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RESUMO

Como consequéncias que acompanham o crescimento populacional mundial,
destacam-se o aumento da industrializacdo e da demanda energética. Com isso,
visando contribuir para processos sustentaveis e renovaveis, os biocombustiveis tém
sido intensamente pesquisados, produzidos e utilizados nos ultimos anos. Entre
eles, o dimetil éter (DME) destaca-se com grandes perspectivas devido ao seu
potencial como combustivel limpo na substituicdo de gas liquefeito de petrdleo e
diesel. Neste trabalho, prop6e-se a producdo de DME a partir do residuo mais
preocupante da producédo de etanol nas usinas de acgucar e alcool, a vinhaca. Uma
simulacéo rigorosa da sintese direta de DME a partir de gas de sintese advindo da
vinhaca, é realizada utilizando-se o software Aspen HYSYS® e seus suplementos, e
avaliando-se o0s aspectos técnicos e econdmico-financeiros de sua producdo na
indUstria sucroalcooleira. Os resultados do cendrio proposto apontam que o
processo € tecnicamente viavel, atingindo uma pureza de 99,9%, respeitando as
normas padréo para a composicdo do DME e alcancando a producéo de 1 kg de
DME para cada 1,59 kg de gas de sintese. O processo simulado apresentou um
custo total de capital de investimento de US$ 47.062.900, custos operacionais de
US$ 14.075.000/ano e custos com utilidades préximos a US$ 11.214.900/ano.
Considerando a possibilidade de cogeracao de energia, obteve-se uma economia de
15.46%, resultando em um custo de producéo por tonelada de DME de US$ 117,49
para essa etapa a partir do gas de sintese e de US$ 252,60 para o cenario completo
(desde a vinhaca até o DME). Com a analise do investimento, observou-se uma
recuperacdo em apenas 4 anos do capital investido para esse processo e concluiu-
se que o empreendimento é viavel economicamente, demonstrando-se, assim, um
processo promissor para producdo do DME.

Palavras-chave: DME. Vinhaca. Aspen HYSYS. Biocombustivel. Modelagem.
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ABSTRACT

As consequences accompanying the world population growth, industrialization
increase and energy demand increase are highlighted. Thereby, aiming to contribute
to sustainable and renewable processes, biofuels has been intensively researched,
produced and used in recent years. Among the possibilities, dimethyl ether (DME)
stands out with great prospects due to its potential as clean fuel of replacing liquefied
petroleum gas and diesel. In this work, it is proposed production of DME from the
most worrying residue of ethanol production in the sugar and alcohol industries,
vinasse. A rigorous and robust simulation of direct synthesis of DME from vinasse-
derived syngas is performed using Aspen HYSYS® software and its supplements,
evaluating the technical and economic-financial aspects of its production in the
sugar-alcohol industry. Results of the proposed scenario point that the process is
technically feasible, reaching a purity of 99.9%, respecting the minimum required by
standard norms for the DME composition and achieving a production of 1 kg of DME
for each 1.59 kg of syngas. The simulated process presented a total capital cost of
47,062,900 US$, operating costs of 14,075,000 US$/yr and utilities cost of
11,214,900 US$/yr. Considering cogeneration of energy, an economy of 15.46% was
obtained, resulting in a production cost per tonne of DME of US$ 117.49 for this step
from synthesis gas and US$ 252.60 for the complete scenario (from vinasse to
DME). With the analysis of the investment, it was observed a return of the invested
capital for this process in only 4 years and it was concluded that the enterprise is
economically viable, thus demonstrating a promising process to DME production.

Key words: DME. Vinasse. Aspen HYSYS. Biofuel. Modeling.
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1 INTRODUCAO

A populacdo mundial, a qual atualmente se aproxima de 7,6 bilhdes de
pessoas, aumenta em 83 milhdes por ano, segundo o relatério de 2017 da UNDESA
(Departamento dos Assuntos EconOmicos e Sociais das Nacgdes Unidas),
provavelmente atingindo 8,6 bilhes em 2030 e 11,2 bilhdes até 2100. Entre as
consequéncias geradas em funcdo do crescimento populacional, estdo o aumento
da industrializacdo e, com isso, o aumento da demanda energética. Segundo a
Perspectiva de Energia Mundial 2017 da Agéncia Internacional de Energia (IEA), a
demanda global por energia aumentara em aproximadamente 30% até 2040. A
Figura 1 apresenta a porcentagem percentual de consumo de cada tipo de energia

no mundo e sua variacao desde o ano de 1965 até 2017.

Figura 1 — Consumo global de energia primaria em porcentagem por combustivel no decorrer
dos anos

Petroleo B Hidroeletricidade

B carvio Energia Nuclear ——

B Gas Natural Renovaveis

AN -

40

67 6e T 73 75 77 79 81 83 85 87 89 91 a3 96 97 99 01 03 05 07 09 " 12 15 17 0

Fonte: BP (2018, p. 11).

De acordo com a Figura 1, nota-se que o petroleo continua sendo a fonte
energética dominante no mundo, atingindo atualmente cerca de 35% do consumo
global de energia primaria. Porém, pode-se observar que desde 1973 sua parcela de
consumo comegou a decrescer, mantendo-se aproximadamente a mesma na
década de 90 e retornando a decrescer, em seguida. Ademais, a quota de mercado

do carvdo foi bastante instavel com o tempo, apresentando varios anos de
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crescimentos e de baixas seguidas, e recentemente caiu para cerca de 27%, o nivel
mais baixo desde 2004. O gas natural, por outro lado, aumentou continuamente sua
participacdo como energia primaria, atingindo um recorde de aproximadamente 23%
do consumo global, enquanto que a hidroeletricidade, apesar de, em média, elevar
sua quota com o tempo, teve um crescimento bastante moderado desde 1965. A
energia nuclear também elevou seu consumo nas décadas de 70 e 80, mantendo-se
proxima a quota da hidroeletricidade na década de 90, quando, entdo, sua quota
comecou a decair. Por fim, a energia renovavel, que comecou a crescer de forma
timida no final de década de 80 e na década de 90, se expandiu mais intensamente
a partir de 2007 aproximadamente e, recentemente, atingiu um novo recorde de
quase 4% de contribuicdo no consumo global.

Embora os combustiveis fosseis dominem o consumo mundial de energia
primaria, seu uso tem desvantagens devido as suas reservas finitas e sua
contribuicdo para a poluicdo do ar (MORADI; PARVIZIAN, 2011; STATISTA - THE
STATISTICS PORTAL, 2018). O esgotamento das reservas de petréleo foi
reconhecido como um dos principais desafios para o fornecimento de energia nas
proximas décadas (FESTEL et al., 2014). Segundo Azadi et al. (2017), a capacidade
de reposicao da OPEP tem sido historicamente uma das principais métricas globais
do aperto do mercado de petroleo e é definida como o volume de producéo adicional
gue pode ser fornecido ao mercado dentro de 30 dias pelos paises membros. Apds
cerca de uma década de grande oferta de excedentes, em 2003, a capacidade
disponivel da OPEP caiu significativamente de 8,1% para 2,8% do consumo global.
Quanto as consequéncias ambientais do uso de combustiveis fésseis, a IEA apontou
que a previsdo de aumento da temperatura global é de 3,6°C em longo prazo e
estima que as emissfes de gases de efeito estufa ligadas a energia aumentardo em
20% até 2040 (EXAME, 2014).

Os impactos da geracéo de residuos e de gases de efeito estufa sdo assuntos
discutidos em nivel mundial ha pelo menos 45 anos. Em 1972, a Conferéncia das
NacgGes Unidas sobre o Meio Ambiente Humano, em Estocolmo, na Suécia, ja
alertava os paises sobre as possiveis consequéncias da degradacdo ambiental e
incentivava politicas para mudancas. Depois dela, ainda vieram diversas reunides,
comissOes e documentos com o objetivo de aumentar o comprometimento de cada
pais com um desenvolvimento sustentavel. A Rio 92, em particular, trouxe como

principio que o direito ao desenvolvimento deve ser exercido de modo a permitir que
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sejam atendidas equitativamente as necessidades de desenvolvimento e de meio
ambiente das geracdes presentes e futuras, consolidando o conceito de
desenvolvimento sustentavel como a promocdo simultdnea e equilibrada da
protecdo ambiental, da inclusdo social e do crescimento econdmico. Assim, para
estimular o crescimento das economias nesse conceito, os biocombustiveis tém sido
intensamente pesquisados, produzidos e utilizados nos ultimos anos, jA que séo
paralelamente uma solucdo para mitigar as mudancas climaticas e para reduzir a
dependéncia de combustiveis fésseis importados (GUO; SONG; BUHAIN, 2015;
PASCALL; ADAMS, 2013).

Na 212 Conferéncia das Partes (COP21) da UNFCCC, em Paris, foi adotado
um novo acordo com o objetivo central de fortalecer a resposta global a ameaca da
mudanca do clima e de reforcar a capacidade dos paises para lidar com os impactos
decorrentes dessas mudancas (BRASIL, 2018a). Entre as metas estabelecidas pelos
paises participantes, esta a de que os biocombustiveis devem representar 24% do
consumo do setor de transportes em 2030.

De acordo com a Conferéncia das NacGes Unidas sobre Comércio e
Desenvolvimento (UNCTAD) de 2009, os biocombustiveis capturaram uma atencéo
consideravel pela abundéancia relativa de matérias-primas em todas as regides, facil
utilizacdo em motores de combustdo para o transporte, compatibilidade com a
infraestrutura de distribuicdo de combustivel existente e porque podem fornecer um
novo mercado final para commodities agricolas revitalizando, portanto, as areas
rurais (UNCTAD, 2009).

O primeiro impulso importante para a producéo e uso de biocombustiveis foi o
lancamento de programas de etanol no Brasil e nos Estados Unidos, como resposta
ao embargo de exportacdo de petroleo de 1973 imposto pelos arabes membros da
OPEP (Organizacao dos Paises Exportadores de Petréleo) contra o Japéo, Estados
Unidos e paises da Europa Ocidental, que resultou num aumento dramatico dos
precos do petréleo (de US$ 3 para US$ 12 por barril). Porém, apenas o Brasil fez de
seu programa uma prioridade e continuou os esforgcos para fazer do etanol um
componente significativo do abastecimento doméstico de combustivel (UNCTAD,
2009). A politica brasileira de incentivo para a insercdo do etanol na matriz
energética, além de ser pioneira, é destaque mundial por possuir objetivos de
inclusdo social e desenvolvimento regional, além da sustentabilidade ambiental no
uso de combustiveis (RIBEIRO; SHRIMER, 2017). Os Estados Unidos so6 voltaram a
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priorizar ao tema em 2003, quando criaram suas primeiras grandes medidas
politicas para promover os biocombustiveis. A Unido Europeia fez o mesmo em
2005, periodo em que os biocombustiveis comecaram a receber maior atencao da
comunidade cientifica (AZADI et al., 2017).

