Concepcao, otimizacao e avaliacao
economica preliminar de processo para a
producao de alcoois superiores a partir do

bioetanol

Trabalho de conclusdo de curso de graduacdo de Engenharia Quimica
Departamento de Engenharia Quimica e de Materiais (DEQM)

Pontificia Universidade Catolica do Rio de Janeiro (PUC-Ri0)

Autores: Ana Catherine S. Colchete e Rodrigo M. S. Rocha

Orientadora: Prof2. Maria Isabel Pais da Silva
Coorientadora: Profé. Amanda Lemette Teixeira Brandao

Avaliadores: Prof. André Luis Alberton & Prof. Roberto Werneck

Rio de Janeiro
Dezembro de 2018



1. Resumo

Como ¢ esperado que o mercado mundial de alcoois superiores cresga em um
futuro proximo, o objetivo do presente trabalho é conceber, modelar e otimizar uma
planta viavel, tanto técnica quando economicamente, para a producdo de alcoois
superiores lineares (n-butanol, n-hexanol e n-octanol), a partir do bioetanol.

O processo € baseado em um conjunto de trés reagdes catalisadas por
hidroxiapatita, que ocorrem simultaneamente em um reator PBR isotérmico, que opera
a pressdo atmosférica. A operacdo unitaria de extracdo liquido-liquido, que utiliza
benzeno como solvente, é eficaz e remove mais de 95% da &gua na corrente de saida do
reator. Posteriormente, cinco colunas de destilacdo s&o utilizadas para purificar os
componentes, incluindo um sistema de PSD devido a mistura azeotropica formada pelo
etanol e benzeno.

Modelagem do sistema utilizando o software MATLAB indica que a razéo de
reciclo de n-butanol que maximiza o valor presente liquido (VPL) da planta é aquela
capaz de gerar uma razdo de 0,4 butanol/etanol na entrada do reator. Para atingir tal
objetivo, é utilizado um reator de 76 m? capaz de converter 80% do etanol na mistura de
alcoois superiores e agua.

A simulacdo rigorosa do processo com o auxilio do software ASPEN HYSYS
verificou a viabilidade de tal configuracdo. A andlise econdmica preliminar da planta foi
feita a partir do fluxo de caixa descontado da mesma, obtendo um VPL de $ 123 milhdes
para uma producdo a partir de 100 kton/ano de bioetanol hidratado.

Uma andélise de sensibilidade mostrou que a viabilidade do processo ndo é
afetada por variagbes drasticas nos precos de n-octanol, n-butanol ou no preco do
catalisador. Por outro lado, uma queda superior a 26% no preco do n-hexanol ou um
aumento de 41% no preco das matérias primas utilizadas faz com que o investimento
ndo seja mais rentavel.

O presente estudo indica que o projeto deve prosseguir para as proximas etapas
de design, que incluem analises mais assertivas e experimentais dos sistemas quimicos

presentes.

Palavras-chaves: alcoois superiores; otimizagdo; extracdo liquido-liquido;
Pressure Swing Distillation; Aspen HYSYS®



2. Abstract

As the market of higher alcohols is expected to grow in the short-term future, the
goal of this project is to design a feasible - technically and economically - chemical plant
to produce linear higher alcohols (n-butanol, n-hexanol and n-octanol) from bioethanol.

The process is based on a set of three reactions catalyzed by hydroxyapatite and
carried out in an isothermal packed bed reactor operating at atmospheric pressure.
Liquid-liquid extraction with benzene is found to be effective in removing more than
95% of the water coming out of the reactor. Five distillation columns are then used to
further purify the components, arranged in a configuration that includes a Pressure
Swing Distillation system to overcome the azeotrope that ethanol forms with benzene.

Computer modelling of the process using MATLAB indicated that the recycle of
n-butanol to match a 0,4 butanol/ethanol ratio in the reactor inlet maximizes the net
present value of the plant (NPV). This is achieved by using a 76 m3 reactor that converts
80% of the ethanol into higher alcohols and water. Rigorous simulation of the process
using ASPEN HYSYS verified the feasibility of said plant in this configuration. A
discounted cash flow analysis using the parameters obtained from this simulation led to
a net present value of 123 million dollars for 100 kton/year of hydrated bioethanol
entering the plant.

A sensibility analysis was then carried out and showed that the profitability of
the process is impervious to drastic variations in the price of n-octanol, n-butanol or the
catalyst. However, a permanent drop of more than 26% in the price of hexanol can lead
to an unprofitable investment. Likewise, an increase of 41% in the price of raw materials
can make the NPV go negative.

The present study indicates that this project should proceed to the next steps of
design, which should include a more thorough and experimentally based analysis of the
chemical systems.
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4. Introducéo

A seguranca energética e ambiental sdo duas questdes de majoritaria importancia
atualmente, e que impulsionam a demanda mundial por fontes de energia alternativas,
matérias primas renovaveis e processos eco-friendly. Desde 1990, o conceito de quimica
verde estd em evidéncia, no contexto de crescente atengdo a problemas de poluicdo
quimica e esgotamento de recursos, incluindo abordagens tecnoldgicas para prevenir a
poluicdo e reduzir o consumo de recursos ndo renovaveis. (LEMES, 2015)

Sendo assim, nota-se a necessidade, em todos os ramos industriais, de utilizacao
de matérias-primas e fontes de energia sustentaveis, criando uma oportunidade de

mercado para novos processos com essa vertente.

4.1. Producdo de alcoois superiores

Os alcoois superiores, tipicamente definidos como alcoois que possuem dois ou
mais atomos de carbono, sdo compostos quimicos que atraem significante interesse visto
seu vasto espectro de aplicacdes. Seja na industria quimica ou de polimeros, eles séo
amplamente utilizados como matéria-prima ou intermediarios na fabricacdo de
commodities e outros produtos especializados. Um dos &lcoois superiores mais
produzidos mundialmente € o n-butanol, um intermediario vital na manufatura de
produtos farmacéuticos e de plasticos. Em 2013, a producdo global deste atingiu 3,75
Mt, e é esperado que sua demanda atinja 5,61 Mt por ano até 2030. ("World n-butanol
market - oppotunity and forecast, 2017-2023", acesso em 2018)

A sintese dos alcoois superiores é feita principalmente pela hidratacdo do
respectivo alceno derivado de petréleo sobre catélise &cida. Essa rota por sua vez,
apresenta problemas visto que, com a crescente preocupagdo com 0s impactos
ambientais adversos da recuperacdo, refino e combustéo de derivados fosseis, espera-se
que 0 uso de matérias-primas renovaveis para a producdo de quimicos se torne um
imperativo ambiental e econdmico.

Algumas rotas sintéticas alternativas e amigaveis ao meio ambiente vém sendo
estudadas, como por exemplo a producéo de alcoois superiores pela conversao do gas
de sintese (Syngas). Este consiste em uma mistura gasosa composta predominantemente
por CO, CO», H2 e H20, obtidos a partir do gas natural ou do carvdo mineral.

A utilizagdo do Syngas como matéria prima se mostra atraente devido a sua baixa

temperatura e pressdo de sintese, mas ainda ha muitos desafios pela frente. O principal
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obstaculo a ser enfrentado visando a utilizagdo comercial do Syngas é a inovadora
tecnologia necessaria ao processo, que encarece e o dificulta operacionalmente. Outro
fator consideravel que limita a extensiva aplicacdo comercial da rota é o excessivo custo
energético imposto pela recuperacao do produto, realizada por meio de sequéncias de
colunas de destilacdo. Dessa forma, sua contribuicdo para o volume global do mercado
ainda é considerada limitada.

