).

Além disso, para este processo de destilacdo, demandou-se um consumo energético total
de 20,1 Gcal/h ou 1335 kcal/kg por parte dos refervedores. Vale ressaltar que deve-se haver
uma grande cautela ao escolher o prato de entrada do etanol hidratado, pois este fator impacta
diretamente no comportamento e desempenho do processo (eficiéncia), sendo esta analise de
sensibilidade comentado por Junqueira (2010).

Neste processo, como o autor ndo forneceu dados de pressao da coluna, sera considerado
a pressdo de 101,3 kPa, sendo este valor utilizado normalmente para simulagdes deste tipo,
como a simulacéo realizada por Muller e Marquardt (1997), e de 50 kPa para a coluna de
recuperacdo, valores estes semelhantes as condicdes operacionais das colunas da destilacdo

extrativa.
4.3 Balanco de massa

Ao analisar as Figuras 15 e 18 junto das informacdes disponibilizadas nas Tabelas 5, 8
e 9, nota-se que nem todas as correntes e suas respectivas composi¢es foram citadas por
Jungueira (2010). Dessa forma, para o célculo do dimensionamento das colunas (didmetro e
altura), foi necessario encontrar as correntes do processo e suas respectivas composi¢oes. Logo,
foi possivel determinar todas as correntes do processo, em que, para cada coluna, considerou-
se todas as entradas e saidas de correntes. A Equacéo 13 exemplifica como é realizado o balango
de massa referente a coluna azeotrdpica, podendo ser melhor observado pela Figura 15.
F1,,+S1,,=D1,,+ B1,, (13)

em que F1,, é a vazdo de alimentacdo da coluna, S1,, € a corrente de refluxo de
solvente para o processo, D1,, é a vazdo da corrente do produto de topo e B1,, é a vazdo da
corrente do produto da base.

Com o intuito de determinar a composi¢cdo de cada componente, basta inserir a fracéo
deste em cada termo da Equagdo 13, conforme mostra a Equacéo 14.
Fl,0.%ip1,a +SLa - X514 = D10 X;p1a + BlLa.Xip1a (14)



46

em que x; € a fragdo méssica do componente em cada corrente, respectivamente.

Para o caso das colunas utilizadas que possuem refluxo nas correntes de topo, para obter
a vazdo massica de vapor (1), necessita-se encontrar a corrente de topo. Logo, primeiramente
€ necessario calcular a corrente de reciclo (R) através da Equacdo 15, para que,
consequentemente, seja possivel calcular (). No caso das colunas em que ndo sdo fornecidos
dados referentes ao reciclo, atraves do balan¢o de massa (Equagéo 13), € possivel encontrar a

vazdo de vapor.

R
T, = (15)

em que T, é a taxa de refluxo e D é a vazdo do produto de topo.

Logo, sabe-se que a vazdo méssica do topo (m) podera ser obtida através da Equacéo
16.
m=R+D (16)

No caso da destilacdo azeotrdpica, como o autor do artigo ndo forneceu a taxa de reciclo
que seria necessario para calcular a vazéo da corrente do topo da coluna de recuperacéo, foi
considerado um valor de 0,38 de T, sendo este valor 0 mesmo adotado na extrativa. Logo,

utilizando-se da mesma forma as Equaces 15 e 16, foi possivel obter a corrente desejada.
4.4 Dimensionamento dos equipamentos
4.4.1 Caracteristicas da torre

As colunas destilagdo azeotrdpica, extrativa e assim como as de recuperacdo, foram
dimensionadas, pois 0 nimero de pratos necessarios para cada uma sao diferentes, o que leva,
consequentemente, a diferentes custos de compra e operacao. Considerou-se que todas as torres
possuem pratos de campanulas (bubble cap) e material de ago-carbono.

Todos os acessorios e dispositivos que sdo responsaveis pelo funcionamento e que sao
inseridos no interior da torre, sdo denominados de internos. Com isso, deve-se haver um estudo

minucioso baseado em simulagdes para obter a melhor escolha de recheio (SILVA et al., 2012).
4.4.2 Refervedor

Os refervedores encontram-se na base das colunas de destilacdo e possuem como
objetivo aquecer a mistura até que esta atinja a temperatura de ebuligdo. Este processo de
aquecimento pode ser realizado através de um trocador de calor aquecido por vapor de agua

(mais comum), resisténcia elétrica, dentre outros. Dessa forma, de acordo com 0 aquecimento
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da mistura, esta comeca a liberar vapores que se direcionam no sentido ascendente e em
contracorrente com a mistura de alimentacédo e solvente na coluna (ROITMAN, 2002).

Nas industrias sucroalcooleiras, normalmente ha injecdo direta de vapor na base das
colunas, podendo ser gerado por meio da queima do bagaco da cana-de-agucar em caldeiras
instaladas na usina, em que esse vapor pode ser utilizado para producgéo e venda de energia
elétrica, acionamento das turbinas que movimentam as moendas, dentre outros (DIAS, 2008).
Neste trabalho, foi considerada a injecdo direta de vapor na base das colunas, sem 0 uso de
refervedores, porém, foi utilizado o consumo energético dos refervedores fornecido por
Junqueira (2010) para mensurar o custo com energia elétrica. Dessa forma, estes equipamentos
foram utilizados por motivos de simulagdes computacionais, como mostrados nas Figuras 15 e
18.