Desde entdo, de acordo com Azadi et al. (2017), a producdo anual de
biocombustiveis liquidos aumentou consideravelmente (de 0,3 para 2,0 milhées de
barris por dia entre 2000 e 2013) e os esfor¢cos concentrados no desenvolvimento de
pesquisas sobre o tema foram grandes. Autores da Unido Europeia, China e os
Estados Unidos publicaram 28%, 16% e 15% de todos os artigos de biocombustiveis
desde 1990. Ja o Brasil, a China e a india apresentaram as maiores porcentagens
de artigos sobre biocombustiveis entre o total de artigos publicados por seus
pesquisadores em 2013 (AZADI et al., 2017).

O Brasil € 0 7° maior consumidor de derivados de petréleo do mundo, mas
com padrdo de consumo muito inferior ao dos paises desenvolvidos: de 674 kg por
habitante, em contraste aos 2661 kg nos EUA e 1453 kg no Japdo por habitante
(ANP, 2018). Os combustiveis fosseis mais consumidos sdo o Oleo diesel e a
gasolina. Entre os grandes consumidores de energia do mundo, segundo o relatério
“Mercados de Energias Renovaveis 2018” da AIE, o Brasil tem a matriz energética
com a maior participacdo de renovaveis, com quase 45% do consumo total de
energia final em 2023 e, assim, apesar de ser um pais emergente, apresenta as
condicBes indispensaveis e necessarias para se tornar o lider no campo da
producdo de energias renovaveis (AZEVEDO; LIMA, 2016; BRASIL, 2018b). Dos
combustiveis utilizados no pais, 18% ja sdo renovaveis, sendo que entre eles os
mais consumidos sdo o etanol, proveniente da cana-de-acucar, e 0 biodiesel,
produzido a partir de 6leos vegetais ou gorduras animais (ANP, 2018; RIBEIRO;
SCHIRMER, 2017).

O desenvolvimento e a utilizacdo globais da bioenergia e dos
biocombustiveis, segundo Guo, Song e Buhain (2015), continuardo a aumentar,
particularmente nos setores de bioetanol lignoceluldsico e biogas. Espera-se que até
2040 os combustiveis de transporte a partir de matérias-primas de biomassa
correspondam a 20% dos combustiveis de transporte utilizados e que até 2050 a
bioenergia proporcione 30% da energia exigida pelo mundo (AZADI et al., 2017,
GUO; SONG; BUHAIN, 2015).
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Entre as possibilidades de biocombustiveis, além do bioetanol e do biodiesel,
o dimetil éter (DME) est& sendo impulsionado como um combustivel ultra limpo para
uma variedade de aplicacfes a partir dos demais desenvolvimentos significativos de
mercado, comerciais e regulatorios em todo o mundo (IDA, 2018a). Tal composto
destaca-se com grandes perspectivas principalmente pelo seu potencial como
combustivel limpo substituto do gas liquido de petrdleo (GLP) e do diesel (AZADI et
al., 2014).

Segundo McKone et al. (2015), o DME tem sido utilizado tradicionalmente
como um propelente em muitos produtos de consumo, mas as primeiras pesquisas
sobre sua finalidade foram para fins médicos em 1867, quando suas caracteristicas
anestésicas foram estudadas. O primeiro uso de DME como um propelente de
aerossol foi da Akzo Nobel Corporation, fabricante de especialidades quimicas, em
1963, e com os aumentos dos precos do petréleo e as novas regulamentacdes
ambientais nas décadas de 1970 e 1980, comecaram a surgir esfor¢os globais para
producdo de combustiveis alternativos, faceis de transportar e menos poluentes
(MCKONE et al., 2015). Em 1984 uma patente alema apresentou um combustivel
composto de metanol ndo destilado, 4gua, DME e aditivos e em 1986 uma patente
norte-americana trouxe um método de operar um motor a diesel com um
combustivel de 95 a 99,9% DME (LEVINE, 1990; MAJUNKE; MUELLER, 1984).

Assim, iniciaram-se esforcos para viabilizar o comercio em larga escala de
DME: nos anos 90, a Amoco, uma empresa global de petroleo, mais tarde
incorporada na BP, em cooperacdo com a General Electric Co. (GE) e a Electric
Power Development Corporation do Japao (EPDC), fez testes para a utilizacdo do
DME como combustivel para turbinas a gas. O resultado desta pesquisa apontou
gue o DME, como combustivel multiuso, poderia ser usado para geracao de energia,
mercado de diesel, intermediario quimico para novas vias de sintese do hidrogénio,
olefinas, acido acético e gasolina, aléem da possibilidade de ser utilizado misturado
ao GLP (MCKONE et al.,, 2015). Segundo estes autores, apos 1998 foram
estabelecidas importantes instituicdes: a Associagao International de DME (IDA), o
Forum de DME do Japéao (JDF) e o da Korea (KDF) e, ainda, a Associacdo de DME
da China (CDA). Estabelecida em 2001, a Associacdo Internacional de DME
funciona como a voz global para a industria de DME, reunindo empresas, instituicdes

e individuos da Asia, Africa, Américas, Australia e Europa, envolvidos na producéo,
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distribuicdo e uso de DME, e na pesquisa e desenvolvimento de tecnologias
relacionadas ao seu uso (IDA, 2018b).

Segundo o relatério “Mercado de Dimetil Eter: Tendéncias Globais e
Previsdes 2018 e 2023” publicado em julho de 2013, o mercado DME teve grandes
melhorias nos Ultimos anos e a expectativa € de um progresso mais rapido durante
0S préximos cinco anos em muitos paises ao redor do mundo (MCKONE et al.,
2015). Os segmentos de aplicacdo de DME ao GLP e a propulsores de aerossois
detiveram as acOes significativas entre outras aplicacbées em 2017, sendo que o
segmento de mistura ao GLP representou mais de 21% de participagdo de mercado
e h& ainda o segmento da industria de geracdo de energia, que deve impulsionar o
crescimento do mercado (ZION MARKET RESEARCH, 2018).

A regido Asia-Pacifico contribui com 85,8% da fatia de mercado global de
DME, seguida pela América do Norte, Europa, América Latina e, por fim, Oriente
Médio e Africa (TRANSPARENCY MARKET RESEARCH, 2018; ZION MARKET
RESEARCH, 2018).

A China é o maior produtor e consumidor do éter dimetilico, correspondendo a
cerca de 90% do consumo global total em 2017, uma vez que possui fabricas e
instalacdes fixas grandes e produz DME localmente (MCKONE et al., 2015; ZION
MARKET RESEARCH, 2018). A india, a China e a Indonésia devem estar entre os
paises que mais crescerdo nos proximos anos no mercado global de DME e o
Japdo, a india, a Coreia do Sul e a Indonésia sdo regides que também deveréo
passar por uma taxa de crescimento significativa (ZION MARKET RESEARCH,
2018).

A América do Norte é o segundo maior mercado do DME e, nos EUA, um dos
principais consumidores de éter dimetilico, o relatorio prevé que a procura para a
industria de geracdo de energia crescera significativamente ao longo do periodo de
previsao aléem da industria de transporte e os segmentos de GLP e aerossois (ZION
MARKET RESEARCH, 2018).

Segundo o relatorio, também espera-se um crescimento da participagdo da
Europa no mercado global de dimetil éter (DME) num futuro proximo, pois ha uma
crescente iniciativa européia na fabricacéo de veiculos, como atividades de pesquisa
e desenvolvimento para veiculos com baixa emisséo, além do aumento da demanda
como propelente de aerossol na Europa Ocidental (MCKONE et al., 2015; ZION
MARKET RESEARCH, 2018). A Prins Alternative Fuel Systems, por exemplo,
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revelou em um workshop no Centro Europeu de Pesquisa e Inovagédo da Ford, o
desenvolvimento de sistemas de conversdo para DME que abrird as portas para
demonstracdes em larga escala de veiculos a DME de servico leve, médio e pesado
(IDA, 2018c). Alem disso, prevé-se que as crescentes atividades industriais no Reino
Unido, Franca e Alemanha impulsionem a margem de lucro do mercado no periodo
de previsédo (ZION MARKET RESEARCH, 2018).

O mercado global de dimetil éter foi avaliado em US $ 4.790 milhdes em 2017
e deve atingir US $ 9.100 milhdes em 2024 e US $ 9.868,1 milhdes até 2025,
crescendo a uma taxa CAGR de 9,6% entre 2018 e 2024 (TRANSPARENCY
MARKET RESEARCH, 2018; ZION MARKET RESEARCH, 2018). Pelos beneficios
potenciais com sua tecnologia limpa, segundo Oliveira (2003) o dimetil éter tem sido
chamado de “combustivel do século XXI”.

O presente trabalho esta estruturado em 7 secoes: Introducdo, Objetivos,
Revisdo Bibliogréfica, Processo Proposto, Metodologia, Resultados e Discussao e
Concluséo, seguidos das Referéncias e Apéndice.

A Introducdo apresentou um panorama atual do crescimento da demanda
energética mundial e de como foi a contribuicdo de cada fonte de energia no
consumo global ao longo dos anos, além de informacdes sobre os biocombustiveis
em particular, seus incentivos em diversos paises, sua expansdo e, por fim, as
possibilidades de utilizacdo e o panorama atual do dimetil éter, tema deste trabalho.

A secdo 2 apresenta 0s objetivos gerais, e especificos do trabalho ilustrados.
A secédo 3, Revisdo Bibliografica, aborda os temas de energia e bicombustiveis no
Brasil, e se aprofunda no etanol, sua producdo, tipos, marcos e residuos. Em
seguida, ha uma revisédo de literatura sobre a vinhaca (composi¢cdo, usos, riscos,
legislacdes relacionadas), sobre a biodigestdo anaerdbia, o biogas e o gas de
sintese, e, por fim, sobre o dimetil éter, com suas propriedades e sintese. Além
disso, o capitulo apresenta subsecbes com fundamentacdo teorica sobre
modelagem e simulacéo de processos e, mais especificamente, do Aspen HYSYS®,
e sobre equilibrio termodinamico, bem como de analise de investimentos.

A secao 4 traz o processo proposto neste trabalho para a producéo de dimetil
éter a partir do gas de sintese advindo da vinhacga no cenario brasileiro.