Sendo assim, uma rota sintética viadvel economicamente a partir de uma matéria

prima sustentavel é um processo que deve ter boa aceitacdo no mercado mundial.

4.1.1. Produgéo e mercado de n-butanol

Os processos de sintese de n-butanol mais utilizados industrialmente sdo por
meio da oxidacao de alcenos (processo 0x0), por rota fermentativa ou utilizando a sintese
de Guerbet.

Na industria petroguimica, 0 processo oxo € majoritariamente utilizado. Este
consiste em duas reacdes sucessivas: a hidroformilacdo de propileno com gés de sintese
(monoxido de carbono e hidrogénio) para a producdo de aldeido, na presenca de um
catalisador de cobalto ou rddio, seguida pela hidrogenacdo deste na presenca de um
catalisador de niquel, finalmente resultando no n-butanol. As reacdes descritas podem

ser visualizadas a seguir.

CH;CHCH, + CO + H, » CH5CH,CH,CHO + (CHs),CHCHO
CH5CH,CH,CHO + H, - CH;CH,CH,CH,0H

A produgdo de n-butanol também é realizada por meio da fermentacdo de
acucares, utilizando, principalmente, os microrganismos Clostridium acetobutylicum e
Clostridium beijerinckii. No entanto, esta producdo é limitada pela inibicdo dos
microrganismos, que acontece a uma concentragdo maxima de solvente (acetona-
butanol-etanol, ABE) de 20 g/L. Isso resulta em um alto custo operacional para as
plantas, uma vez que este esta concentrado nos processos de separacao e recuperagédo do
solvente. (DEKISHIMA et al., 2011)

Outra rota sintética bastante conhecida para a producdo de alcoois superiores a
partir de alcoois de cadeia mais curta &€ denominada reacdo de Guerbet. Neste processo,

um alcool secundario ou priméario que possua um grupo metileno na posicao alfa é



condensado com ele mesmo ou com outro alcool com as mesmas caracteristicas,
produzindo &lcoois superiores.

Para o n-butanol, uma das possibilidades estudada para a sintese de Guerbet é a
utilizacdo de um catalisador multicomponente composto de MgO-CuO-MnO, sobre
suporte sélido constituido por zedlitas. O processo envolve a desidratacdo de dois
equivalentes de etanol para a formacéo de um mol de butanol. Como esta via pode ser
considerada limpa, 0 processo se enquadra na proposta de producdo sustentavel. No
entanto, no caso do catalisador de MgO, sua seletividade para n-butanol é proxima de
40%, deixando muito espaco para melhorias antes da industrializacdo tornar-se viavel.
(LAN; LIAO, 2013)

Em se tratando de mercado, o n-butanol vem sendo considerado uma alternativa
para 0os combustiveis disponiveis hoje. Atualmente, o combustivel renovavel mais
utilizado € o bioetanol. Porem, sua utilizacdo ainda apresenta algumas adversidades.

O etanol possui densidade energética relativamente baixa (61,2%) e é uma
molécula higroscopica. Além disso, como a mistura etanol-agua é azeotrdpica, o custo
de separacdo destes componentes por destilacdo azeotrdpica é bastante elevado. O n-
butanol ¢ uma molécula mais hidrofébica e que possui maior densidade energética
(91,2%), a mais préxima da gasolina do que qualquer outro combustivel alternativo
utilizado atualmente. O n-butanol também pode ser utilizado como aditivo na gasolina
em qualquer proporcao sem a necessidade de alteracdo no motor dos carros.

Em relacdo a energia propriamente dita, a gasolina apresenta uma densidade
energética de 32 MJ/L, enquanto o butanol 29,2 MJ/L e o etanol apenas 19,6 MJ/L. Além
disso, este combustivel possui um calor de vaporizagdo muito menor que o do etanol,
facilitando o arranque a frio, logo a partida do carro ndo se vé prejudicada no frio com
o0 uso do biobutanol. Por possuir propriedades bastante semelhantes a gasolina, este pode
ser bombeado, armazenado e transportado pelos mesmos equipamentos que ja estdo em
uso, criando mais uma vantagem competitiva em relagéo ao bioetanol. (LEMES, 2015)

O mercado mundial de n-butanol atualmente é considerado um dos mais
promissores e lucrativos segmentos industriais, com previsao de expansdo. O mercado
atingiu o nivel de USD 4,18 bilhdes no ano de 2017, e € esperado que esse valor chegue
a mais de USD 5,58 bilhdes até 2022. Essa mudanca representa um CAGR (Compound
Anual Growth Rate, ou Taxa de Crescimento Anual Composto) de 5.9% entre 0s anos
mencionados. ("World n-butanol market - oppotunity and forecast, 2017-2023", acesso
em 2018)



O crescimento descrito é impulsionado principalmente pela demanda cada vez
mais crescente de butil acrilato para diversas aplicaces, tais como a producgéo de tintas
latex e finalizagOes de papéis. O mercado do butil acrilato esta diretamente ligado com
a industria de construcdo civil e arquitetura, majoritariamente pela fabricacao de tintas
e revestimentos. Assim, a demanda cresce com o crescimento desse segmento industrial
nas economias emergentes motivado pelo aumento da populagdo, pela rapida
urbanizacgéo e pela industrializacao.

Por outro lado, a volatilidade dos precos das matérias-primas e o decréscimo do
consumo de DOP (bis (2-etilhexil) ftalato) na Europa e na América do Norte sao fatores
que dificultam o crescimento do mercado global de n-butanol. No entanto, o uso cada
vez mais motivado e presente de n-butanol como biocombustivel, conforme mencionado
anteriormente, e um crescimento significativo nas inddstrias automobilisticas e téxteis
globais cria oportunidades para o consumo deste derivado.

Alguns dos principais controladores do mercado do n-butanol incluem a BASF,
com sede na Alemanha, a Dow Chemical, produtora americana, a OXEA, industria
também alem4, e a Sasol, localizada na Africa do Sul. A Figura 1 ilustra a distribuicio
do mercado mundial de n-butanol para os maiores fabricantes. Acordos, expansoes e
joint ventures foram as principais estratégias de crescimento adotadas pelos
participantes do mercado entre 2013 e 2017 para atender a demanda de n-Butanol nas

economias emergentes.

Sasol  Eastman
Kyowa 4% 3%

7%
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Figura 1: Distribuicdo de mercado de n-butanol. Adaptado de: “World n-butanol market -

opportunity and forecast, 2017-2023” (acesso em 2018).



E valido mencionar que a empresa Cobalt Technologies, fabrica americana de
tecnologias para a geracdo de produtos quimicos de base bioldgica, juntamente com a
Rhodia, uma empresa do grupo Solvay, anunciaram em meados de 2011 que o Brasil
seria a sede escolhida para o desenvolvimento de uma unidade de producdo de
biobutanol. A tecnologia escolhida seria a producdo a partir do bagaco da cana-de-
acucar, com a possibilidade de integracdo perfeita as usinas de agucar ja existentes no
Brasil.

Prazos foram estabelecidos para que as constru¢des comecassem em 2012 e que
a usina fosse entregue no segundo semestre de 2015, porém, devido a fatores
econémicos e de mercado, esta construgdo ndo foi adiante e a Cobalt Technologies
encerrou suas atividades. Isto ressalta o fato de que a producdo de alcoois superiores,
provenientes de uma fonte considerada verde, ainda é um desafio ndo sé processual

como econémico onde ha bastante espaco para estudos e novas descobertas.

4.1.2. Producéo e mercado de n-Hexanol

O n-hexanol (ou alcool n-hexilico) é produzido industrialmente pela
oligomerizacdo do etileno na presenca de trietilaluminio, seguida de oxidacdo dos

produtos alquilaluminio, conforme ilustram as reacGes abaixo.