4.4.3 Condensador

O condensador possui como principal objetivo resfriar todo vapor que chega ao topo da
coluna, condensando-o total ou parcialmente. O liquido de resfriamento nos tubos internos do
equipamento se aquece, devido a troca térmica com o vapor. O fluido utilizado, assim como no

refervedor, pode ser a &gua, ar, dentre outras substancias em casos especificos (SILVA, 2015).
4.4.4 Alturada torre

A partir dos numeros de estagios totais (N;) mostrados nas Tabelas 4 e 7, pode-se utilizar
a seguinte relacdo, representada pela Equacdo 17, para encontrar o numero real de pratos
(LUYBEN, 2013).
Np =N,-2 a7)
Segundo Luyben (2013), a distancia entre pratos normalmente é de 0,61 m, sendo que
este valor pode variar dependendo de algumas variaveis envolvidas no processo, como 0
diametro da coluna. Como forma de realizar uma estimativa mais precisa, ap4s encontrar a
altura da coluna, adiciona-se 20% no valor resultante do distanciamento dos pratos, como forma
de representar as extremidades da coluna, que ndo possuem pratos. Sendo assim, a Equacédo 18
demonstra o célculo.
L. = 1,2 (N, — 2)(0,61) (18)
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4.45 Diametro

Atraveés da velocidade maxima de vapor (v, ), pode-se calcular o didmetro da coluna
de destilacdo (D), uma vez que tanto a vazdo de vapor e, consequentemente, a velocidade
variam de prato a prato, considera-se 0 mais representativo aquele que possui a velocidade de
vapor méxima permissivel. Se a velocidade méxima permissivel for excedida, a coluna estara
subdimensionada e ira ocorrer o fenébmeno chamado de inundacdo (LUYBEN, 2013).

Através do Aspen Plus, o didmetro pode ser obtido pelo Fator F, de forma que, por
aproximacdo heuristica, este fator deveria ser aproximadamente igual a 1 (Unidade Inglesa),
em que o calculo é demonstrado pela Equacdo 19 (LUYBEN, 2013).

Fator F = vV py (19)

] . 1b ) : - L
Em que p, € a densidade do vapor [ﬁ] € Vmax € a velocidade maxima permissivel de

vapor [%].

Segundo McCabe et al. (1993), quando ha velocidades de vapor muito baixas, ndo ha
um contato efetivo entre as fases liquidas e vapor, o que, consequentemente, faz com que a
eficiéncia de pratos seja baixa; ja para velocidades intermediarias, respeitando o intervalo
normal de operacéo, pode-se chegar a eficiéncia méxima dos pratos e esta varidvel torna-se
praticamente desprezivel frente a vazao de vapor; ao considerar velocidades elevadas de vapor,
h& uma baixa eficiéncia pois ocorre o fenbmeno de arraste, de modo que o liquido arrastado vai
de encontro ao que esta no prato superior, diminuindo o processo de retificacao.

Dessa forma, conhecendo a velocidade maxima permissivel, junto a vazdo massica de
vapor (m) e a densidade do vapor, pode-se encontrar a area da secdo transversal da coluna

conforme a Equacdo 20.

m

A= (20)

PvVmax

Considerando a forma da area da secdo transversal como circular, o diametro da coluna

(D) pode ser calculado ao ser isolado na Equacéo 21.

A="2% (21)

4

D= @)
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4.5 Densidade do vapor

Para encontrar p,, dos componentes foi utilizado a Equacédo 23, sendo esta obtida através
de manipulagdes na Equacao dos gases ideais, uma vez que considera-se que os gases formados
ndo desviam significativamente do comportamento ideal e estdo submetidos em sistemas a

baixas pressoes.

_PM
Pv = %7

(23)
Em que P € a pressdo que o componente esta sendo submetido (presséo da coluna) [atm],

m3atm
K.mol

, K ) . .
M é a massa molar [m—fl], R é a Constante Universal dos Gases [ ] e T é atemperatura de

ebulicdo do componente em Kelvin [K].

Os valores utilizados para o calculo da densidade de vapor, Equacédo 23, foram retirados
do Apéndice B do livro Introduction to Chemical Engineering Thermodynamics (SMITH et al.,
2007).

Como nas colunas de recuperacdo a pressao operacional é de 50 kPa, houve a
necessidade de aplicar a Lei de Antoine, representada pela Equacdo 24, para encontrar a
temperatura de saturacdo. Os parametros dessa equacao foram retirados do Apéndice B citado

anteriormente.

Inpsat = 4 — 2 (24)

T+C

Em que PS%t ¢ a presséo de saturacéo [kPa], 4, B e C séo os parametros de Antoine e T
é a temperatura de saturacdo [°C].