A secdo 5 explica a metodologia do trabalho: aspectos da modelagem
realizada, detalhes da simulacdo e parametros operacionais utilizados e, ainda, das

analises energética e econémico-financeira abordadas.
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A secéo 6 traz os resultados atingidos e a discussao sobre os mesmos: a
producdo, composicao, as andlises de sensibilidade de algumas correntes, a andlise
energética e as mudancas obtidas com ela e, finalmente, a avaliacdo econémico-
financeira do processo.

A secdo 7 resume as conclusdes do trabalho, seguidas de sugestdes para
complementagdes do mesmo e uma listagem de outros trabalhos realizados durante

o periodo de mestrado.
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2 OBJETIVOS
2.1 OBJETIVO GERAL

O objetivo desta pesquisa é a modelagem e simulagédo da producéo de dimetil
éter para uma industria sucroalcooleira a partir da sintese direta do gas de sintese
obtido do biogas advindo da vinhaca da industria, visando verificar a viabilidade

técnica e econdmica desse processo. O processo esté ilustrado na Figura 2.

Figura 2 — Processo para a producao do dimetil éter a partir da vinhaca
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

2.2 OBJETIVOS ESPECIFICOS

Os objetivos especificos para realizagdo do trabalho foram, primeiramente, o
levantamento das condi¢bes de operacdo e equipamentos ideais, reagdes quimicas
e dados cinéticos para a sintese direta do DME. Em seguida, a modelagem e
simulacdo do processo de producéo e purificacdo do DME e, por fim, a avaliacao
econdmica da producdo visando verificar a viabilidade técnica e econdmica da
instalacdo de uma unidade de producdo de DME acoplada a uma industria

sucroalcooleira.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 ENERGIA

Segundo Azevedo e Lima (2016), a energia € constituida de uma dupla face,
pois se trata de um bem de produgédo e de um bem de consumo ao mesmo tempo.
Ela faz parte da vida do ser humano desde seu inicio e é o que permite a evolucao
da civilizacdo. As fontes de energia, de acordo com Carvalho (2014), foram sendo
complementadas ou substituidas por fontes novas e mais eficientes: a forca
muscular foi complementada pela lenha e pela tracdo animal, esta pela energia das
aguas e dos ventos, e o carvao foi complementado ou substituido pelo petréleo na
indUstria, nos transportes e nos modernos sistemas agroindustriais.

A partir do século XX, segundo Ribeiro (2014), uma vez que 0 pais possui
uma variedade de recursos naturais disponiveis para serem utilizados e que
oferecem fornecimento continuo, houve o incentivo ao uso de energias renovaveis
no Brasil como a hidraulica, edlica, solar e biomassa.

A Figura 3, a seguir, traz o numero de acordos internacionais ligados a

energias renovaveis formados com o passar dos anos.

Figura 3 — Acordos internacionais em energias renovaveis
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Fonte: Ribeiro (2014, p. 51).

Observa-se na Figura 3, um crescimento do numero de acordos
internacionais em energias renovaveis a partir da década de 70, atingindo seu apice
em 2007, com quase 25 acordos. Segundo Ribeiro (2014), houve um aumento da
boa vontade politica para realizagcdo desses acordos e consequente aumento da
importancia do tema energia para a politica externa brasileira, com especial atengéo

aos projetos com paises africanos e sul-americanos.
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3.2 BIOCOMBUSTIVEIS

Os biocombustiveis sdo substancias derivadas de biomassa renovavel que
podem ser empregadas diretamente ou mediante alteracbes em motores a
combustdo interna ou para outro tipo de geracdo de energia, podendo substituir
parcial ou totalmente combustiveis de origem féssil, ou seja, sdo um tipo de
combustivel de origem biolégica ou natural (BRASIL, 2011b).

Embora os tradicionais combustiveis fosseis também sejam derivados de
vegetais (carvao mineral) ou animais (petroleo e gas natural), de acordo com Silva
(2010), eles ndo estdo incluidos na definicdo de biomassa para a geracdo de
energia, pois sao resultado de transformacdes que requerem milhdes de anos para
acontecerem e a biomassa, por outro lado, se renova em curto prazo. Esta tem
como vantagens o baixo custo, o reaproveitamento de residuos, a possibilidade de
reutilizacdo e € menos poluente que outras formas de energias, uma que a sua
gueima provoca a liberacdo de diéxido de carbono na atmosfera, mas como esse
composto havia sido previamente absorvido pelas plantas que deram origem ao
combustivel, o balanco de emissdes de COz2 € nulo (SILVA, 2010).

O Brasil se destaca em relacdo aos biocombustiveis pelo etanol. Segundo
Ribeiro (2014), o pais apresenta um acumulo de conhecimento na sua fabricagéo,
uma vez que o cultivo da cana de acucar no pais € conhecido desde a época
colonial, no sistema denominado plantation (monocultura — escravidédo — latifundio —
exportacdo). Atualmente, o Brasil lidera mundialmente a produgéo de etanol a partir
da cana-de-acucar. De acordo com o relatério de acompanhamento da CONAB
(2018), a area total de cana-de-acucar colhida pelo setor sucroenergético na safra
2017-2018 foi de 8,7 milhdes e segundo o Ministério da Agricultura, Pecuaria e
Abastecimento (MAPA, 2018) a producao de etanol foi de 27.781.552 m3 nesse
mesmo periodo. A Figura 4 a seguir ilustra a producéo brasileira de etanol de 2000 a
2017.
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Figura 4 — Producéao brasileira de etanol
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O crescimento da producéo de etanol no Brasil foi grande no decorrer dos
anos, com algumas variacdes recentes devido a fatores como a idade média do

canavial e a relacao entre os precos do etanol e da gasolina.

3.3 PRODUCAO DE ETANOL

E possivel obter-se o etanol, segundo Lima, Aquarone e Borzani (1975) por
trés maneiras: por via destilatéria, por via sintética e por via fermentativa, sendo que
a via fermentativa € a mais utilizada no Brasil.

A recepcdo da matéria-prima é feita quando os caminhfes carregados com
canas inteiras, da colheita manual, ou picada em toletes, provenientes da colheita
mecanica, sao pesados ao chegarem e a carga € amostrada. O objetivo dessa etapa
€ conhecer a quantidade, qualidade da matéria-prima e realizar o pagamento de
cana. Em seguida, é realizada a limpeza da cana por meio de uma simples lavagem
com agua ou em um processo a seco para a remocgdo de impurezas (ZANARDI,
COSTA JUNIOR, 2016).

Apbés a limpeza, a cana é preparada para moagem passando por picadores
gue trituram os colmos. Nesse processo, as células da cana séo abertas sem perda
do caldo (CHIEPPE JUNIOR, 2012).
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Apés ser desfibrada, a cana segue por esteiras para a extracdo. Esse
processo tem por objetivo separar o caldo da fibra da cana. Ele é realizado,
geralmente, em um conjunto de moendas, no qual o caldo é expelido da fibra por
aplicacoes sucessivas de pressdo, a medida que a cana passa entre pares de rolos
compressores (PAYNE, 1989).

Segundo Chieppe Junior (2012), adiciona-se agua numa propor¢do de 30%,
processo chamado de embebicdo composta, cuja funcdo € embeber o interior das
células da cana, diluindo o acgucar ali existente e, com isso, aumentando a eficiéncia
da extracdo, e extrair cerca de 96% do acucar contido na cana. O caldo extraido vai
para o processo de tratamento do caldo, e o bagaco para as caldeiras.

O caldo extraido sai com impurezas que precisam ser removidas.
Primeiramente é realizada a remocao de sélidos como areia e bagacilhos por meio
de peneiras. Em seguida, € realizado o processo da decantacdo para a remocao de
sélidos ndo eliminados nas etapas anteriores e impurezas coloidais por coagulacao
ou floculacdo e, por fim, realiza-se o aquecimento. Com o tratamento, o caldo
clarificado (mosto) torna-se mais limpo, fermenta melhor, espuma menos e suja
menos as colunas de destilacdo. Apds a clarificacdo, resfria-se o caldo, o qual é
enviado a dorna de fermentacéo (LIMA; BASSO; AMORIM, 2001; ZANARDI; COSTA
JUNIOR, 2016).

A Fermentacdo alcodlica € o processo de transformacdo de acglUcares em
alcool etilico e gas carbbdnico pela acdo de um determinado grupo de
microrganismos unicelulares denominados leveduras. Os mais importantes e
utilizados na producéo do etanol sédo os do género Saccharomyces (SILVA; JESUS;
COUTO, 2007).

De acordo com Chieppe Junior (2012), a fermentacdo é realizada de forma
continua e agitada, consistindo de 4 estagios de dornas em série, composto, de trés
dornas no primeiro estagio, duas dornas no segundo, uma dorna no terceiro e uma
dorna no quarto estagio. Como ha o desprendimento de gas carbbdnico e de calor, é
necessario que as dornas sejam fechadas para recuperar o alcool arrastado pelo
gas carbonico e o uso de trocadores de calor para manter a temperatura nas
condicOes ideais para as leveduras. A fermentacdo € regulada para 28°C a 30°C
com tempo de 6 a 8 horas e o mosto fermentado € chamado de vinho. Apés a
fermentacdo ha o processo de centrifugacéo, no qual a levedura é recuperada e sdo
separados o fermento e o vinho (CHIEPPE JUNIOR, 2012).
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O vinho resultante da fermentacdo apresenta de 88 a 93% de agua, cerca de
9,5% de alcool e ésteres, acidos organicos e impurezas solidas em pequenas
propor¢ées (CHIEPPE JUNIOR, 2012; LIMA; BASSO; AMORIM, 2001). Dessa
forma, separa-se o etanol dessas impurezas na concentracao desejada por meio das
colunas de destilacdo. Um subproduto importante que resulta dessa destilacdo do
vinho é a vinhaga (CHIEPPE JUNIOR, 2012).

Na Figura 5, a seguir, € possivel observar um fluxograma do processo de

producao de etanol a partir da cana-de-acucar.

Figura 5 — Diagrama simplificado do processo de producdo de etanol a partir da cana-de-
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

3.4 TIPOS DE ETANOL

Ha dois tipos de etanol que se diferenciam em relacdo a sua graduacao
alcodlica, o uso de aditivos e a forma como podem ser utilizados: o etanol hidratado
e o etanol anidro. Para serem comercializados, ambos tém suas caracteristicas e

especificacdes determinadas pelo Regulamento Técnico n°® 3 da ANP (2011). Entre
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as especificacbes, consta-se a necessidade de serem limpidos e isentos de
impurezas e com uma tolerancia extremamente pequena de minerais e metais:
maximo de 5 mg/kg de teor de ferro, 2 mg/kg de teor de sédio, 1 mg/kg de cloreto e
4 mg/kg de sulfato.