Al(C3Hs)3 + 6C,H, — Al(CgHy3)3

1
Al(CHr3)s +75 0 +3H;0 = 3HOCgHy3 + Al(OH)3

Este produto € utilizado como intermediario quimico em varias industrias, como
a de alimentos, a farmacéutica e a de cosméticos, devido as suas propriedades que
potencializam as reacdes quimicas. Em 2016, o mercado de alcool n-hexilico para
intermediarios quimicos constituiu mais de 20% do tamanho total de comercializagdes
do mesmo.

Na industria farmacéutica, o n-hexanol é aplicado na fabricacdo de uma
variedade de medicamentos, antissepticos e hipndticos. Ja para a de cosmeéticos,
participa da fabricacédo de corantes utilizados em shampoos, lo¢Ges, cremes e sabonetes.
O éalcool também atua como plastificante, ingrediente inerte, aditivo de lubrificante e

agente de odor.



O robusto crescimento previsto para as industrias mencionadas acima,
principalmente na Asia, tera uma influéncia notavel no tamanho total do mercado do n-
hexanol até 2024. E projetado que a participacdo do alcool n-hexilico na ind(stria cresca
aum CAGR de 4,5% até tal data, superando o patamar de 1,6 bilhdes de dolares.

Na Ameérica do Norte, o tamanho do mercado de n-hexanol é consideravel, e foi
responsavel por mais de 40% do mercado total mundial desse alcool. Outro dado
relevante é que, de acordo com a International Trade Administration (ITA), o gasto total
com saude nos EUA em 2016 foi de aproximadamente 3 trilhdes de ddlares, o que
representou 17,4% do PIB do pais. Sendo assim, é esperado que produtos utilizados
como intermediarios quimicos na fabricagdo de medicamentos testemunhem o
crescimento da industria farmacéutica norte-americana durante o periodo de previsao, 0
que fara adi¢des significativas ao tamanho do mercado de alcool n-hexilico.

Com o consumo concentrado nos Estados Unidos, a manufatura de n-hexanol se
encontra instalada ao redor do mundo, com produtores majoritarios constituindo 30%
do mercado total, dentre eles pode-se citar Merck, farmacéutica alem&, Alfa Aesar, de
origem americana, Nanjing Chemicals, proveniente da China. ("Global n-hexanol

market research report 2017", acesso em 2018)

4.1.3.Producéo e mercado de n-octanol

Industrialmente, o octanol é produzido analogamente ao n-hexanol, pela
oligomerizacao do etileno na presenca de trietilaluminio e posterior oxidacdo do produto

formado. As reacdes envolvidas no processo estdo representadas abaixo.

Al(C3Hs)3 +9C,H, — Al(CgHy7)5
AL(CgH,7)s + 3 0, + 3H,0 — 3HOCgH,y, + AL(OH)s

Devido a suas caracteristicas de natureza viscosa, 0 n-octanol possui aplicacéo
grande como agente umectante e antiespumante. Seu mercado gira em torno de solvente
para ceras, revestimentos de protecdo e Oleos, além de ser matéria-prima para a
fabricacdo de plastificantes. Apesar de causar irritagdes ao sistema respiratorio humano,
0 n-octanol pode ser utilizado como conservante alimenticio, desde que em baixas
quantidades, além de aromatizante para alimentos.

Sendo assim, seu mercado pode ser segmentado nas seguintes areas: cuidado

pessoal, produtos agricolas, plastificantes, tintas e revestimentos, combustiveis e
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aditivos. E um mercado considerado pequeno, uma vez que possui aplicacdes bastante
especificas, mas é previsto que seja testemunhado um crescimento promissor nestas
aplicagdes até 2024, motivado pelo crescimento do consumo global como um todo.

O aumento da conscientizagdo dos consumidores em relagdo ao efeito
terapéutico de logdes, cremes e condicionadores estd impulsionando principalmente o
nicho de mercado de cuidados pessoais. A industria de n-octanol também deve se
beneficiar da inovacdo e desenvolvimento de novos produtos, e do aumento crescente
do reconhecimento de novas marcas.

Outra aplicacdo promissora do n-octanol estd na industria farmacéutica, onde
este vem sendo utilizado como potenciador de penetracao na administragdo transdérmica
de farmacos. A capacidade do n-octanol de permear a pele de forma eficiente e segura,
sem nenhum perigo de toxicidade em baixas quantidades faz com que cada vez mais
pesquisas e desenvolvimentos de novos farmacos utilizem o n-octanol. Além disso, 0
segmento de combustiveis e aditivos manteve uma participacao promissora no mercado
de n-octanol em 2015. Sua participacao estad projetada para aumentar nos préximos anos
devido ao seu uso como lubrificante de laminacédo de aluminio e lubrificante plastico,
entre outros.

Estima-se que o mercado global de n-octanol atinja 225 milhdes de dolares em
2018, valor bastante razoavel para 0 mercado de um quimico que, em 2017, teve 65%
de toda sua producdo aplicada na prépria industria de quimicos como intermediario
reacional. ("Octanol market - global industry analysis, size, share, growth, trends and
forecast 2016 - 2024", acesso em 2018).

4.2. Panorama mundial da producéo de bioetanol:

O etanol pode ser produzido a partir de diversas matérias-primas renovaveis ricas
em carboidratos. Varios paises ao redor do mundo, tais como Estados Unidos, Brasil,
China e Canada ja declararam programas de incentivo e comprometimento com a
producdo de biocombustiveis, visando cada vez mais a reducdo da dependéncia de
combustiveis fosseis.

Acompanhando a demanda global, a producdo de bioetanol é crescente com o
passar dos anos. Atualmente, a maior producdo anual pertence aos Estados Unidos, que

concentra por si s6 mais da metade da produgdo mundial, chegando a um valor de 12810
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milhdes de galdes em 2015, o que equivale a aproximadamente 490.000 milhdes de
litros.

A viabilidade desse processo pode ser atribuida, em geral, pela oferta de matéria-
prima em cada pais. No Brasil, devido a abundancia, utiliza-se a cana de acucar,
enguanto nos Estados Unidos usa-se o milho e, na Europa, beterraba. A produtividade
vegetal depende, intrinsecamente, das condigdes climaticas (sol, umidade e temperatura)
e da fertilidade do solo destinado ao cultivo, variando de acordo com o vegetal.

4.3. Avaliacao preliminar de processos quimicos

A concepcdo de um processo quimico é uma tarefa complexa que envolve
decisbes preliminares importantes e a otimizacdo de uma infinidade de variaveis. Para
um projeto final de uma planta, precisa-se conhecer, no minimo, o dimensionamento
exato dos reatores, das unidades de separacdo, dos trocadores de calor, das bombas e
compressores, encanamento, e, ainda, deve-se projetar todo um sistema de controle.
Considerando que as varidveis de um processo (temperatura, pressao, vazdes e
composicdes) dependem diretamente de cada um dos equipamentos mencionados,
encontrar um design que otimize economicamente todas as variaveis € uma tarefa muitas
vezes impraticavel.

Além disso, nota-se que o mercado é extremamente dinamico e que flutuacdes
nos precos de reagentes e produtos podem fazer com que processos lucrativos nos dias
de hoje se tornem inviaveis no futuro. Analogamente, dependendo da oferta e demanda
dos compostos quimicos e, principalmente, do avan¢o tecnoldgico dos equipamentos,
processos que atualmente ndo sdo rentaveis podem se tornar como tais no futuro.