As densidades dos componentes que saem majoritariamente puros na base ou no topo
da coluna foram calculados utilizando a Equacéo 23. Em seguida, encontrou-se 0 valor de vy, 4,
para cada uma das posi¢oes.

Porém, para as condicdes em que ha valores significativos de dois ou mais componentes
na corrente, como € o caso da corrente de topo da destilacdo azeotropica, em que ha 25,63% de
etanol, 3,47% de agua e 70,9% de ciclohexano, realizou-se uma média ponderada entre as
densidades obtidas e suas respectivas composi¢des, com o intuito de aumentar a precisdo dos
calculos. Nas situagdes em que a corrente possui um componente majoritério (elevado teor), a

densidade calculada foi considerada somente deste.
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4.6 Custo de compra

Como trata-se de um levantamento de custo na fase do projeto conceitual, ou seja, em
que ndo ha necessidade de haver um elevado detalhamento de especificacdo de variaveis,
considerou-se 0s equipamentos que possuem 0S custos mais representativos. No caso das
destilacbes para obtencdo do etanol anidro, sabe-se que as colunas de destilagcdo e
condensadores, S&0 0S equipamentos que possuem maior peso Nno orgamento, em comparagao
com bombas, tubulagdes e misturadores (CORDEIRO, 2016).

Com isso, neste trabalho, optou-se por utilizar uma estimativa em que a precisdo fosse
menor, ou seja, de forma que ndo necessite dados extremamente detalhados do projeto, como a
construgdo de um diagrama P&ID para concluir o valor final de projeto, e em que foram
estimados os valores das colunas e condensadores de ambos processos de destilacdo. Além
disso, o intuito foi realizar as estimativas apenas a parte referente a desidratacéo do etanol, de
forma que o objetivo baseia-se somente na escolha do método de melhor viabilidade econdmica,
com isso, optou-se pelo método de estimativa Ordem de Grandeza, conforme detalhado na
Tabela 3.

4.6.1 Custo da coluna de destilacéo

A estimativa do custo de compra da coluna de destilacdo pode ser obtida através dos
gréaficos disponibilizados no Apéndice 1 do livro Chemical Engineering Economics de Garrett
(1989), no qual os graficos apresentam-se em funcéo de alguma variavel de dimensionamento
referente ao equipamento. Para estimar o custo das colunas de destilacdo e de recuperacao, as
variaveis didmetro e altura foram calculadas. Porém, em razdo do ano de levantamento destas
estimativas, foi necessario um ajuste através do fator de correcdao temporal, utilizando indices
inflacionarios, como o Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI). As Figuras 21 e 22
apresentam os graficos do modelo, em que o material base dos dados dos graficos é o Mild

steel.
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Figura 21 — Modelo grafico para o custo de torres de destilacéo.
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Fonte: GARRETT (1989).

Figura 22 — Modelo gréafico para o custo do recheio de torres de destilacdo.

Column Trays
Mild steel

Cost per tray, $100

1 2 @ 6 8 10 20 40

Column diameter, ft

Fonte: GARRETT (1989).
O custo obtido através do grafico representado na Figura 21, é referente ao casco (parte
estrutural) das colunas de destilagdo e recuperacdo; ja a partir da Figura 22, obteve-se o valor
do recheio interno das colunas.

4.6.2 Custo do condensador

Para a estimativa do custo de compra dos condensadores, foi utilizado o modelo grafico
de Peters; Timmerhaus (1991), pois atraves do Apéndice 1 do livro Chemical Engineering
Economics de Garrett (1989), seria necessario realizar uma extrapolacdo no grafico, o que
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resulta em menor exatiddao. Para 0 ano da estimativa dos equipamentos (1990), foi utilizado o
CEPCl igual a 328,74.

Além disso, foi necessario converter as unidades da Tabela 6 para Toneladas de
Refrigeracdo, pois € a unidade de referéncia do grafico do Apéndice 1. O autor do artigo
forneceu somente o gasto energético dos condensadores da destilacdo extrativa. Com intuito de
se estimar os condensadores da destilacdo azeotropica, utilizou-se a Equacdo 10. Sabe-se que a
vazao massica de vapor do topo da coluna azeotrdpica é aproximadamente o dobro da extrativa,
logo, esse foi 0 valor considerado no fator de dimensao, além de utilizar os valores de custos
bases encontrados para a destilacdo extrativa, por meio do método gréafico. O valor do expoente
(n), atribuido na Equacéo 10 para condensadores, é de 0,73 (GARRETT, 1989).

4.7 Fatores de correcdo
4.7.1 Fator de correcdo temporal

A estimativa atualizada dos custos pode ser determinada por meio da corre¢do temporal
dos equipamentos que foram adquiridos/or¢ados em anos anteriores, conforme a Equagao 25.