Segundo a ANP (2015), o poder calorifico da gasolina é de 10400 kcal/kg
enquanto o do etanol hidratado é de 6300 kcal/kg. Nos periodos de entressafra da
cana-de-acucar (verdo e meses proximos), intervalo em que o produto néo é colhido,
0 preco do etanol aumenta, pois a oferta do produto € menor. O etanol é mais
vantajoso financeiramente ao consumidor do que a gasolina quando seu preco é
30% mais barato em relagdo a gasolina (NOVACANA, 2018).

3.4.1 Etanol hidratado

O etanol hidratado € vendido nos postos de combustiveis como etanol
comum, ou apenas etanol, e também pode ser utilizado na producdo de bebidas,
alimentos, cosméticos, aromatizantes, produtos de limpeza, remédios, vacinas, entre
outros produtos. O Brasil € o Unico pais que utiliza o etanol hidratado puro como
combustivel, o E100, que corresponde a 100% em etanol mais 4gua e sem aditivos,
sendo que o primeiro carro movido 100% a alcool foi langado no pais em julho de
1979: o Fiat 147 (NOVACANA, 2018). No exterior, a maior mistura ocorre na
Suécia, que utiliza em alguns 6nibus o etanol com 95% e nos Estados Unidos e
alguns paises da Europa, que utilizam em motores flex o etanol a 85%. Uma das
dificuldades em consolidar o etanol hidratado no mercado internacional € o frio, uma
vez que o etanol perde sua capacidade de gerar combustdo em temperaturas abaixo
dos 13°C (NOVACANA, 2018).

3.4.2 Etanol anidro

O etanol anidro é o etanol adicionado a gasolina, que, além do uso
combustivel, também tem grande utilidade industrial na producéo de solventes, tintas
e aerossois (NOVACANA, 2018). Segundo a regulamentacdo da ANP (2011), tal
etanol deve apresentar graduacgéo alcodlica de no minimo 99,6%, o que garante um
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alcool praticamente puro, maximo de 0,4 de teor de agua e aspecto alaranjado
devido a adicdo de um corante para diferencia-lo do alcool hidratado. Seu processo
de fabricacdo é o mesmo do alcool hidratado, com etapas adicionais de destilacdo
extrativa ou azeotrépica.

A presenca do alcool anidro na gasolina aumenta o niumero da octanagem do
combustivel (resisténcia a detonac¢des ndo controladas), aumentando o tempo de
vida util do motor, diminuindo a emissdo dos gases de efeito estufa (visto que o
etanol € um combustivel renovavel) e a diminuindo os custos, sendo que o pais tem
uma alta capacidade de producédo de etanol e precisa importar gasolina para atender
todo o mercado interno (NOVACANA, 2018). Atualmente, a proporcao de alcool
anidro misturada a gasolina brasileira esta estipulada em 27% (BRASIL, 2015). Além
do Brasil, 60 paises ja adotam a mistura obrigatéria de biocombustiveis aos
combustiveis fosseis Entre eles, Canad4, Estados Unidos, Paraguai, Chile,
Argentina, Australia e os paises da Unido Europeia (UNICA, 2014). Essas misturas

geralmente estdo entre 5% e 10%, sendo o Brasil 0 pais que utiliza a maior propor¢ao.

3.5 HISTORICO BIOCOMBUSTIVEIS

A Tabela 1 a seguir redne o0s principais marcos da histéria dos
biocombustiveis no Brasil, de acordo com as obras de Ribeiro (2014) e Silva (2010).

Tabela 1 — Marcos histoéricos da evolug¢édo dos biocombustiveis no Brasil
(continua...)

Testes e experiéncias pioneiras realizadas com o éalcool e o biodiesel como

1905 a 1925 .
combustivel.

Foram criados o Instituto do aclcar e do &lcool (IAA) e a Escola Superior de
1930 Agricultura (ESALQ), que contribuiram com a expansao do setor alcooleiro para além
do Nordeste, onde se concentrava.

Governo brasileiro estabelece o Decreto n°19717, que obriga a mistura de 5% de
alcool na gasolina importada pelo pais. A proporcao dessa mistura sofreu mais de 50
variagbes ao longo dos anos, comecando com um minimo de até 5% e atingindo o
27% em 2015.

1931

Criac@o do Decreto-Lei n° 737, que estende a obrigatoriedade da mistura de 5% de

1938 alcool também a gasolina produzida no Brasil.

Descoberta de extensas reservas petroliferas no Oriente Médio diminui um possivel

1960 interesse mundial por biocombustiveis.

Com a primeira crise mundial do petréleo, a procura por novas fontes de energia
ressurge.

1973

O Brasil lanca o Programa Nacional do Alcool (Proalcool), maior programa comercial

1975 de uso de biomassa para fins energético no mundo.

O professor Expedito Parente, da Universidade Federal do Ceard, descobre o
1977 biodiesel a partir do 6leo de algoddo e, em 1980, ele registra a primeira patente
mundial de biodiesel, hoje de dominio publico.
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Estabilizagdo, diminuicdo do preco e aumento de producdo interna do petréleo,
causando o posterior esvaziamento do Proalcool que se tornava cada dia mais caro.

1979-1990 , ; ! oy
Aumento no preco do aglicar no mercado internacional que fez com que os usineiros
deixassem de produzir o alcool combustivel.

1993 Volta da expansdo do mercado de producdo de alcool com a medida do Governo

federal que estabeleceu a adocéo de 22% de alcool anidro a gasolina combustivel.

1999-2000 Aumento do preco do petréleo e desvalorizacdo do real.

2003 A tecnologia flex-fuel impulsiona o setor, garantindo a consolidagdo do mercado para
exportagao posterior.

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Como observou-se, desde 1905 a producdo dos biocombustiveis no Brasil
passa por diversos periodos influenciados pelos incentivos estatais e pelo contexto
internacional. Segundo Silva (2010), com o passar dos anos e as intermitentes crises
de energia associadas a maior demanda por combustiveis fésseis, surgem fortes
estimulos para o desenvolvimento de tecnologias de producdo do etanol e do
biodiesel e estes passam a ter um papel de destaque na matriz energética mundial e

no mercado internacional de combustiveis.

3.6 VINHACA

Entre os residuos da producdo do etanol, a vinhaca, liquido de cor escura
(Figura 6) e com forte odor, é 0 mais preocupante, pois possui alta carga organica,
alto potencial poluidor e grande volume de producao: cerca de 12 litros por litro de
etanol produzido ou 1,17 kg por kg de cana-de-acUcar processada na industria (DIAS
et al., 2015; LEME; SEABRA, 2017).

Figura 6 — Vinhaca in natura

Fonte: Centro Paula Souza (2016).
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A vinhaga tem na sua composi¢ado diversos componentes que dao a ela um
grande potencial fertilizante. A Tabela 2 resume a composi¢éo da vinhaca de acordo
com Espafia-Gamboa et al. (2012) e alguns parametros.

Tabela 2 — Composicéo e parametros da vinhaca

Parédmetro Valor
pH 4
DQO 121.000 mg/L
Sulfato 5.336 mg/L
Enxofre 168 mg/L
Nitrogénio Total 1.341 mg/L
Nitrogénio Amoniacal 160 mg/L
Fosfato 141 mg/L
Potassio 7.262 mg/L
Etanol 21.007 mg/L
Acido Acético 2.237 mgl/L
Acido Propi6nico 4.304 mg/L
Solidos Suspensos 20.273 mg/L
Solidos Dissolvidos 45.543 mg/L

Fonte: Espafia-Gamboa et al. (2012, p. 2).

Atualmente, seu uso mais comum ocorre na fertirrigacdo, ilustrada na
Figura 7, uma técnica que combina fertilizacdo e irrigacdo das proprias plantacdes
de cana-de-acucar (LEME; SEABRA, 2017). Apesar dos beneficios dessa técnica,
se utilizada indiscriminadamente, a fertirrigacdo apresenta possiveis riscos como
salinizacdo do solo, contaminacdo de aquiferos com sais, reducdo do oxigénio do
solo, contaminagcdo por espécies quimicas (nitratos, cloretos, chumbo, cobre e
zinco), acidificacdo e saturacdo do solo com matéria organica (FUESS; GARCIA,
2014). Segundo o jornal Novacana (2013), o poder poluente da vinhaca € cerca de

cem vezes maior que o do esgoto doméstico.

Figura 7 — Vinhaca sendo utilizada na fertirrigagéo

Fonte: Sebigés-Cética (2017).
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Os riscos aumentam devido ao fato de que as legislacbes relacionadas a
aplicacdo da vinhaga encontram-se ainda insuficientes. As normas mais completas
encontradas no Brasil atualmente sdo estaduais, como a de S&o Paulo e a de Minas
Gerais. A Norma Técnica P4.321 de 2005, mas atualizada em 2015, da CETESB,
Companhia Ambiental do Estado de S&o Paulo, traz critérios e procedimentos para
aplicacéo da vinhaga no solo agricola, dispondo sobre a area que deve recebé-la,
sua localizacéo e caracterizacdo do solo, 0 armazenamento da vinhaca antes de ir
para a fertirrigacdo, parametros dos pocos de monitoramento e frequéncia de
andlises e a dosagem méxima de vinhaca no solo, levando em conta a sua
capacidade de troca ibnica e a concentracdo de potassio no solo e na vinhaca
(CETESB, 2015; COUTO; GUERRA; LOPES, 2017). J& as Deliberactes Normativas
n° 164 de 2011 e n° 184 de 2013 da COPAM, Conselho Estadual de Politica
Ambiental de Minas Gerais, trazem normas muito semelhantes as da CETESB,
trazendo também regulamentacdo ao armazenamento e aplicacdo da vinhaca
(BRASIL, 2011a; BRASIL, 2013; COUTO; GUERRA; LOPES, 2017). H4 também o
Decreto 10068 de 2014 do estado do Parana, que dispde sobre o sistema de
armazenamento e distribuicdo da vinhaga, o projeto técnico para impermeabilizacédo
do sistema, dispensa do licenciamento ambiental o uso agricola de alguns residuos
gerados pelas usinas de beneficiamento da cana-de-acUcar e traz critérios para
emissdes atmosféricas (PARANA, 2014). Esse Decreto, contudo, ndo traz grandes
regulacdes para a vinhaca, ndo citando parametros de monitoramento da vinhaca,
nem de sua dosagem no solo (COUTO; GUERRA,; LOPES, 2017). Dessa forma, néo
h& nenhuma legislagéo federal que aborde o assunto da forma necessaria, e as raras
legislac6es e normas em nivel estadual que existem, com a de Séao Paulo e de Minas
Gerais, ainda que mais aprofundadas que as federais, deixam a desejar em certos
aspectos (COUTO; GUERRA; LOPES, 2017). Isso porque s6 levam em conta a
guantidade de potassio da vinhaca para definir sua dosagem no solo, ndao prevendo
a interferéncia da quantidade de matéria organica contida e de outros componentes
e, além disso, se preocupam com 0s impactos da vinhaca no solo e nos cursos de
agua, mas negligenciam os possiveis impactos atmosféricos (MORAES; ZAIAT,;
BONOMI, 2015). A Tabela 3 resume as principais legislacdes e atos administrativos

brasileiros relacionados a vinhaca.
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Tabela 3 — Relacao cronolégica das legislacdes e atos administrativos brasileiros de maior
interesse a vinhaca

Nome Data Tipo de legislacdo
Decreto-Lei n° 303 1967 Federal
Portaria n® 323 1978 Federal
Portaria n® 158 1980 Federal
Norma técnica P4.321 2005 Estadual — SP
Deliberag@o Normativa n°® 164 2011 Estadual — MG
Deliberag@o Normativa n°® 184 2013 Estadual — MG
Projeto de Lei n° 5182 2013 Federal
Decreto n° 10068 2014 Estadual — PR

Fonte: Couto, Guerra e Lopes (2017, p. 6).