Sendo assim, percebe-se que uma metodologia rapida, eficiente e confiavel para
a avaliacdo econdmica de um processo quimico é indispensavel para que se possa tomar
a decisé@o de seguir em frente ou arquivar um projeto. Nesse contexto, diversos autores
como Douglas (1988), Smith (2005) e Turton (2013) desenvolveram metodologias para
a simplificacdo de processos onde séo considerados apenas 0s custos principais para que
a decisdo em questdo possa ser tomada de forma adequada.

Vale notar, por fim, que apesar de o problema supracitado muitas vezes se utilizar
das ferramentas de simulacdo de processos, ele ndo deve ser confundido com um
problema de simulagdo propriamente dito. Em um problema de design, a maioria das

variaveis (de entrada e saida) sdo desconhecidas e busca-se determina-las a partir de
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alguma metodologia eficiente. Em problemas de simulacéo, por outro lado, todas as
variaveis de entrada de um processo devem ser conhecidas e, além disso, devem-se
conhecer outras informacGes como o dimensionamento de equipamentos (determinados
pelo design do processo) para que se possa calcular as variaveis de saida. Nesse contexto,
a simulacéo torna-se uma ferramenta para a obtencdo de dados confiaveis que podem
ser utilizados para a verificagdo da viabilidade econdémica do processo.

Considerando uma demanda crescente no mercado para alcoois superiores e seu
maior valor agregado em relacdo ao etanol (Tabela 1), pode-se buscar um processo
quimico viavel economicamente para a producao deles a partir de bioetanol, uma matéria

prima barata e sustentavel.

Tabela 1: Preco dos produtos e matérias-primas

Componente | Preco medio Referéncia
Unido dos produtores de energia (UDOP), “Historico do Etanol
Bioetanol $ 600/ton Hidratado ESALQ/BM&FBovespa Posto Paulinia (SP) —
Diario” 2018.
n-butanol $1.100/ton Independent Chemical Information Services (ICIS). “US

January Oxo-alcohols Contract Prices Increase.” 2018.

$2.000/ton Independent Chemical Information Services (ICIS). “Indicative

n-hexanol Chemical Prices A-Z” 2006.

Independent Chemical Information Services (ICIS). “Indicative
n-octanol $2,000/ton Chemical Prices A-Z” 2006.
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5. Objetivos

Considerando o panorama do mercado atual discutido, o objetivo deste trabalho

é projetar e verificar a viabilidade econdmica de uma planta para a producdo do n-
butanol, n-hexanol e n-octanol utilizando o etanol hidratado como matéria-prima. Para
tanto, o critério econdmico utilizado é a avaliacdo do valor presente liquido do projeto,
levando em conta o cenario econdémico atual e diferentes cenérios hipotéticos que uma
empresa pode vir a enfrentar durante a vida Util da planta. Mais especificamente, deseja-
se:

1. Dimensionar um reator e encontrar as suas condi¢des Otimas (conversdo e
composicdo de entrada) para a producdo dos &lcoois superiores de forma a
maximizar a rentabilidade da planta utilizando um software de programacéo
(MATLAB) a partir de dados cinéticos obtidos da literatura.

2. Dimensionar, de forma simultanea ao reator, as opera¢@es unitéarias requeridas para
a purificacdo dos componentes da forma mais rentavel possivel.

3. Simular o processo de producédo dos alcoois superiores no software ASPEN HYSYS
utilizando os parametros obtidos na otimizagdo implementada no MATLAB.

4. Estimar, com base nos dados obtidos via simulacdo, o custo dos principais
equipamentos envolvidos no processo.

5. Estimar, os custos de operacdo (matéria-prima, catalisador e utilidades) envolvidos
na producdo dos alcoois.

6. Awvaliar, com base nos parametros econdmicos adequados, a rentabilidade da planta
processando 100 kton/ano de bioetanol no cenario econdmico projetado como atual.

7. Avaliar a sensibilidade econémica do valor presente liquido da planta com relacdo a

variacao natural de parametros que podem impactar essa medida.

6. Justificativa

Considerando o mercado promissor na producdo de &lcoois superiores e a
disponibilidade do bioetanol como matéria-prima barata e abundante no Brasil, a
investigacdo da viabilidade econdmica de uma rota quimica para a producdo desses
alcoois, a partir de uma reacao catalitica utilizando o bioetanol, é requisito fundamental
para a futura implementacdo desse processo em escala industrial visando atender o

mercado brasileiro principalmente.
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7. Metodologia

7.1. Modelagem e simulacéo de processos quimicos

O software de simulagdo Aspen HYSYS® é um programa amplamente utilizado
na modelagem de processos de engenharia quimica. Ele inclui vérias operagdes
unitarias, um amplo banco de dados de compostos quimicos e de pacotes
termodinamicos, permitindo ao usuario representar de maneira bastante coerente a
termodinamica das reacGes quimicas, gerando resultados precisos a partir das entradas
para ele fornecidas.

No entanto, por ser um software de simula¢do, 0 HYSYS néo é completamente
adequado para a analise que se deseja fazer inicialmente. Para a otimizacdo econdmica,
ha a necessidade de que diversas condi¢des de processo sejam avaliadas iterativamente
para que se consigam encontrar todas as variaveis de entrada chave e, ainda, dimensionar
0s tamanhos requeridos de equipamentos para que se possa, finalmente, simular o
processo. Para isso, o software escolhido foi o MATLAB.

O MATLAB, desenvolvido pela MathWorks, é um software de programacao
otimizado para a solugdo de problemas cientificos e de engenharia. Ele se utiliza de uma
linguagem de alto nivel e apresenta uma interface adequada para a andlise de dados,
inclusive grafica. Sendo assim, ele sera utilizado para a modelagem, otimizacédo do
processo e, finalmente, para obter os parametros de entrada necessarios para a simulacao

final do processo no HYSYS.

7.2. Premissas e avaliacdo econémica inicial do projeto

A primeira etapa da avaliagdo de rentabilidade de um projeto de processos
quimico é a investigacdo do potencial econémico da planta. Este pode ser definido como
0 lucro bruto anual considerando que o Unico custo envolvido é o de matéria prima. A
partir de um balango de massa global em torno da planta, considerando apenas a
estequiometria das reagdes, esse calculo permite analisar qual seria, em teoria, 0 maximo
lucro bruto que essa planta poderia gerar. Nesta primeira etapa de avaliacdo, o objetivo
é determinar se esse lucro é grande o suficiente para se seguir para as proximas etapas.
Alguns autores recomendam que o potencial econdmico seja superior a $300 por
tonelada de reagente. Para se realizar essa analise, primeiramente deve-se selecionar a

quimica envolvida no processo. (Douglas, 1988)
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7.2.1. Reagdes selecionadas para a analise

Seré&o tomadas como base as 13 reag¢des propostas por TSUCHIDA et al. (2006).
A fim de simplificar a anélise de design preliminar da planta, serdo tratadas apenas
algumas reacles, pois um alto nimero de componentes formados complicara as
operac0es de purificacdo dos componentes em uma analise preliminar.
2 etanol = n — butanol + H,0 (S1)
Etanol + n — butanol 2 n — hexanol + H,0 (S2)
Etanol + n — butanol > 2 — etil — butanol (S3)
Etanol + n — hexanol 2 n — octanol + H,0 (S4)
Etanol + n — hexanol 2 2 — etil — hexanol (S5)
etanol - eteno + H,0 (S6)
n — butanol = buteno + H,0 (57)
n — hexanol = hexeno + H,0 (S8)
n — octanol = octeno + H,0 (S9)
etanol = acetaldeido + H,0 (S10)
2 etanol + acetaldeido = 1,3 — butadieno + 2H,0 + H, + acetaldeido (S11)
etanol = aromaticos  (S12)

etanol = outros  (S13)

Em se tratando da formacdo de n-butanol, os autores observam que o aumento
da temperatura aumenta a formacédo de subprodutos. Sendo assim, a analise sera toda
conduzida considerando a menor temperatura estudada por eles, 300 °C.