Cgz = Cpy (lat_ual) (25)

lbase

Em que igquq € 0 indice de custo atual e ij4s. € 0 indice de custo da base, sendo estes
encontrados pelo CEPCI, por exemplo. Este indice é fracionado em diferentes variaveis: 61%
do valor representa 0s equipamentos, suporte e maquinarios, 22% correspondente a mao de
obra de montagem e instalacéo, 7% relacionado a materiais para construcdo e os demais 10%,
engenharia e supervisdo (GARRETT, 1989).

Como os valores encontrados no grafico do Apéndice 1 sdo referentes ao ano de 1987,
0 CEPCI para tal ano era de 320. Ja para 2022, no més de marco este valor estava em 806,9,

sendo este valor utilizado nos célculos de corre¢do temporal (TOWERING SKILLS, 2022).
4.7.2 Fator de tropicalizacdo

Uma vez que a estimativa dos custos dos equipamentos € realizada com base nos valores
da Costa do Golfo dos Estados Unidos por ser o polo da industria quimica, foi necessario, para
estimar o valor destes no Brasil, considerar o indice de tropicalizagdo. Esse fator de
tropicalizacdo leva em consideracdo alguns fatores, como as taxas de cambio, custos de
importacdo e transporte dos equipamentos até o local da planta, infraestrutura, entre outros. A
Equacdo 26 descreve esta relagéo de tropicalizacdo (TOWLER; SINNOT, 2013).
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CEqBr __ (R$/U5$2022
CeqEUA T \R$/US$ 3003

(26)

em que, Cgqpr € 0 custo referente dos equipamentos no Brasil, Ceqeua representa o
custo dos equipamentos na Costa do Golfo dos EUA, F, [adimensional] € o fator de
localizacdo do Brasil e a razdo entre R$/US$ equivale a taxa de cAmbio no ano da obtencédo
dos dados (2003) e no ano atual.

Dessa forma, ao realizar a estimativa de custo, adotou-se o valor de 1,14 para Fy,
(TOWLER; SINNOT, 2013). Em relacdo a taxa de cambio, os valores encontrados para a
cotacdo do ddlar em 2003 foi de R$3,07 (IPEA, 2022) e R$5,22 referente a junho de 2022
(BCB, 2022).

4.8 Condigdes operacionais e de custo

Como o intuito desse projeto foi comparar os dois processos de desidratacdo do etanol,
ao analisar a Equacdo 12, notam-se que algumas das variaveis possuem valores préximos ou
iguais nos dois processos de destilacdo considerados, em que as maiores discrepancias
encontram-se nas utilidades, solventes e custo dos equipamentos. Dessa forma, as seguintes
premissas foram adotadas e, consequentemente, simplificacdes na Equacédo 12:

1) Considerou-se que o custo com mao de obra foi 0 mesmo entre 0s processos
(mesmo numero de colaboradores);

2) Considerou-se que o custo de tratamento de residuos foi semelhante, uma
vez que o bagaco, torta de filtro, entre outros, sdo produzidos,
aproximadamente, nas mesmas proporcoes;

3) No termo de custo de matéria-prima (Cyp), considerou-se a quantidade de
cana-de-acUcar idéntica para os dois processos, uma vez que a alimentacédo
de etanol hidratado é a mesma, porém, a esse termo, atribuiu-se a reposicédo
dos solventes, que, portanto, diferenciam-se.

Em vista disso, pode-se obter a Equagéo 27.

Cp = 1,23 (Cyp + Cyr) + 0,18C; (27)

Uma vez que a Equacdo 27 foi empregada para ambos os métodos de destilagdo,
podemos simplificar as constantes que multiplicam as varidveis a serem calculadas (Cyp, Cyr,
C,), resultando na Equacéo 28.

Cp = (Cup + Cyr) +C (28)

Onde Cp € o0 custo de producdo, C,r € 0 custo com utilidades (energia elétrica) e C; é 0

capital de investimento.
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4.8.1 Custo da energia elétrica

Com o objetivo de obter o custo da energia elétrica neste processo, a estimativa foi
baseada com o tempo médio de operacdo de uma industria sucroalcooleira, periodo este relativo
a safra de cana-de-acUcar, que dura normalmente de abril a novembro, ou seja,
aproximadamente 8 meses (BONATO, 2015). Logo, a industria considerada opera 7 dias por
semana, em torno de 240 dias por ano ou aproximadamente 5760 horas.

Para o setor industrial (A4) que se encontra na faixa de consumo de 2,3 kV a 25 kV,
considerando bandeira verde, o custo da tarifa de energia elétrica € de 0,34664 R$/kWh
(CEMIG, 2022).

A maior demanda energética a ser considerada é para a geracao de vapor destinada ao
aquecimento, na base das colunas de destilacdo. Dessa forma, foiconsiderado o consumo de
energia resultante da simulacdo desenvolvida por Junqueira (2010).