7

Uma alternativa de manuseio importante para a vinhaca € submeté-la ao
tratamento bioquimico visando aproveita-la ndo apenas na fertirrigacdo, mas como
fonte de outros produtos. Assim, a biodigestdo anaerdbia é uma opcéao viavel para o
tratamento da vinhaca, pois aumenta seu potencial de fertilizacdo, reduz sua
demanda bioquimica de oxigénio e ainda é capaz de gerar um produto comercial
com valor agregado: o biogas (SALOMON et al., 2011). O biodigestor de vinhaca da
Usina Sao Martinho em S&o Paulo € uma evidéncia da viabilidade desse processo,
segundo Salomon et al. (2011). Devido ao grande volume de vinhaga, outra opcgéo
interessante € alocar parte desta vinhacga a biodigestéo e parte a fertirrigacao.

A digestdo anaerdbica é um processo microbiolégico de decomposicdo de
matéria organica na auséncia de oxigénio em tanques reatores a prova de ar
(LABRIET; SIMBOLOTTI; TOSATO, 2013). Além do biogas, a biodigestéo resulta na
formacdo do digestato, uma “torta” que é rica em nutrientes e utilizavel como
fertilizante. De acordo com Labriet, Simbolotti e Tosato (2013), Machado (2013) e
Moraes, Zaiat e Bonomi (2015), o processo inclui quatro etapas principais:

a) hidrdlise, a quebra de matéria organica complexa (lipidios, carboidratos e
proteinas), para formar compostos organicos simples: acucares, acidos
graxos e aminoacidos;

b) acidogénese, etapa na qual as substancias resultantes da hidrélise sao
transformadas por bactérias fermentativas em &acido propandico, acido
butandico, acido lactico e alcoois assim como hidrogénio e gas carbodnico.

C) acetogénese, na qual o material resultante da acidogénese é transformado
em acido etanaico, hidrogénio e gas carbdnico por bactérias acetogénicas.
Nessa fase delicada €& necessario manter o equilibrio para que a
guantidade de hidrogénio gerado seja consumida na metanogénese.

d) metanogénese, processo de formacao de metano.
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As principais reacdes da biodigestdo anaerObia envolvidas nas etapas de
acidogénese, acetogénese e metanogénese estado resumidas na Tabela 4.

Tabela 4 — Principais rea¢fes da biodigestdo anaerébia

Etapa Reacéo
CeH1206 + 2H20 < 2CH3COO "+ 2CO2 + 2H* + 4H>
Acidogénese CeH1206+ 2H2 «» 2CH3CH2COO "~ + 2H20 + 2H*

CeH1206 <> 2CH3CH2CH>COQO"™ + 2CO> + H* + 2H>

2CH3CH2CO0" + 3H20 «» CHsCOO™+ HCOs™ + H+ + 2H2
Acetogénese 2CH3CH2CO0" + 2HCO3™ «» CH3COO~ + H* + 3HCOO"
2CH3CH2CH2CO0™ + 2H20 & 2CHsCOO™ + H+ + 2H2

2CH3COO + H20 «» CH4 + HCO3 + 2H>
Metanogénese Hz + ¥aHCO3™ + YuH* «» V4CH4 + %H20
HCOO + ¥%H20" + YuH* « V4CH4 + 3%HCO3"

Fonte: Moraes, Zaiat e Bonomi (2015, p. 894).

Segundo Labriet, Simbolotti e Tosato (2013), cada etapa é caracterizada por
diferentes atividades microbianas, as quais podem ocorrer simultaneamente dentro
do biodigestor, e sdo fortemente dependentes umas das outras.

A Figura 8 traz o biodigestor utilizado para a producédo de biogas a partir da

vinhaga na Usina de S&o Martinho, situada no estado de S&ao Paulo.

Figura 8 — Biodigestor anaerdébico de vinhaca para producédo de biogas da usina de Séao
Martinho (SP)

[

Fonte: Elia Neto (2016, p. 24).

O biogas € uma mistura gasosa de metano, gas carbdnico e outros gases que

pode ser utilizada para secar leveduras, gerar eletricidade e pode ser, ainda,
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utilizada como matéria-prima para produzir outras fontes de energia por meio da
producdo de biometano e do gas de sintese (CHEN et al., 2017; MORAES; ZAIAT,
BONOMI, 2015; SALOMON, 2007; SALOMON et al., 2011). O biometano pode ser
utilizado como combustivel para abastecer veiculos, sendo equiparado ao gas
natural no Brasil em certas condi¢Bes, para gerar energia elétrica, energia térmica,
entre outras possibilidades (GAHB, 2016).

3.7 GAS DE SINTESE

Matéria-prima importante para um grande nimero de processos comerciais, 0
gas de sintese € uma mistura de hidrogénio, monéxido de carbono e compostos
minoritarios com uma possivel participacdo de diéxido de carbono (DELPARISH,;
AVCI, 2016). Desde o seu primeiro uso comercial pela London Gas, Light e Coke
Company em 1812, o gas de sintese e seus antecedentes baseados no carvao (gas
de cidade, gas produtor, gas de carvdo) influenciaram o desenvolvimento da
sociedade humana iluminando cidades, fornecendo calor e energia e alimentando
veiculos por meio de uso direto e conversdo em combustiveis liquidos
(WOOLCOCK; BROWN, 2013). Entre os inUmeros compostos que podem ser
produzidos atualmente a partir do gas de sintese por diferentes rotas estdo o0s
fertilizantes, gas natural sintético, quimicos industriais, metanol, etanol, dimetil éter,
produtos da quimica fina, diesel, nafta e hidrogénio (ALTONA ENERGY, 2019).

O gés de sintese (syngas) é tradicionalmente obtido por meio da gaseificacdo
de carvao, biomassa ou gas natural (IDA, 2018a). Entre os métodos mais comuns
para produzir gas de sintese a partir do metano estao a reforma a seco do metano
(DRM), a oxidacéo parcial do metano (POX), a reforma a vapor do metano (SRM), a
reforma auto térmica (ATR) e a bireforma (BiR) (GOPAUL; DUTTA, 2015; LUU et al.,
2016). Silva et al. (2017) apontaram a possibilidade de producéo de gas de sintese
a partir do biogas obtido por digestdo anaerdbia de vinhaca, utilizando técnicas de
simulacdo, em uma destilaria regional de etanol que produz 450 toneladas de etanol
hidratado por dia. Mantendo certa quantidade de vinhaca para fertirrigacao, Silva et
al. (2017) utilizam aproximadamente 25% da vinhaca produzida pela industria para a
producdo do gas de sintese e, posteriormente, de metanol: em uma hora de

producéo, 83.294 kg de vinhaca produzem 39.790 kg de biogas e, estes, 66.194 kg



38

de gas de sintese, os quais produzem, por fim, 52.955 kg de metanol com 99,3% de

pureza.

3.8 DIMETIL ETER

O dimetil éter é o éter mais simples e de acordo com a IUPAC é denominado
como metoximetano (BAKHTYARI; RAHIMPOUR, 2018; LUU et al., 2016). Ele
destaca-se entre as possibilidades de biocombustiveis com grandes perspectivas
pela sua vasta gama de utilizacdo, uma vez que ele € uma alternativa limpa como:
aerossol, refrigerante, agente de polimento, agente anti-ferrugem, pesticida,
producdo de aquil-aromaticos, producdo de dimetil-sulfato, metil-acetato, olefinas
leves, fonte de hidrogénio usado em células de combustivel e, principalmente, pelo
seu potencial como combustivel limpo substituinte do gés liquido de petroleo e do
diesel (AZIZI et al., 2014; MORADI et al., 2011). O DME é um gas incolor, volatil e
nNAo corrosivo, com armazenamento € manuseio seguros, pois nao forma peréxidos
explosivos e ndo emite particulas ou gases toxicos na combustao (AZIZI et al., 2014,
CHEN; HSU; WANG, 2016). Além disso, ele tem baixa toxicidade por inalacdo aguda
e subcrbnica, ndo possui efeitos para uso normal e o contato de DME vaporizado
com a pele nédo tem efeitos adversos (PARK; LEE, 2014). A Tabela 5 a seguir traz
um resumo das propriedades do DME, segundo Azizi et al. (2014), Kapus e Ofner
(1995) e McKone et al. (2015).