As reacBes escolhidas para a analise serdo as de formacdo dos alcoois de cadeia
linear (n-butanol, n-hexanol e n-octanol). Assim, serdo desconsiderados os isdmeros de
cadeia ramificada formados nas equactes S3 e S5.

As reacbes S6 a S9 tratam da formagdo de olefinas, podendo gerar valor
comercial. O 1-octeno, por exemplo, é ainda mais valioso que o n-octanol ($6580/ton
comparado a $2000/ton). No entanto, como o0 escopo do trabalho trata da producdo de
alcoois superiores, essas reacOes serdo desconsideradas, mesmo que haja produgédo
significativa destes componentes em altas conversdes de etanol. Caso o0 projeto seja
considerado viavel, uma analise secundaria devera incluir estas reacoes.

Os subprodutos denominados como “outros” e “aromaticos” serdo

desconsiderados, por ndo haver informacdes suficientes para analisa-los. A fim de
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investigar a relevancia das reacdes de formacdo dos subprodutos acetaldeido e 1,3-
butadieno (S10 e S11), simularam-se, no HYSY'S, essas duas reac6es juntamente com a
formacdo dos alcoois lineares em um reator tubular grande o suficiente para se obter
conversao acima de 99% de etanol. As reacfes foram implementadas como reacGes
cinéticas, utilizando os dados de fator de frequéncia (Arrhenius) e energia de ativacédo
da literatura. A ferramenta “adjust” foi utilizada para variar o volume do reator até que
se atingisse a conversdo desejada. O reator foi mantido isotérmico a 300 °C e isobarico
a pressdo atmosférica. Para uma entrada de bioetanol 89% molar, os resultados para a

composicao de saida se encontram na Tabela 2.

Tabela 2: Composi¢des na entrada e saida do reator tubular simulado a 1 atm e 300°C para
conversdo de 99%

Composto Fracdo molar na entrada | Fracdo molar na saida
H20 0,11 0,658
Etanol 0,89 0,00950
1-Butanol 0,00 0,113
1-Hexanol 0,00 0,114
Acetaldeido 0,00 0,0175
Hidrogénio 0,00 0,0177
13-Butadieno 0,00 0,0002
1-Octanol 0,00 0,0691

Assim, considerando que a formacdo de acetaldeido, hidrogénio e 1,3-butadieno
gerou composicdo de saida inferior a 2%, as reacdes S9 e S10 foram também
desconsideradas.

De tal maneira, as reacdes consideradas nesse processo serdo as apenas S1, S2 e

s4.
2C,H;OH - C,HyOH + H,0 (S1)
C,H:sOH + C,H,0H - C,H,50H + H,0 (S2)
C,H:OH + C¢H,50H - CgH,,0H + H,0 (S4)

As reacgdes serdo tidas como elementares — conforme sugere o artigo - e as
constantes de velocidade das reacdes de 1 a 3 foram estabelecidas por TSUCHIDA et
al. (2006) de acordo com as equagdes 7-1, 7-2, 7-3. O fator pré-exponencial tem

unidades L.mol.s* e a energia de ativagio tem unidade kJ/mol.
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7.2.2. Célculo do potencial econdmico

Conhecendo-se entdo a relagdo entre as vazdes de entrada e saida da planta,
podemos calcular o potencial econdmico em diferentes cenarios de seletividade de n-
hexanol e n-octanol. Esses resultados estdo expressos no grafico da Figura 2.

Algumas informagdes importantes podem ser retiradas desse gréafico. Ele indica
que para seletividade zero com relacdo a hexanol e octanol o potencial econémico € de
$550/(ton etanol), o que corresponde a situagcdo em que apenas butanol (o produto de
menor valor agregado) € produzido. Além disso, observa-se que a situacdo que maximiza
0 potencial econémico é aquela onde nenhum octanol é produzido. A explicacéo l6gica
para isso é que a ultima reacdo consome matéria prima e hexanol para gerar agua - sem
valor agregado - e octanol, que possui 0 mesmo valor projetado para hexanol.

Pode-se observar que, em todos os casos, atinge-se o valor recomendado de 300$
por tonelada de etanol hidratado. Isso indica que o projeto deve seguir para as proximas
etapas, onde o dimensionamento do reator (considerando, nesse momento, a cinética) e
das unidades de separacdo indicardo a viabilidade técnica de se atingirem as
combinacdes de seletividade que aumentam o potencial econémico. Apés a analise da
Figura 2, podemos antecipar que buscaremos configuragfes onde a producéo de hexanol

é méxima e, para isso, o reciclo de butanol também sera considerado.

85(I)’otencial econdmico da planta vs seletividades

5
c
I
[eh]
® 800"
©
5
=] 750 r al
2 ]
g 700" ——=5,=0 |
5 —=—5,,=007
8650, SH=O.13 ]
E —B—SH =02
G 600° 8, =027|1
g S, =033
& 550° : : : :

0 0.05 0.1 015 0.2 025

Seletividade de octanol, SO
Figura 2: Potencial econdmico da planta vs diferentes seletividades de octanol e hexanol.

8. Resultados e Discussao

No presente capitulo estdo apresentados os principais resultados obtidos para

concepcao, otimizacdo, simulacao e analise econdémica do processo.
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8.1. Fluxograma final do processo

Um fluxograma simplificado do processo com apenas 0S equipamentos
principais para a modelagem e simulacdo do processo no estado estacionario esta

representado na Figura 3.
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Figura 3: Fluxograma do processo concebido para producdo de élcoois superiores

O processo se inicia no tanque de mistura TK-01, onde todo o etanol reciclado é
misturado com 100 kilotoneladas/ano de etanol hidratado fresco e com o (possivel)
butanol reciclado. A mistura é entdo evaporada em contato com vapor a baixa pressao e
aquecida em trés trocadores consecutivos pelo fluido Dowtherm HT até a temperatura
de 300°C. Ela é entdo alimentada a um reator empacotado com o catalisador de
hidroxiapatita. O reator € mantido isotérmico por vapor a média pressao, responsavel
por absorver o calor liberado pelas reacdes.

O efluente sai do reator e é resfriado pelo fluido Dowtherm HT até sua
temperatura de orvalho e é entdo condensado e resfriado a 25°C por agua de
resfriamento. Benzeno reciclado do processo e benzeno fresco séo adicionados ao tanque
TK-02 e a mistura € levada a um decantador. O rafinado aquoso sai do processo e 0
extrato organico e aquecido até a sua temperatura de bolha para ser alimentado na coluna
COL-01 como liquido saturado. Nessa coluna, os componentes mais volateis (benzeno

e etanol) sdo separados dos alcoois superiores.
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Benzeno e etanol sdo misturados a uma corrente de reciclo que contém uma

mistura benzeno/etanol em composicdo azeotropica a 1 atm em TK-03. A mistura é

pressurizada por uma bomba até 2 atm, aquecida até sua temperatura de bolha, e entdo

alimentada a coluna COL-03. Benzeno puro é retirado pelo fundo dessa coluna e

reciclado para TK-02, enquanto a mistura etanol/benzeno em composi¢do azeotrépica a

2 atm é despressurizada e alimentada & COL-04. Etanol puro é retirado pelo fundo de

COL-04 e reciclado para TK-01, enquanto a mistura azeotrépica a 1 atm que sai pelo

topo segue para TK-03.