De acordo com Figueirédo (2009), o consumo de vapor para uma destilacdo azeotropica
concentra-se na faixa de 1,5 a 1,6 Kg de vapor/L de alcool; j& para a destilacdo extrativa,
segundo Lopes (2011), hd um consumo na faixa de 0,45 a 0,70 Kg de vapor/L de alcool. Logo,
considerando o valor intermediario destes intervalos e a producdo de etanol anidro fornecidos
pelas Tabelas 5 e 8, seriam necessarios aproximadamente 10,93 ton de vapor/h e 29,5 ton de
vapor/h para as destilagdes extrativa e azeotrdpica, respectivamente.

4.8.2 Custo com solvente

Segundo Lopes (2011), para a destilacdo extrativa com MEG, a perda de solvente é em

média 0,15 % de etanol produzido e, para a azeotropica, ha uma variagdo entre 0,5 a 0,6 %
m m

- , - . . L
Utilizou-se a média desse intervalo, ou seja, 0,55 —

Através de uma consulta em campo com uma empresa cliente da Oxiteno SA Industria
e Comércio (produtora de solvente), o custo do MEG em julho de 2022 é de aproximadamente
R$9,23/Kg; ja para o ciclohexano o custo é aproximadamente R$7,90/kg, segundo a cotacdo
pelo site Alibaba, em julho de 2022.

Considerou-se a densidade do etanol anidro como 791,5 [%], densidade do MEG de

1110 [K—g], e do ciclohexano como 779 [K—g].
m3 m3
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5 RESULTADOS E DISCUSSAO
5.1 Dados obtidos do balango de massa

As Tabelas 10 e 11 demonstram os resultados obtidos e sdo referentes as destilacbes
extrativa e azeotropica, respectivamente.

Tabela 10 — Vaz&o e teores determinados através do balango de massa na destilacdo

extrativa.
Col. Extrativa Col. Recuperacéo
Parametros Cotlr_ente de Recuperacdo MEG Corrente de
opo Topo
Vazao (ton/h) 30,85 9,984 1,45
Teor de Etanol (%) 99,5 0 -
Teor de Agua (%) 0,5 0 99,8
Teor de MEG (%) - 100 0,2

Fonte: Do Autor (2022).

Tabela 11 - Vazdo e purezas encontradas através do balanco de massa na destilacdo
azeotropica.

Col. Azeotrépica Col. Recuperacdo
A Corrente de Topo Solvente Corrente de
Parametros ;- Recuperado
(Az. ternario) X Topo
(reciclo)

Vazéo (ton/h) 62,02 18,47 25,49
Teor de Etanol (%) 25,63 27,09 27,09

Teor de Agua (%) 3,47 0 0
Teor de Ciclohexano (%) 70,9 72,91 72,91

Fonte: Do Autor (2022).
5.2 Densidade de vapor

A Tabela 12 mostra os valores p,, obtidos para as destilacdes extrativa e azeotropica.

Tabela 12 — Densidade de vapor para as correntes de saida das colunas apresentadas.

Densidade de Vapor (Kg/m?®)

Coluna  Coluna Recuperagéo Coluna Coluna Recuperagéo
Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Topo 1,598 0,309 2,486 2,547
Base 1,510 0,844 1,597 0,588

Fonte: Do Autor (2022).
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5.3 Velocidade maxima permissivel de vapor

Ap0s encontrar as densidades, deve-se analisar em qual ponto encontra-se a velocidade
méaxima permissivel de vapor, sendo calculado atraves da Equagdo 19, em que, 0 Fator F,
através da consideracdo da aproximacédo heuristica feita por Luyben (2013), consideraremos
como valor unitério (1), conforme mostra a Tabela 13.

Tabela 13 — Velocidade do vapor nas colunas.

Velocidade do Vapor (m/s)
Coluna  Coluna Recuperagéo Coluna Coluna Recuperagéo
Extrativa MEG Azeotrdpica Ciclohexano
Topo 0,966 2,194 0,762 1,050
Base 0,993 1,327 0,966 2,190

Fonte: Do Autor (2022).

Logo, deve-se realizar uma avaliacdo dos valores obtidos entre o topo e a base da coluna,
para saber qual valor de velocidade deve-se adotar. Assim sendo, nota-se que para todas as
colunas o valor de velocidade do topo € o de referéncia, exceto para a coluna de recuperacao
do MEG, em que a velocidade da base sera tomada como referéncia para definir a velocidade

do vapor e, com isso, evitar o fendbmeno da inundacdo dos pratos.
5.4 Area da secdo transversal das colunas

Apobs determinar todas as variaveis necessarias da Equacdo 20, esta foi utilizada e
calculou-se as éareas das colunas em questdo, como mostra a Tabela 14. Para a coluna de
recuperacdo do MEG, considerando que as taxas de fluxo sdo constantes, a solucdo apresenta
comportamento ideal e a alimentacdo sendo um liquido saturado, temos que a vazdo massica
de vapor na base €é igual a do topo (McCABE et al., 1993).

Tabela 14 — Area da secio transversal das colunas.