Tabela 5 — Propriedades do dimetil éter

Propriedades

Formula molecular C2HesO
Massa molar 46, 07 g.mol?
Odor Tipico
Densidade 0,66 g.cm™
Ponto de fuséo -141°C
Ponto de ebulicdo -24°C
Solubilidade na agua 71 g.dm= (a 20°C)
Presséo de vapor > 100 kPa
Temperatura critica 126,9°C
Pressdo critica 5,37 Mpa
Viscosidade em gés 9,16.10% P
Viscosidade em liquido 0,15cP

Fonte: Elaborada pela autora (2019 e adaptado de Azizi et al. (2014), Kapus e Ofner (1995) e
McKone et al. (2015).
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Adicionalmente, o DME forma uma fase liquida quando pressurizado acima
de 0,5 MPa, tem baixa temperatura de autoignicdo (235°C), alto indice de cetano
(entre 55 e 60) e uma pressao de vapor semelhante ao GLP, o que faz com que ele
possa ser usado nas infraestruturas ja existentes para transporte e armazenamento
(AZIZI et al., 2014; CHEN; HSU; WANG, 2016). O numero de cetano é semelhante
ao indice de octanas, pois € uma classificacdo atribuida a um combustivel para
avaliar a qualidade de sua combustéo, sendo que o indice de octanagem refere-se a
gasolina, enquanto o cetano € uma medida da qualidade ou desempenho do
combustivel diesel (DONEV et al.,, 2018). O numero de cetano afeta varios
parametros de desempenho do motor, como combustao, estabilidade, dirigibilidade,
fumaca branca, ruido e emissdes de mondxido de carbono e hidrocarbonetos
(BHATIA, 2014). Quanto maior o numero de cetano, melhor a queima do
combustivel dentro do motor do veiculo e menor o atraso no tempo de sua ingnicéo,
ou seja, menor o tempo entre quando o combustivel é injetado na cadmara e quando
a combustdo comeca. Isso significa que o combustivel tem a capacidade de inflamar
mais facilmente e prontamente devido a compressao, e isso resulta em uma partida
mais rapida para os veiculos, uma combustdo mais completa, uma melhor eficiéncia
do combustivel, as emissdes prejudiciais sdo reduzidas e, além disso, 0 motor opera
de forma mais silenciosa (DONEYV et al., 2018). A Tabela 6 a seguir, traz 0 nimero

de cetano e outras caracteristicas dos combustiveis para comparacdo com o DME.

Tabela 6 — Comparacéo entre caracteristicas dos combustiveis

Propriedades DME Diesel Metanol GLP
Butano Propano
Poder calorifico inferior (MJ/kg) 28,88 42,61 19,5 45,74 46,36
Poder calorifico superior (MJ/kg) 31,7 46,5 22,7 49,3 50
Densidade (g/cm3) 0,66 0,84 0,79 0,61 0,50
Numero de cetano 55-60 45-55 <10 - 5
Temperatura de autoigni¢céo (°C) 235 250 464 450 510

Fonte: Bakhtyary e Rahimpour (2018); Boundy et al. (2011); GPC Quimica (2011); Kapus e Ofner
(1995); Park e Lee (2014); Petrobréas Distribuidora (2018) e Seddon (2011).

O poder calorifico do DME, apesar de mais alto que o do metanol, € menor
gue o da maioria dos combustiveis e por isso, quando usado como um substituto do
diesel, a desvantagem é que o DME necessita assim de um maior volume de
combustivel para gerar a mesma quantidade de energia (SEDDON, 2011). Além
disso, a logistica de transporte exige custos maiores devido a necessidade de

transporta-lo pressurizado (SEDDON, 2011). Essa substituicdo, no entanto, reduz as
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emissfes de NOx em 90% e a avaliagdo ambiental é altamente competitiva e
motivadora (GADEK; KUBICA; JEDRYSIK, [s.d.]). Como o DME tem apenas
ligacbes C-H e C-O, mas nenhuma ligacdo C-C, e como o composto contém
aproximadamente 35% de oxigénio em sua composi¢cdo, seus produtos de
combustéo, como emissfes de monoéxido de carbono e de hidrocarbonetos néo
gueimados sdo também menores que as geradas pelo gas natural (AZIZI et al.,
2014).

Entre as principais empresas do mercado global de dimetil éter estdo a Akzo
Nobel NV, a The Chemours Company, a Mitsubishi Corporation, a Grillo-Werke AG,
a Oberon Fuels, a Royal Dutch Shell Plc., A China Energy Limited, a Ferrostal
GmbH., Jiutai Energy. Group, e Zagros Petrochemical Company, entre outros, que
tem adotado estratégias de aquisicOes, fusdes e expansdes para ampliar suas
capacidades de producéo e participacdo no mercado de producéo e distribuicdo de
dimetil éter (ZION MARKET RESEARCH, 2018).

3.8.1 Sintese de DME

O gés de sintese pode ser convertido em uma diversidade de compostos e
combustiveis como aménia, metanol, dimetil éter, gas natural sintético, acido acético,
alcolis superiores, entre muitos outros, além de ser fonte de hidrogénio e de
monoxido de carbono (ROSTRUP-NIELSEN; CHRISTIANSE, 2011). Em escala
industrial, duas rotas podem ser utilizadas para sintetizar DME a partir do gas de
sintese: o método indireto, no qual primeiramente € produzido o metanol como
intermediario e, em outro reator, o metanol é purificado e convertido a DME; e o
método direto, no qual a sintese de metanol e sua desidratacdo ocorrem
simultaneamente para produzir o DME em um Uunico reator (YOUSEFI;
ESLAMLOUEYAN; KAZEROONI, 2017). A Figura 9 a seguir esquematiza as duas

rotas de producdo de DME a partir do gas de sintese.
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Figura 9 — Métodos de sintetizar o dimetil éter a partir do gas de sintese

SINTESE DESIDRATAC,AO
| | Metanol
— . R -
Gas de SINTESE DIRETA Dimetil Eter
Sintese (DME)

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Como certa vantagem, a sintese indireta permite uma separacdo menos
complexa para alta pureza de DME e uma maior conversao de CO:2 (AZIZI et al.,
2014; CHEN; HSU; WANG, 2016). Por outro lado, a sintese direta permite operar
com temperaturas mais altas e pressdes mais baixas, requer menor investimento e
custo operacional, permite maior conversdo de CO, maior seletividade e,
consequentemente, maior producdo de DME (AZIZI et al., 2014; CHEN; HSU;
WANG, 2016; FARSI; SANI; RIASATIAN, 2016; KURZINA et al.,, 2017). Assim, 0
método direto é a rota preferencial para producdo em larga escala (YOUSEFI,
ESLAMLOUEYAN; KAZEROONI, 2017). Segundo AZIZI et al. (2014), a tecnologia
da sintese direta pertence a companhias como Haldor Topsoe, JFE Holdings, Korea
Gas Corporation, Air products e NKK.

A Tabela 7 a seguir resume algumas das condi¢cdes de operacéo, relacdes de
H2/CO do gas de sintese e tipos de reatores e catalisadores utilizados e investigados
por diversos autores na sintese direta de DME. Como pode-se observar, ndo ha
grande variacdo das faixas de temperatura e dos catalisadores utilizados na sintese
direta do DME. Por outro lado, as faixas de pressdo, a composicdo do gas de
sintese e os tipos de reatores apresentam, em geral, maiores diferencas na

literatura.
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Tabela 7 — Condi¢cbes de operacdo e parametros da sintese direta de DME utilizados na

literatura

H./CO PEEISDZ?O Temperatura (K) Reator Catalisador Referéncia

2-4 5000-7000 473-523 Leito Fixo 12100 Ez'ﬁg’(gg‘fe%ce'" e

12 5000 516-548 Leito Fixo ~ CuO-ZnO-AlOs/ Luu et al. (2016)

1-4 1013-10132 473573 i : é%el%)Hsu e Wang

4 1000-4000 498-598 Leito Fixo C“O'YZ/SI%?b@/ (Az%‘ga%o etal.

2w Dwe  comojos mmeme

1-2 2000-5000 473-513 Leito de Lama C”OAZZ”S?A'_A;@“ ('\ggrlaf;i etal.

1-3 7200 420-533 inct)otig'é“gffp"’l‘go C”O;/ZATZOO'Q'ZO“ Eggsrﬁ%ueyan e
Kazerooni (2017)

16 1000-10000 493-553 - Cuo;,zArllgsAllzogl élgf;r;a ol

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Leonzio (2018) apresenta uma revisdo abrangente da literatura apontando as
perspectivas sobre a producdo de metanol, dimetil éter e gas de sintese por rotas
renovaveis. O autor também apresenta os Ultimos avancos sobre as tecnologias de
producdo de DME, que foram tomadas como diretrizes para o desenvolvimento
deste trabalho, como a sintese direta de DME ao invés da rota indireta, a producéo
de DME a partir de fonte de energia renovaveis e a captura de gas carbénico por
absorcao.

Falco, Capocelli e Centi (2016) e Wang et al. (2006) avaliaram o0s
mecanismos das principais reagdes quimicas envolvidas na sintese direta do DME a

partir do gas de sintese junto as suas entalpias, apresentadas na Tabela 8.

Tabela 8 — Reacdes quimicas da sintese direta do dimetil éter

Etapa Reacdo Quimica aHo (kJ/mol)
Hidrogenacao CO?2(1) CO2 + 3H2 «> CH3OH + H20 -49,4
Hidrogenacao CO (2) CO + 2H2 « CH3OH -90,4
Reacédo de Deslocamento (3) CO + Hz20 «» CO2 + H2 -41
Desidratagdo Metanol (4) 2CH30H < CHsOCHs + H20 -23
Global CO2 + 3H2 <> CH30OH + H20 -258,3

Fonte: Elaborada pela autora (2019) e adaptado de Falco, Capocelli e Centi (2016) e Wang et al.
(2006).

Entre as quatro principais reacfes, todas sdo exotérmicas e

termodinamicamente favoraveis em baixas temperaturas e apenas trés séao

independentes: hidrogenacdo de COg, reacdo de deslocamento e desidratacdo de
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metanol (FALCO; CAPOCELLI; CENTI, 2016). Farsi, Sani e Riasatian (2016)
apresentam os dados cinéticos das reagcfes quimicas, mostrados na Tabela 9. Na
tabela, k € a constante de velocidade da reacdo n, A é o fator de Arrhenius, B é o
fator relacionado a energia de ativacéo (J/mol), R é a constante dos gases ideaise T

€ a temperatura absoluta (K).

Tabela 9 — Dados cinéticos das reagfes da sintese direta do DME

k = A exp(B/RT) A B
K1 0,4195 .102 -30,253
K2 1,828 .103 -43,723
Kz 9,64 -152,900
Ka 1,939 .102 -24,984
Keo 8,252 .10* 30,275
KCDZ 2,1 103 31,846
Ku- 0,1035 -11,139
Kcnaon 1,726 .104 60,126

Fonte: Elaborada pela autora (2019) e adaptado de Farsi, Sani e Riasatian (2016, p. 191).

Uma vez produzido o DME, Bollon (2011) traz a composicado regulamentada
para seu grau pureza, com os limites das porcentagens massicas de cada um dos

componentes resumidos na Tabela 10.

Tabela 10 — Composicédo de DME exigida

Composicao %(m/m)
CO2 méx 0,10
H20 méx 0,01
ol max 0,03
CH4 méx 1,00
H2 -
Metanol méx 0,05
DME min 98,5

Fonte: Elaborada pela autora (2019) e adaptado de Bollon (2011, p. 8).