A corrente de alcoois superiores que sai do fundo de COL-01 é diretamente

alimentada a COL-02, onde butanol é purificado como destilado, podendo ser parcial ou

totalmente reciclado ou entdo retirado do processo. A mistura de hexanol/octanol que

sai no fundo da coluna segue para COL-05, onde esses dois alcoois sdo separados.

Trocadores de calor foram inseridos em todas saidas para que as correntes sejam

armazenadas a temperatura ambiente (considerada 25°C). A Tabela 3 indica a utilidade

ou fluido de aquecimento utilizado em cada trocador de calor.

Tabela 3: Utilidade/fluido de aquecimento de cada trocador de calor do processo

Trocadores de calor HE-01 HE-02 HE-03 HE-04
Utllldade_/flwdo de |Vapor deralxa Dowtherm HT Dowtherm Dowtherm HT
aguecimento pressao HT
HE-05 HE-06 HE-07 HE-08
Utllldade_/flwdo de Dowtherm Dowtherm HT Dowtherm A_gua deN
aguecimento HT refrigeracao
HE-09 HE-10 HE-11 HE-12
Utilidade/fluido de Agua de Vapor de baixa Agua de Vapor de média
aquecimento refrigeracéo pressao refrigeracéo pressao
HE-13 HE-14 HE-15 HE-16
Utilidade/fluido de | Vapor de baixa Agua de Vapor de Agua de
aquecimento pressao refrigeracédo baixa pressdo refrigeracdo
HE-17 HE-18 HE-19 HE-20
Liquido
Utilidade/fluido de | Vapor de baixa | refrigerante a Agua de Vapor de alta
aquecimento pressao baixa refrigeragéo pressao
temperatura
HE-21 HE-22 HE-23 HE-24
, Liquido Liquido
Utilidade/fluido de Agua de Vapor de alta | refrigerante a refrigerante &
aguecimento refrigeragéo pressao baixa bai
aixa temperatura
temperatura
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8.2. Avaliacdo econdmica de diversos casos-base para a producdo de alcoois
superiores

A Figura 4 mostra a variacao do valor presente liquido em funcéo da converséo.

o Valor presente liquido versus conversao para diferentes razoes de alimentagao
4

——Raz&o=0

-l ~——Razao=0.1| |
Razao=0.2

——Razdo=0.3
Razao=0.4
Raz&o=0.5

100

VPL (MM §)

0.5 0.55 06 088 o7 07s 08 088 09 095 1
Conversao

Figura 4: VVPL vs conversdo de etanol para diferentes razdes butanol/etanol de alimentacéo

Para baixas conversdes, o grafico é limitado pela extracdo liquido-liquido. Isso
ocorre porque se ha muito etanol ndo convertido, ele tende a ser carreado no rafinado,
inviabilizando o processo. Para conversdes altas, algumas curvas (maiores razoes
butanol/etanol) sdo limitadas pela quantidade de butanol disponivel para o reciclo.
Quando se converte muito etanol, a quantidade de butanol no efluente do reator nao é
suficiente para atingir a razdo molar butanol/etanol especificada em sua entrada.

Também € interessante notar que para razdes de alimentacdo do reator até 0,3, 0
grafico apresenta um ponto de maximo, seguido por um decaimento do valor presente
liquido. Para explicar essa tendéncia, vale observar alguns graficos para uma das fracoes
molares. A que foi escolhida para essa ilustracdo é a de zero, em que ndo hé reciclo de
butanol, e esta apresentada na secdo seguinte. Vale ressaltar que essa razao ndo foi a

determinada como 6tima.

8.3. Conversdo e razao de alimentacdo escolhidas para a producdo de alcoois
superiores

Finalmente, pdde-se determinar a configuracao Otima da planta (razdo molar de
alimentacéo do reator e conversdo). O grafico da Figura 5 mostra a variagdo do VPL na

respectiva conversdo 6tima versus a razdo molar entre butanol e etanol na alimentacdo
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do reator. Observa-se que 0 aumento dessa razdo também aumenta o VPL até certo
ponto. A razdo disso esta na quimica do processo: como tratam-se de reagdes em série e
os &lcoois de maior cadeia sdo mais valiosos que o butanol, um aumento da quantidade
de butanol na entrada do reator favorece a producdo de alcoois maiores e aumenta a
receita do projeto, apesar do custo de reciclo do butanol. Para razbes acima de 0,4, a
necessidade de um reciclo muito grande de butanol limita a conversdo maxima de forma

a abaixar o VVPL.

0 Valor presente liguido versus razao but/et de alimentagao do reator
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0] 0nsa 0.1 016 0.2 n.25 0.3 034 0.4 045 0.5

Razéo molar butanoletanol de alimentagdo de reator

Figura 5: VPL vs razdo but/et de alimentacéo no reator

A razdo de alimentacdo de 0,4 foi, portanto, considerada a razdo étima assumindo
as premissas de preco da tabela 1 e considerando que hd um mercado para absorver toda
a producdo de n-hexanol e n-octanol dessa planta. A conversdo que maximiza o VPL
para esse caso foi de 80%, como pode ser observado na Figura 6. Cenarios divergentes
desse serdo tratados por analise de sensibilidade. A condicdo 6tima foi a utilizada para
a simulacdo rigorosa dos resultados no HYSYS e calculo mais preciso para a analise

economica preliminar.

8.4.Simulacéo do processo de producéo de alcoois superiores

O processo em suas condi¢bes otimas foi, finalmente, simulado no software
ASPEN HYSYS com o objetivo de obter resultados mais precisos e confidveis. Os
parametros obtidos do MATLAB foram utilizados como inputs e estimativas iniciais
para auxiliar na convergéncia do processo no software. O pacote termodinamico
utilizado foi o NRTL/PR.
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VPL vs conversao para razao but/et = 0.4

130

120 1

110

100

0

VPL (MM $)

80 r

70

60

50 1 1 1 1
D.55 0.6 0.65 0.7 075 0.8 0.85

converséo

Figura 6: VPL vs conversdo para MRB=0,4

O modelo de reator utilizado foi o Plug Flow Reactor e as reagdes foram
inseridas no como reagOes cinéticas. O volume do reator foi ajustado para que a
conversdo fosse de 80%, conforme determinado como caso 6timo.

A operacgdo de extracdo liquido-liquido foi simulada através do separador de
fases, que funciona como um decantador no HYSY'S. Devido a presenca de 2,8% molar
de dgua apds a etapa de extracdo liquido-liquido, essa dgua foi forcadamente retirada em
um splitter para facilitar a simulagéo das colunas de destilagdo. Isso porque o software
ndo permite a formacao de misturas bifésicas na coluna de destilacdo utilizada para essa
simulacdo. Industrialmente, essa desidratacdo total do sistema pode nao ser necessaria,
uma vez que etanol e butanol séo reciclados e a dgua voltaria para o reator funcionando
como inerte.

O modelo de colunas de destilacdo utilizado foi o de Distillation Column Sub-
Flowsheet, que resolve o balanco de massa e energia rigorosamente estagio a estagio.

Os trocadores de calor foram modelados como heaters e coolers para simplificar
a adicdo de correntes de utilidades.

Para se atingir a razdo molar de 0,4 entre butanol e etanol na entrada do reator,
(determinada como 6tima pelos estudos em MATLAB) todo o butanol produzido teve
de ser reciclado. Com isso, conseguiu-se chegar a razdo de 0,393 pela simulagdo no
HYSYS.
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Finalmente, foi verificado que a partir de uma entrada de 100 kton/ano de etanol
hidratado (95% em massa), produzem-se 51,13 kton/ano de hexanol e 13,46 kton/ano de
octanol. O restante da massa € convertido em agua.