Coluna  Coluna Recuperacgédo Coluna Coluna Recuperacéo
Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Area (m?) 5,55 0,36 9,09 3,65

Fonte: Do Autor (2022).
Ao observar os dados da Tabela 14 acima, nota-se que tanto a coluna azeotropica
quando a de recuperagdo do ciclohexano possuem area superior a coluna extrativa e de

recuperacdo do MEG, respectivamente.
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5.5 Diametro das colunas

Através da Equacéo 22, foi possivel obter o diametro de cada coluna, considerando a
area da secdo transversal, utilizando os dados que estdo representados na Tabela 16. A Tabela
15 demonstra os resultados obtidos.

Tabela 15 — Didmetros das colunas da destilacdo extrativa e azeotropica.

Coluna Coluna Recuperacao Coluna Coluna Recuperacgéo
Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Diametro (m) 2,65 0,68 3,37 2,52

Fonte: Do Autor (2022).
E possivel notar que para a destilagio azeotropica, ambas as colunas necessitam de um

didametro maior do que a destilacdo extrativa.
5.6 Altura das colunas

Através da Equacdo 18, foi possivel obter a altura de cada coluna, considerando o
ndmero de estdgios fornecidos pelas Tabelas 4 e 7. A Tabela 16 demonstra os resultados
obtidos.

Tabela 16 — Altura das colunas de destilacdo e recuperacao.

Coluna  Coluna Recuperagéo Coluna Coluna Recuperagéo
Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Altura(m) 21,96 11,71 21,23 16,84

Fonte: Do Autor (2022).

Ao analisar os dados da Tabela 16, nota-se que a altura das colunas da destilacdo
extrativa e azeotropica sdo proximos, com uma diferenca de 3,41%; ja ao analisar as colunas
de recuperacdo, nota-se que a coluna que recupera ciclohexano é 43,8% maior do que a coluna
de recuperacéo de MEG.

5.7 Capital de investimento
5.7.1 Custo de compra da torre de destilagao

Com base nas consideracdes realizadas na secdo 4.6.1 e com a aplicacéo do fatores de
correcédo temporal, a Tabela 17 mostra os custos de aquisicao das torres de ambas as destilagdes,
considerando os valores dos cascos e recheios, e ja convertendo o custo para o més de margo
de 2022, considerando o valor do CEPCI como 806,9.
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Tabela 17 — Custo das colunas e recheio em dolares.

Custos Coluna  Coluna Recuperacao Coluna Coluna Recuperacgéo
(US$) Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Casco 289.959,00 48.581,00 256.281,00 158.820,00
Recheio 93.135,00 34.332,00 250.088,00 105.784,00
Total 383.094,00 82.913,00 506.369,00 264.604,00

Fonte: Do Autor (2022).

Como forma de estimar estes custos, ap0os obter o custo (em ddlares) através dos graficos
do Apéndice 1 de Garrett (1989), deve-se aplicar o fator de tropicalizacdo e em seguida
converter para Real, a depender da cotacdo na data desejada, para que os equipamentos possuam
custos estimados para o Brasil.

A Tabela 18 mostra os custos das colunas convertidos em Reais (R$), em que o custo
total é a soma do valor do recheio interno e do casco.

Tabela 18 — Custo total das torres em Reais.

Coluna Coluna Recuperacéo Coluna Coluna Recuperacgéo
Custo (R$)  Extrativa MEG Azeotropica Ciclohexano
Total 3.399.575,00 735.769,00 4.493.518,00 2.348.094,00

Fonte: Do Autor (2022).
*Cotacdo utilizada (28/06/2022): 1 US$ - R$5,22 Banco Central do Brasil (BCB, 2022).
Nota-se que a soma do investimento para as colunas na destilacdo azeotropica é cerca

de 1,65 vezes maior do que o custo para a destilacdo extrativa.
5.7.2 Custo de compra do condensador

A Tabela 19 abaixo demonstra o custo de todos os condensadores, com os valores ja

corrigidos para 0 més de marco de 2022.

Tabela 19 — Custo dos condensadores da destilacdo extrativa e azeotropica.

Condensador  Condensador Col. Condensador Condensador Col.
Custo Col. Extrativa Recuperacéo Col. Azeotrépica Recuperacéo
(R9) 9.932.337,00 2.110.621,00 16.429.995,00 13.495.423,00

Fonte: Do Autor (2022).
*Cotacdo utilizada (28/06/2022): 1 US$ - R$5,22 (BCB, 2022).
Nota-se que a soma do investimento para os condensadores da destilagdo azeotropica é

cerca de 2,48 vezes maior do que o custo para a destilagdo extrativa.
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5.8 Custo operacional
5.8.1 Custo energético da destilacédo

O custo energético demandado pelas destilacdes extrativa e azeotropica, para a producao

de vapor, foram determinados em valores anuais, conforme mostra a Tabela 20. Para a

destilagdo extrativa, o processo demandou 5,5x10° CTal e a destilagdo azeotropica 20,1x10° CTal
Tabela 20 — Producdo de Etanol Anidro e custo energético das destilacdes.
Producéo de Etanol Custo Anual
Anidro (ton/h) (R$)
Destilacdo Extrativa 15,05 12.762.960,00
Destilagdo Azeotrdpica 15,06 46.642.992,00