3.9 MODELAGEM E SIMULACAO DE PROCESSOS

Técnicas de modelagem e simulacdo de processos sdo utilizadas com
frequéncia na Engenharia devido a sua eficiéncia e praticidade. Schriber (1974)
define a simulagdo como a modelagem que imite as respostas de um sistema real ao
longo do tempo. Uma das grandes vantagens da aplicacdo da simulacao é a analise
das respostas do modelo de acordo com alteragdes ou cenarios propostos, sem que

as mesmas sejam implantadas, permitindo ao pesquisador testar diferentes
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hip6teses com custos mais baixos e sem riscos reais de erros de projeto e
operacionais (PRADO, 2010).

Existe uma vasta opcdo de softwares para a simulacdo e modelagem de
processos. Alguns destacam-se pelo foco em computacdo numeérica, em dinamica
de fluidos, em estimar propriedades de misturas no equilibrio, em avaliacdo do
impacto ambiental, entre outros. Dentre eles, o Software Aspen HYSYS® se destaca
porque oferece um conjunto de ferramentas de modelagem, simulacdo e até
otimizacado de processos com flexibilidade, confiabilidade e robustez (AL-LAGTAH;
AL-HABSI; ONAIZI, 2015; ALNILI; BARIFCANI, 2018). No Aspen HYSYS®, o usuario
insere os dados das correntes de entrada, define os equipamentos do modelo e
suas condicGes operacionais e o software resolver os balancos de massa e energia
para calcular os dados de saida. Além disso, o software traz varias ferramentas para
avaliacdo econbmica, avaliacdo energética e até mesmo de riscos do processo.

A avaliagdo econbmica é feita pelo suplemento Aspen Process Economic
Analyzer (APEA), o qual calcula os custos de capital, custos operacionais, custos de
utilidades, de equipamento e, caso seja inserido o valor de venda dos produtos, a
ferramenta ainda calcula em quanto tempo o sistema sera rentavel.

Os custos de capital sdo apresentados convencionalmente na moeda ddlar
americano (US$) e incluem o valor de projeto, equipamentos, estrutura civil,
tubulacBes, estrutura mecanica, acos, aparatos instrumentais, estrutura elétrica,
materiais de isolamento, pinturas, custos laborais de construcdo e gestdo, e as
métricas do projeto, como métricas de Andlise de Projeto Independente (IPA) e
Projeto Executivo do Sistema (PES), além da verificagdo de custos. JA 0s custos
operacionais sdo disponibilizados em US$ por ano e neles estdo incluidos o custo
total de matérias-primas, o custo total de utilidades, custos de méo de obra
operacional, custos de manutencao, sobrecarga da planta e, ainda, custos gerais e
administrativos (AL-MALAH, 2017).

Existem diferentes indicadores de investimento usados por engenheiros e
financiadores para avaliar a lucratividade do projeto; no HYSYS®, os parametros de
analise de investimento séo baseados no tempo de operacdo da planta do projeto,
sendo definida em 10 anos por padrao (AL-MALAH, 2017).
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3.10 EQUILIBRIO TERMODINAMICO

O projeto de plantas de processos quimicos usualmente requer dados
termodinamicos dos componentes envolvidos (FERREIRA, 2016). A teoria classica
da Termodinamica trabalha com os estados de equilibrio para tais sistemas. Por
definicdo, um sistema estda em estado de equilibrio termodindmico se est4,
simultaneamente, em equilibrio mecéanico (sua pressao é constante), térmico (sua
temperatura € constante) e quimico (sua composicdo quimica € constante) (GEF-
UFSM, 2019). Sendo assim, um modelo termodinamico descreve de maneira
matematica entre as grandezas de estado que descrevem propriedades fisicas e
quimicas dos componentes de um sistema e € utilizado no projeto e avaliacdo de
processos quimicos (NGUYEN, 2017). Segundo Ferreira (2016), existem diferentes
classes de modelos termodindmicos na literatura, como equacdes de estado
cubicas; modelos de energia livre em excesso (Gibbs ou Helmholtz); equacdes de
estado SAFT (Statistical Associating Fluid Theory); e equacbes de estado CPA
(Cubic Plus Association). As equacdes de estado cubicas sao polindmios de terceiro
grau em relagdo ao volume ou fator de compressibilidade, normalmente sao
compostas por duas parcelas, uma atrativa e outra repulsiva, e apresentam bons
resultados para sistemas de hidrocarbonetos e componentes inorganicos apolares
(FERREIRA, 2016). Entre as equacfes de estado mais conhecidas estdo van der
Waals (VW); Peng-Robinson (PR); e Soave-Redlich-Kwong (SRK). Ja os modelos de
energia livre em excesso sdo equacbes que, somadas a energia livre de mistura
ideal, descrevem a energia livre total do sistema e, geralmente, essas equacdes
podem ser derivadas para a obtencédo de uma equacéo para o céalculo do coeficiente
de atividade, apresentando bons resultados para fases incompressiveis (FERREIRA,
2016). Entre os modelos de energia livre em excesso mais conhecidos estdo os
modelos NRTL, UNIQUAC e UNIFAC.

Softwares simuladores de processos devem trazer uma grande gama de
modelos termodinamicos para retratarem da forma mais real possivel o
comportamento do sistema simulado. O impacto do célculo da propriedade no
resultado do sistema é bastante alto. Por isso, a compreensdo dessas bases de
cada modelo é importante para escolher o modelo de propriedade apropriado para
cada sistema (ASPENTECH, 2006).
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O Aspen HYSYS® traz um grande numero de opcGes de modelos
termodinamicos e, para auxiliar na escolha adequada do modelo para cada sistema,
ele oferece o Assistente de Selecdo de Pacote de Propriedades do Aspen HYSYS®.
Essa ferramenta traz direcionamento dos pacotes de propriedades mais apropriados
para o sistema a ser simulado a partir de questdes a respeito dos componentes e 0
tipo de processo a ser simulado. Pacotes de propriedades termodinamicas séo
colecbes especializadas de métodos para calcular as propriedades dos
componentes puros e misturas a determinada temperatura, pressdo e composi¢ao
de interesse dentro da simulagéo. Quando se estabelece uma lista de componentes,
combina-se também uma lista de componentes com o pacote de propriedades a ele
atribuido.

Matzen e Demirel (2016) investigaram a producao de metanol e dimetil éter a
partir de fontes renovaveis: o hidrogénio de origem eletrolitica a produzido por
energia edlica e o dioxido de carbono capturado a partir de um processo de
fermentacao de etanol. Os autores utilizaram como entradas 18,6 toneladas (mt) de
H2 e 138,4 mt CO2 por dia e o DME foi produzido a uma taxa de 68,5 mt/dia (99,6%
em peso). Essa producéo foi modelada no software ASPEN Plus® e utilizou o pacote
de propriedades combinando os modelos NRTL e RK para modelar adequadamente
o equilibrio liquido-vapor dos componentes.

3.10.1 Modelo termodinamico combinado NRTL-RK

A equacado de estado de Redlich-Kwong é uma simples equacéo cubica de
estado, que descreve as propriedades da fase de vapor com precisdo até as
pressdes médias (ASPENTECH, 2006). O modelo NRTL pode descrever o equilibrio
vapor-liquido (VLE) e o equilibrio liquido-liquido (LLE) de soluc¢des fortemente n&o
ideais. O modelo requer parametros binarios e pode lidar com qualquer combinacéo
de polar e nao-polar desde que nenhum componente esteja proximo de sua
temperatura critica (ASPENTECH, 2006).

Dessa forma, o modelo combinado NRTL-RK usa o coeficiente de atividade
obtido pelo modelo NRTL para a fase liquida e o modelo com a equagéo cubica de
RK para o coeficiente de fugacidade da fase gasosa (ASPENTECH, 2014;
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REDLICH; KWONG, 1949; RENON; PRAUSNITZ, 1968; TORKMAHALLEH et al.,
2016).

A equacdo NRTL esta descrita abaixo, sendo y o coeficiente de atividade, x a
fracdo molar, a o pardmetro de energia ndo dependente da temperatura entre os
componentes i e j, b o parametro de energia dependente da temperatura entre 0s
componentes i e j, a o parametro de nao aleatoriedade, T e G sao parametros de

interacdo do modelo e T a temperatura:

ZXiTJiGJi ZXJGH D X TG
J

Iny, = + Ty — 1)
ZXkai ZXkaj J ZXkaj
k k k
Em que:
G; = exp(—ocij T (2)
Ty =y + b% +e; InT + ;T 3
a; =c¢; +d; (T —273.15K) (4)
Ti =0 (5)
G; =1 (6)
A equacdo RK EOS (REDLICH: KWONG, 1949) é:
a
oo RT__ % 05 Ko
V,-b V_ (V,+b)
Em que:
Ja=>x.fa; (8)
b= xb, ©)
a, — 042748023 RZT;-S/p | (10)
b, — 0.08664035RT, (11)
P pci

Sendo p a pressao, x a fragdo molar, Vm 0 volume molar, a a constante que

corrige o potencial atrativo das moléculas, b a constante que corrige o volume, T a
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temperatura, Tc a temperatura no ponto critico, pc a pressdo no ponto critico, R a

constante dos gases ideais e i 0 componente.

3.11 ANALISE DE INVESTIMENTOS

A analise de investimentos, segundo Casarotto Filho e Kopitte (2010), permite
gue se racionalize a utilizacado dos recursos de capital e exige, para a solucao de
problemas dentro da complexidade do mundo atual, conhecimentos de Engenharia
Econdmica. A Engenharia Econdmica, de acordo com Nakano (1967), surgiu da
integracdo de duas ciéncias: a Engenharia e a Economia. A Engenharia busca
verificar e demonstrar a viabilidade técnica de um projeto, enquanto que a
Economia, a viabilidade econdmica.

Utilizam-se técnicas de Engenharia Econémica fundamentadas na ciéncia
chamada Matematica Financeira para analisar, em termos monetarios, o
desempenho de investimentos e, com isso, tomar decisdes que oferecam menores
riscos ou maiores vantagens para cada empreendimento (CASAROTTO FILHO;
KOPITTKE, 2010).

A analise de investimentos é também chamada de andlise de custo-beneficio.
Os beneficios monetérios sédo as receitas, obtidas pela empresa pelas vendas de
mercadorias, produtos ou servi¢os. Entre os custos, ha os custos de investimento e
0S custos operacionais. Os custos de investimento sdo formados pelo investimento
fixo, que inclui a os gastos iniciais com a infraestrutura necesséaria para o
empreendimento, e pelo capital de giro, necessario para iniciar a producdo. Ja os
custos operacionais sdo todo e qualquer gasto relativo a aquisicdo ou producéo de
mercadorias, como por exemplo, matéria-prima, mao-de-obra e gastos gerais de
fabricacéo, utilidades do processo, manutencédo, materiais de conservacao e limpeza
para fabrica, entre outros (PAULA, 2016). H4 ainda as despesas, que segundo
Paula (2016), sdo todos gastos que a empresa precisa ter para manter sua estrutura
funcionando, mas que nédo contribuem diretamente para a produgéo, como 0s gastos
relativos a administracdo da empresa: area comercial, marketing, desenvolvimento
de produtos e o financeiro.