3\; @—“

5.82 kio
tonne/year

%

coLo Te17 b

tonne/year

29.22 ki
tonne/year

Figura 7: Simulagdo no HYSYS

O sistema de aquecimento com o fluido Dowtherm HT (disponivel no banco de

dados do software) foi simulado separadamente e se encontra na Figura 8.
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Figura 8: Simulagdo do sistema de aquecimento com o fluido Dowtherm HT

O balan¢o de massa convergiu com erro de 0.3% em relacdo a entrada de matéria-
prima.

8.5. Avaliacao econémica final do processo de produgéo de &lcoois superiores

A partir dos valores de balango de massa e energia obtidos na simulagdo com o
software HYSYS, é possivel realizar a analise econdmica preliminar da planta pelo
método de Guthrie.
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8.5.1. Dimensionamento dos equipamentos

A especificacdo calculada de cada um dos equipamentos mais importantes

envolvidos do processo pode ser observada nas Tabelas 4 a 7.

1. Colunas de destilacao:

Tabela 4: Dimensionamento das colunas de destilacdo

Colunas de destilacdo | COL-01 | COL-02 | COL -03 COL-04 | COL-05
Diametro (m) 3,02 1,72 1,30 2,57 2,62
Comprimento (m) 29,73 30,73 34,12 16,80 19,62
NUmero de pratos 42 44 48 24 20
2. Reator:
Tabela 5: Dimensionamento do reator
Reator PBR - 01
Volume (m3) 76,94
Diametro (m) 2,90
Comprimento (m) 11,62
3. Trocadores de calor:
Tabela 6: Dimensionamento dos trocadores de calor
Trocadores de calor HE-01 HE-02 HE-03 HE-04 HE-05
Tipo Evaporador | Aquecedor | Aquecedor | Aquecedor | Resfriador
U (W/m2K) 456 228 228 228 342
Area (m2) 149,09 111,19 113,27 118,38 117,02
HE-06 HE-07 HE-08 HE-09 HE-10
Tipo Resfriador Resfriador | Condensador | Resfriador | Aquecedor
U (W/m2K) 342 342 570 285 798
Area (m2) 76,93 48,43 136,16 24,31 17,44
HE-11 HE-12 HE-13 HE-14 HE-15
Tipo Condensador | Refervedor | Aquecedor | Condensador | Refervedor
U (W/m2K) 570 456 855 570 285
Area (m2) 289,91 309,73 14,47 249,92 516,95
HE-16 HE-17 HE-18 HE-19 HE-20
Tipo Condensador | Refervedor | Resfriador | Condensador | Refervedor
U (W/m2K) 570 570 171 456 313,5
Area (m2) 338,6 141,49 120,73 61,84 88,65
HE-21 HE-22 HE-23 HE-24
Tipo Condensador | Refervedor | Resfriador Resfriador
U (W/m2K) 342 285 285 342
Area (m2) 34,06 89,7 8,03 19,3
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4, \asos:

Tabela 7: Dimensionamento dos vasos

Vasos TK-01 TK-02 TK-03 DC-01
Tempo de residéncia 0,08 0,08 0,08 0,25
Vazéo massica (kg/h) 22317,35 57671,23 73652,97 54337,90

Densidade (kg/m3) 752,00 852,90 793,00 845,50
Volume (m3) 3,10 7,05 9,69 20,12
Diametro (m) 1,00 1,31 1,46 1,86

Comprimento (m) 3,98 5,24 5,82 7,43
Tipo de vaso vertical vertical vertical vertical

8.5.2. ISBL, OSBL E Custos fixos da planta

Os valores finais para ISBL, OSBL e custos fixos estdo mostrados na Tabela 8.

Tabela 8: Custos fixos

Tipo Custo $/ano
Custo total equipamentos $ 1,7 MM
Custo atualizado (ISBL) $ 10,2 MM
OSBL $ 41 MM
Capital fixo $ 14,3 MM
Custos indiretos $ 3,1 MM
Contingéncia (25%) $ 3,5 MM
Investimento fixo total $ 21,1 MM

A partir da Figura 9, é possivel observar a distribuicdo percentual dos custos

fixos (ISBL) da planta. Os custos relacionados as unidades de destilagdo (colunas,

condensadores e refervedores) foram 0s mais impactantes.

Distribuicao de custo fixo

Condensadores

Trocadores

Reator

Tanques

Refervedo

Colunas

Figura 9: Distribuicdo de custo fixo
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8.5.3. Custos Operacionais e Capital de Giro

O valor calculado para o custo das utilidades necessérias a planta é baseado na

energia envolvida no processo de troca de calor e segue os dados da Tabela 9:
Tabela 9: Preco das utilidades

Utilidade GJ/dia $/GJ
Agua de resfriamento 353,64 $ 9,88
Vapor a baixa pressao 133,92 $ 822
Vapor a média pressao 1954,52 $ 7,78
Vapor a alta pressao 2828,30 $ 0,35
Agua refrigerada 0,00 $ 443
Liquido refrigera_nte a 192,15 $ 789
temperatura baixa
Liquido refrlge_rante_a 0,00 $ 1311
temperatura muito baixa
Gas natural 62,69 $ 11,10

Assim, no total tem-se um custo operacional relativo as utilidades de $ 8,4 MM
ao ano. A massa de catalisador utilizada na reagao, considerando um empacotamento de
50%. Devido a indisponibilidade comercial do catalisador exato utilizado nos estudos
de TSUCHIDA et al. (2006), o preco do catalisador foi aproximado pelo de 1 kg de
hidroxiapatita (>90%) da Sigma Aldrich. Vale ressaltar também que se assumiu
reposicdo anual desse catalisador — algo que precisaria ser confirmado

experimentalmente.

Tabela 10: Custo do catalisador
Massa (t) $/g $/ano
120 0,15 $17,87 MM

Outras despesas tais como manutencao e seguro para a planta, seguem conforme
Tabela 11. Em relacdo as matérias-primas, benzeno e etanol hidratado, os custos anuais

da planta estdo de acordo com a Tabela 12.

Tabela 11: Custo de manutencdo, seguro e suprimentos para a planta
Custos % Referéncia $/ano
Manutencéo + Seguro 7% Capital fixo $ 0,7 MM
Suprimentos 2% Capital fixo $ 0,2 MM

Tabela 12: Custo das matérias-primas

Matérias-primas ton/dia $/ton $/ano
Benzeno 16,17 875,00 $52 MM
Etanol Hidratado 273,97 608,23 $ 60,8 MM

26



Dessa forma, os custos operacionais totais da planta estdo acumulados em $ 93,1
MM anuais, e a Figura 10 mostra a distribuicdo destes custos, em funcdo das categorias
ja listadas anteriormente. E possivel perceber que a manutencdo da alimentacio de
etanol hidratado € responsavel por grande parte dos custos operacionais da planta,
seguido pelo custo de catalisador, resultados ja esperados devido ao preco relativamente
alto de ambos e a grande quantidade necessaria.

Distribuicao de custo operacional

Benzeno

Utilidades

Supply

Catalisador

Manutencao

Figura 10: Distribuicdo de custo operacional

8.5.4. Lucro Bruto e Lucro Liquido

De acordo com a capacidade de producdo da planta e com o0s pregos atuais de
mercado para os produtos, péde-se calcular o lucro bruto e o lucro liquido da planta,
apos a deducdo dos custos do processo. Os valores encontram-se na Tabela 13.