Fonte: Do Autor (2022).
*Consideragdo: 1 Cal = 1,1622x10° KWh.
Dessa forma, nota-se que o custo energético para a producdo de vapor pela destilacéo

azeotrdpica é 3,65 vezes maior do que a extrativa.
5.8.2 Custo com solvente

Levando em consideracao os dados de consumo fornecido no item 4.8.2, construiu-se a
Tabela 21, em que mostra a quantidade de solvente consumido diariamente atravées da reposicao

e 0 gasto anual, uma vez que o custo de compra do MEG e ciclohexano também foram

levantados.
Tabela 21 — Consumo e custo dos solventes anualmente.
Consumo do Solvente Custo Anual
(m®)/dia R$/Kg (R$)
Destilacdo Extrativa 0,068 9,23 168.178,00
Destilacdo Azeotrdpica 0,251 7,90 370.725,00

Fonte: Do Autor (2022).

5.9 Custo total

Apbs as analises necessarias realizadas, foram obtidos os custos de investimentos e
operacionais, com as devidas premissas adotadas. Para se obter o custo total (C;) do projeto,
considera-se, a fim de analises, um horizonte de 10 anos. Dessa forma, soma-se 0s termos de
CAPEX e OPEX, conforme a Equagdo 29.

Cr =10 (Cp) + C; (29)
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5.10 Analise de investimento
5.10.1 Custos referente a destilacédo extrativa

A partir das consideracfes das secdes acima, criou-se a Tabela 22 com intuito de
demonstrar os custos de investimentos e operacionais ao longo de 10 anos, em que C, € o capital
de investimento nos equipamentos, Cy,p € 0 custo das matérias-primas (solvente), Cyr € 0 custo
com utilidades e Cp é 0 custo operacional, ou seja, € o somatdrio dos termos anteriores,
conforme Equagdo 22. Para o calculo de Cr, utilizou-se a Equagdo 29. Os valores encontrados
serdo representados em milhdes de reais (MR$).

Tabela 22 — Dados de custos de investimentos e operacionais no periodo de 10 anos.

o Cyp (MR$) Cutr (MR$)  Cp (10 anos) Cr (10 anos)
(MR$) (anual) (anual) (MR$) (MR9)
16,18 0,17 12,76 291,10 307,28

Fonte: Do Autor (2022).

Ao observar os valores da Tabela 22, nota-se que o custo de investimento em
equipamentos é elevado, sendo 26,8% mais elevado do que o custo com utilidades Cyr, para
um ano de operacdo. Porém, apesar disso, ao visualizar o comportamento dos custos no
horizonte de 10 anos, percebe-se que o custo operacional Cp supera significativamente o valor
de investimento dos equipamentos C;, ou seja, considerando um maior periodo de tempo, nota-
se que o custo com utilidades, matéria-prima, dentre outras variaveis para manter 0 processo
produtivo funcionando, ultrapassa consideravelmente o custo de investimento dos
equipamentos.

Nota-se também que ao comparar 0 custo gasto de solvente (Cyp) cOm 0 energético
(Cur), aquele representa somente 1,33% do valor, ou seja, isso demonstra uma grande
oportunidade para os engenheiros que trabalham nas industrias sucroalcooleiras focarem na
economia de energia para 0 processo, Visto que representa significativamente grande parte do

custo operacional.
5.10.2 Custos referentes a destilacdo azeotropica

A partir dos dados de custos fornecidos para a destilacdo azeotropica, criou-se a Tabela
23 com intuito de demonstrar 0s custos de investimentos e operacionais ao longo de 10 anos

em (MRS$), em que o célculo de Cre Crséo calculados pelas Equacdes 28 e 29, respectivamente.
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Tabela 23 — Dados de custos de investimento e operacionais em 10 anos .

C, Cyp (MRS) Cut (MRS$)  Cp (10 anos) Cr (10 anos)
(MR$) (anual) (anual) (MR$) (MR$)
36,77 0,37 46,64 837,80 874,57

Fonte: Do Autor (2022).

Ao analisar os valores da Tabela 23, nota-se que o custo de investimento em
equipamentos (C;) € menos significativo do que a destilacdo extrativa ao comparar com o custo
de utilidades (Cur), representando cerca de 78,83%. Porém, apesar disso, ao visualizar o
comportamento dos custos operacionais no horizonte de 10 anos, percebe-se também que este

supera significativamente o valor de investimento dos equipamentos.
5.10.3 Analise de viabilidade econémica entre as destilacdes

O custo de investimentos, ou seja, compra de equipamentos para a destilagdo extrativa
foi de MR$ 16,18 e a azeotrdpica de MR$ 36,77, ou seja, fica evidente que o investimento
inicial para a destilacdo azeotropica € significativamente superior, ou seja, aproximadamente
2,27 vezes maior. Segundo Kaminski et al. (2007), essa destilacdo necessita de amplo espaco
para a instalagdo dos equipamentos e complicadas operagdes como tentativa de evitar a perda
de ciclohexano. De acordo com Figueirédo (2009), a destilacdo azeotrépica possui um menor
custo de investimento em comparacdo com 0s outros métodos utilizados usualmente. Como a
analise comparativa mostra um resultado diferente, pode ser explicado devido a possibilidade
de haver configuracBes e variaveis mais adequadas para a simulacdo deste método, o que
resultaria em equipamentos menores e, consequentemente, menor custo de investimento.