Tabela 13: Lucro da planta

Lucro ton/dia $/ton $/ano
Butanol 0 1500 -
Hexanol 140,6 2000 $102,6 MM
Octanol 45,6 2000 $ 33,4 MM

Lucro Bruto total 3 136 MM
Lucro Liguido total $ 42,4 MM

8.5.5. Calculo do Valor Presente Liquido e periodo de retorno do investimento

O fluxo de caixa descontado da planta para um prazo de 10 anos pode ser
observado na Tabela 14. Vale ressaltar que foi considerado o periodo de 1 ano para

construcdo da planta com capital proprio e uma depreciacao linear sem valor residual,
com prazo também de 10 anos.
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Tabela 14: Fluxo de caixa descontado da planta

NVP
Apos taxas | Fator de | Valor presente
Ano Item Valor ($ MM) (% MM) | desconto s IE)/IM)
0 Capital fixo -21,15 -21,15 1,00 -21,15
0 | Capital de giro -2,16 -2,16 1,00 -2,16
2 Lucro 42,44 25,80 0,83 21,32
3 Lucro 42,44 25,80 0,75 19,38
4 Lucro 42,44 25,80 0,68 17,62
5 Lucro 42,44 25,80 0,62 16,02
6 Lucro 42,44 25,80 0,56 14,56
7 Lucro 42,44 25,80 0,51 13,24
8 Lucro 42,44 25,80 0,47 12,03
9 Lucro 42,44 25,80 0,42 10,94
10 Lucro 42,44 25,80 0,39 9,95
11 Lucro 42,44 25,80 0,35 9,04
2 Depreciacao 1,44 0,29 0,83 0,24
3 Depreciacao 1,44 0,29 0,75 0,22
4 Depreciacao 1,44 0,29 0,68 0,20
5 Depreciacao 1,44 0,29 0,62 0,18
6 Depreciacao 1,44 0,29 0,56 0,16
7 Depreciacao 1,44 0,29 0,51 0,15
8 Depreciacao 1,44 0,29 0,47 0,13
9 Depreciacao 1,44 0,29 0,42 0,12
10 | Depreciagédo 1,44 0,29 0,39 0,11
11 Depreciacao 1,44 0,29 0,35 0,10
11 | Capital de giro 2,16 2,16 0,35 0,76

Dessa forma, o VPL calculado para a planta, bem como o VPL anualizado estéo

representados na Tabela 15.

Tabela 15: VPL e VPL anualizado
VPL $ 123 MM
VPL Anualizado | $ 22 MM

O valor positivo e elevado para o VPL mostra que a planta € economicamente
viavel em primeiro plano, possivelmente trazendo retornos financeiros bastante
positivos. Vale ressaltar que estudos mais aprofundados séo cruciais para a continuidade
do projeto da planta e que um VPL positivo ndo é garantia de lucro para o
empreendimento.

Também foi calculado o periodo de retorno do investimento, que, para esse

projeto, possui o valor de 1,065 anos. O resultado obtido é positivo, pois mostra que 0
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projeto comecara a dar retornos que suprem o capital investido no prazo de

aproximadamente um ano, sendo atraente para possiveis investidores.

8.5.6. Comparacao dos resultados da simulacdo com os dados obtidos via MATLAB

Com o objetivo de validar a metodologia de modelagem implementada no
MATLAB, nessa secdo estdo descritos os resultados da comparacéo feita entre os dados
obtidos via HYSYS e pelo algoritmo do MATLAB, para as variaveis mais importantes

do processo.

Area dos trocadores de calor

A partir do gréafico da Figura 11, é possivel perceber que as areas calculadas em
ambos os softwares sdo bastante proximas, mostrando que o algoritmo utilizado € de
fato eficaz. E importante perceber também que as éareas de todos os trocadores
respeitaram o limite estabelecido por Biegler, Grossmann e Westerberg (1997), de 1000

m?, sendo a maior delas em torno de 500 m?.

Area dos trocadores de calor
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Figura 11: Area dos trocadores de calor MATLAB vs HYSYS
Volume do reator

Outo parametro de extrema importancia € o volume do reator, que como
demonstrado na Tabela 16, também esta condizente para ambos os casos, apresentando
uma diferenca de apenas 2% entre eles. Em ambos o0s casos, esse volume é o
correspondente a conversao de 80%.

29



Tabela 16: Volume do reator HYSYS vs MATLAB
Reator PBR-01 HYSYS MATLAB
Volume (m3) 76,94 75,32

Temperatura das correntes de processo

O gréfico da Figura 12 ilustra o comportamento da temperatura para todas as
correntes do processo, para os dados obtidos tanto via MATLAB quanto via HYSYS. E
possivel perceber que todas as temperaturas estdo bastante coerentes, confirmando que
a simulacéo feita pelo software MATLAB foi assertiva.

Temperaturas das Correntes
350
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200
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= =
o (€]
o o

(]
o

o

123456 7 8 9101112131415161718192021222324252627282930313233

HYSYS MATLAB

Figura 12: Temperaturas das correntes MATLAB vs HYSYS

Valor presente liquido (VPL)

Tanto o valor presente liquido quando o valor presente liquido anualizado,
calculados a partir dos dados do MATLAB e via HYSYS, estdo de acordo e possuem a
mesma ordem de grandeza, conforme a Tabela 17 relaciona.

Tabela 17: VPL HYSYS vs MATLAB

HYSYS MATLAB
NPV $ 123 MM | $ 122 MM
Anualizado $ 22 MM | $ 22 MM
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9. Conclusao

Uma andlise econémica preliminar para a producdo de n-butanol, n-hexanol e n-
octanol a partir da rota sintética de Guerbet, utilizando hidroxiapatita como catalisador,
indica que o processo é rentavel. A utilizacdo da extracdo liquido-liquido com benzeno
é eficiente para retirar mais que 95% da agua que sai do reator e uma combinacao de
cinco colunas de destilacdo é adequada para as purificacdes subsequentes.

Considerando um mercado capaz de absorver a producdo dessa planta e os
precos projetados de $1100/ton de n-butanol e $2000/ton para n-hexanol e para n-
octanol, a planta tem seu valor presente liquido maximizado na situacdo em que todo o
n-butanol é reciclado e a conversdo no reator € de 80%, como determinado pela
modelagem do processo no MATLAB. Uma simulacdo no software ASPEN HYSYS
validou a viabilidade técnica dessa planta e forneceu os parametros econémicos para o
calculo do valor presente liquido. Para esse caso, o VPL calculado pela analise
preliminar é de 123 milhdes de ddlares.

Uma anélise de sensibilidade dos precos dos produtos indicou que o valor
presente liquido dela é bastante sensivel ao preco projetado de n-hexanol, suportando
uma queda de 20% antes de deixar de ser rentavel. Para n-octanol, a sensibilidade é bem
menor, sendo a planta capaz de suportar queda de até 82% no prec¢o, na sua configuracdo
determinada. Esses resultados mostram que, apesar de o n-butanol ser o alcool com
maiores oportunidades de mercado, ele ndo é capaz de sustentar esse projeto, que é
dependente do mercado de n-hexanol.

Em se tratando de varia¢cBes no preco da matéria prima, a planta consegue se
manter lucrativa com um aumento de até 41% no preco das matérias primas. Analise
analogas demonstraram que o VPL da planta € pouco sensivel ao preco de catalisador e
aos impostos.

Por fim, vale ressaltar que pelo fato de o hexanol ser o produto responsavel pela
lucratividade da planta, a configuracédo escolhida onde a razédo molar de alimentacéo do
reator é de 0,4 entre butanol e etanol continua sendo a ideal em diversos cenarios. Apenas
se torna vantajoso ndo reciclar e, consequentemente, comercializar butanol caso o
mercado desse alcool sofra uma valorizagdo brusca, em que seu prego e se torne pelo
menos 50% acima do atual. A desvalorizacdo do hexanol e octanol ndo fazem com que

a venda de butanol se torne mais vantajosa.
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