Ao observar os custos com solvente C,p, temos que a destilacdo extrativa demandou
um investimento de MR$ 0,17 e a azeotropica MR$ 0,37, ambos com projecdo anual. De
maneira semelhante, nota-se que a destilacdo azeotropica necessita de uma aplicacao financeira
2,17 vezes maior. Uma das razdes desse motivo é devido a perda de ciclohexano no processo,
na forma de contaminante no alcool anidro e pequenas perdas de etanol na corrente de agua no
momento de recuperacio do solvente (FIGUEIREDO, 2009). Além disso, 0 uso deste solvente
pode causar uma limitagcdo do etanol anidro a mercados que requerem etanol com elevada
pureza (SANTOS et al., 2021).

Entre os métodos de desidratacdo do etanol, a destilacdo extrativa € a que requer um
menor consumo de energia (MEIRELLES, 2006). Outrossim, segundo Perry (1999), pelo fato
de haver auséncia de azedtropos associado ao fato da maior facilidade para recuperagdo do

solvente, isto faz com que a destilacdo extrativa seja um processo bem mais simples do que a
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azeotropica. Dessa forma, seguindo a literatura, o custo demandado de energia para a destilacdo
azeotrapica, atraves dos célculos, foi 3,65 maior do que a extrativa.

O custo operacional ao longo de 10 anos (Cpyoq), também é mais elevado na destilacao
azeotropica, cerca de 2,88 vezes. Desta forma, ao observar o custo total (Crotal), que é a soma
de todos os fatores citados anteriormente, podemos dizer que para a configuracdo de simulagédo
proposta pelo autor do artigo, temos que a destilacdo azeotropica necessita em torno de 2,85

vezes mais investimento ao longo de 10 anos.
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6 CONCLUSAO

Ap0s toda a revisdo bibliogréafica, resultados gerados e discutidos ao longo do projeto,
e considerando as configuragdes simuladas junto as premissas tracadas, pode-se concluir alguns
pontos. Atualmente, através das politicas de preservacdo ao meio ambiente, nota-se que o etanol
é um combustivel aliado nesta causa, por poluir menos o ambiente (tanto na fabricacdo quanto
no uso), ser fabricado a partir de substancias renovaveis, ao contrario de combustiveis fosseis
(a base de petréleo), como a gasolina, dentre outras vantagens.

A qualidade do etanol anidro também deve ser um fator a levar em consideragéo, em
que alguns artigos, como o de Figueirédo (2009), aponta haver contaminagédo de ciclohexano
no produto final, sendo extremamente prejudicial a depender de qual sera a utilizacéo deste.

Outro fator a ser considerado é a quantidade de etanol anidro produzido, uma vez que
ambas as simulacgdes tiveram a mesma vazdo massica de etanol hidratado, em que a destilacdo
extrativa produziu 15,05 ton/h e a azeotrdpica 15,06 ton/h, ou seja, essa se mostrou um pouco
mais eficiente na producéo de etanol.

Além disso, em relacdo aos investimentos, nota-se que o custo operacional (OPEX) de
ambos os métodos de desidratacdo supera significativamente o custo de investimento (CAPEX)
ao longo do tempo. Contudo, foi possivel concluir que o custo total para implementagdo da
destilacdo azeotropica foi 2,85 vezes maior do que a extrativa. Apesar de ser 0 método de
desidratacdo mais utilizado nas industrias brasileiras, a destilacdo azeotropica com ciclohexano
apresenta diversas desvantagens frente a extrativa (RIVIERE; MARLAIR, 2009). Logo, as
indUstrias atuais devem levar em consideracdo a implantacdo da destilacdo extrativa.

Um dos fatores que impediu uma maior precisdo dos calculos foi a auséncia de alguns
dados no artigo, em que este trabalho foi baseado. Logo, s6 foi possivel conseguir estimar
através de consideracdes proximas da realidade.

Por ultimo, o presente trabalho contemplou os objetivos propostos, em que foi possivel
dispor de uma profunda reviséo bibliografica e aplicar os conhecimentos técnicos de engenharia

quimica obtidos no decorrer do curso.
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7 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS
Realizar simula¢cdes computacionais para tentar encontrar a melhor configuracdo de
variaveis para que se encontre uma maior eficiéncia também deve ser levado em consideracao.
Além disso, para os futuros trabalhos, levar em consideracao a desidratacdo por peneiras
moleculares para obtencdo do etanol anidro, pois é um método de desidratacdo de extrema
importancia e por ser tecnologia nova que tem sido empregado em muitas industrias

sucroalcooleiras no Brasil.
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