Parametro importante na andlise de investimentos, os juros, de acordo com

Casarotto Filho e Kopitte (2010), podem ser considerados como o pre¢co da moeda
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ou da liquidez, ou, mais especificamente, o pagamento pela oportunidade de poder
dispor de um capital durante determinado tempo. De acordo com o autor, quando h&
analises de quantias de dinheiro, elas sdo sempre referidas a uma data e somente
podem ser transferidas para outra data se levarem em consideracdo 0s juros
envolvidos nessa transferéncia. A Selic é a taxa basica de juros do Brasil, € uma
referéncia para o custo do crédito no pais e um dos principais instrumentos do
Banco Central para controlar a inflacdo. A Taxa Selic é definida como a taxa média
ajustada dos financiamentos diarios apurados no Sistema Especial de Liquidacéo e
de Custddia (SELIC) para titulos federais (BCB, 1999).

Outra taxa de juros relevante € Taxa Minima de Atratividade (TMA). Seu
conceito leva em conta o fato de que, ao se analisar uma proposta de investimento
deve ser considerado se estar perdendo a oportunidade de auferir retornos pela
aplicacdo do mesmo capital em outros projetos. Dessa forma, a proposta em anélise,
para ser atrativa deve render, no minimo, a taxa de juros equivalente a rentabilidade
das aplicacdes correntes e de pouco risco, ou seja, deve render, pelo menos, a TMA
(CASAROTTO FILHO; KOPITTKE, 2010).

Para gerenciar da melhor forma a parte financeira de um empreendimento ha
diversos instrumentos e, entre eles, o fluxo de caixa. De acordo com Assaf Neto e
Silva (1997, p. 35), o fluxo de caixa € um “instrumento que relaciona o0s ingressos e
saidas (desembolsos) de recursos monetarios no ambito de uma empresa em
determinado intervalo de tempo”. Pode ser feito na forma de uma escala horizontal
em que sdo marcados os periodos de tempo e na qual sdo representadas com setas
para cima as entradas e com setas para baixo as saidas de caixa, sendo que a
unidade de tempo deve coincidir com o periodo de capitalizacdo de juros
considerados (CASAROTTO FILHO; KOPITTKE, 2010).

No fluxo de caixa do acionista na analise de um empreendimento, devem ser
incluidos os tributos que incidem sobre a receita bruta da producdo sobre o lucro
liquido. Entre os tributos incidentes sobre a receita existem o PIS/PASEP
(Programas de Integragédo Social e de Formacéo do Patriménio do Servidor Publico),
a COFINS (Contribuicdo para Financiamento da Seguridade Social) e a CIDE
(Contribuicdo de Intervencdo no Dominio Econdmico, também chamada de Cide-
combustiveis). Entre os tributos que incidem sobre o lucro ha o IR (Imposto de

Renda) e a CSLL (Contribuicdo Social sobre o Lucro Liquido).
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A depreciagdo é outro conceito importante na engenharia econbmica: é a
despesa equivalente & perda de valor de determinado bem, seja por deterioragdo ou
obsoléncia, que ndo gera desembolso, mas como pode ser abatida das receitas,
reduz o lucro tributdvel e, dessa forma, o Imposto de Renda a ser pago
(CASAROTTO FILHO; KOPITTKE, 2010). A taxa anual de depreciacao depende do
tipo de bens em questdo: para maquinas e equipamentos, por exemplo, a legislacéo
fiscal brasileira permite que a depreciacao seja feita linearmente em 10 anos.

Entre os métodos de andlise de investimentos destacam-se o Pay Back e a
Taxa Interna de Retorno (TIR). O Pay Back é util para medir o tempo de recuperacéo
do capital investido no empreendimento, calculando o tempo necessario para que o
somatorio das parcelas do fluxo de caixa a partir do ano 1 seja, nho minimo, igual ao
investimento inicial, levando em conta a TMA (CASAROTTO FILHO; KOPITTKE,
2010). Ja o método de determinacdo da Taxa Interna de Retorno é também muito
usada na analise de viabilidade de investimentos e, por definicdo, é a taxa para qual
o Valor Presente Liquido (soma de todas as parcelas) do fluxo de caixa do
investimento é nulo (CASAROTTO FILHO; KOPITTKE, 2010). Para se analisar se
um investimento é viavel pode-se comparar sua TIR com sua TMA e, caso a TIR for

maior, o empreendimento sera viavel economicamente.
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4 PROCESSO PROPOSTO

O processo proposto nesse trabalho € a producédo de dimetil éter a partir do
gés de sintese advindo da vinhacga, considerando cogeracdo de energia pela queima

do bagaco de cana, ilustrado na Figura 10.

Figura 10 — Processo proposto de producéo de dimetil éter
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Observa-se na Figura 10 que no processo proposto utiliza-se o bagaco e a
vinhaca da destilaria de etanol. O bagaco passa por uma caldeira que produz vapor
e dela segue para uma turbina para obter eletricidade. Parte dessa eletricidade
retorna para a destilaria para seu proprio consumo e parte segue para o0 processo de
sintese de dimetil éter a partir do gas de sintese, com o objetivo de reduzir 0s custos
no processo. A vinhaca é transformada em biogas por meio de um processo de
biodigestdo anaerdbia e esse biogas, com um processo de reforma de metano,
produz o gas de sintese, matéria-prima do processo de producdo de DME. Como
observado na Figura 10, o processo proposto inclui, inicialmente, um reator no qual
entra o gas de sintese e onde ocorre a sintese direta do DME. Esse DME produzido,

juntamente com os subprodutos, segue para uma coluna de absor¢géo com o objetivo
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de se retirar hidrogénio e metano, e a corrente que sai da coluna segue para um
Tanque Flash para remover o restante desses gases. Em seguida a corrente passa
por duas colunas de destilacdo em série, a primeira para se recuperar o solvente
utilizado na absorcdo, e a segunda para se purificar o DME até a composicao

necessaria.
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5 METODOLOGIA

Para a modelagem e simulacédo da producao de dimetil éter a partir do gas de

sintese utilizou-se o software comercial Aspen HYSYS® v.9.0.

5.1 MODELAGEM DO PROCESSO

O modelo de producdo de dimetil éter a partir do gas de sintese foi construido
a partir do reator. Apés a revisdo de literatura para descobrir os parametros ideais
para a sintese direta do DME, definiu-se a temperatura e a pressao que a corrente
de gas de sintese deveria entrar no reator. Sabendo a pressao e temperatura que 0
gads de sintese chega ao sistema, foi possivel perceber a necessidade de
compressdo e de trocadores de calor. Em seguida, foi necessério purificar o DME
para se atingir a composicdo adequada para comercializacdo do produto de acordo
com Bollon (2011). Foram feitas diversas tentativas de separacdo da agua e do DME
em apenas uma coluna de destilagdo ou flash. Porém, devido a presenca do
hidrogénio e do metano néao reagidos, a temperatura do condensador se tornava
extremamente negativa. Assim, percebeu-se a necessidade da retirada desses
gases antes da destilacdo. Apds varios testes, observou-se que o melhor meio para
0s retirar era a coluna de absorcéo seguida de um flash. E entéo, foram necessérias,
por fim, duas colunas de destilacdo: uma para se recuperar o solvente da coluna de
absorcdo e outra para separar o DME da agua. A Figura 11 ilustra o modelo
proposto para producdo de dimetil éter a partir de gas de sintese no fluxograma

desenvolvido usando o Aspen HYSYS® v9.0.
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Figura 11 — Modelo de producéo de DME a patrtir de gas de sintese projetado no Aspen Hysys
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

5.2 SIMULACAO DO PROCESSO

Como gas de sintese de entrada do processo foram adotados os resultados
do trabalho de Silva et al. (2017), obtidos a partir do biogas derivado da vinhaca,
com vazao massica de 66.195 kg/h e razao molar H2/CO aproximadamente igual a
2,8. A Tabela 11 traz a composicao do gas de sintese utilizado.

Tabela 11 — Composicdo do gas de sintese de entrada da simulagéo

Composicao %(m/m)
COz2 18,82
H20 2,61
CO 64,66
CHa4 0,9
Ha 13,01

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

O gas de sintese, antes de passar pela etapa de compressao e resfriamento,
foi alimentado no processo com pressao de 199,6 kPa e temperatura de 410 K com
base em Gangadharan, Kanchi e Lou (2012). O modelo termodinamico combinado
NRTL-RK foi utilizado na simulagéo, de acordo com o trabalho de Matzen e Demirel
(2016).
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5.2.1 Reator

Para a simulacdo do reator, primeiramente foram encontradas as reacodes
envolvidas na sintese direta do dimetil éter e seus dados cinéticos, apresentados na
Tabela 12, sendo que A é o fator de Arrhenius e B é o fator relacionado a energia de
ativacao (J/mol).

Tabela 12 — Reacdes quimicas e dados cinéticos da sintese direta do DME

Etapa Reacgdo Quimica A B
Hidrogenacéo do CO: COz2 + 3Hz2 « CH30OH + H20 0,4195 .102 -30,253
Hidrogenacéo do CO CO + 2H2+ CH30OH 1,828 .10° -43,723
Water-Gas Shift CO + H20 & CO2 + H2 9,64 -152,900
Desidratacédo do Metanol 2CH30H < CH3OCH3s + H20 1,939 .102 -24,984

Fonte: Adaptado de Falco, Capocelli e Centi (2016); Farsi, Sani e Riasatian (2016); Wang et al. (2006).

Na aba de propriedades do HYSYS®, elas foram colocadas dentro do mesmo
Set de reacbes do tipo cinéticas, associado ao pacote de fluido NRTL-RK.
Colocaram-se nesse ambiente a estequiometria de cada reacdo e seus dados
cinéticos, além de definir o componente base e a base de calculo de cada uma
delas, e a fase em que aconteceria a reac¢do. Todas as reacfes foram definidas com
base na fugacidade e na fase vapor.

Apesar de descrito na Figura 11 como PFR (Plug Flow Reactor), ou reator
tubular, o reator escolhido no ambiente de simulacdo do HYSYS® na verdade é um
PBR (Packed Bed Reactor) ou reator catalitico de leito fixo, ja que o meio reacional
(gas de sintese), se encontra na fase gasosa e existe um catalisador na fase sélida,
ou seja, € um reator heterogéneo. O HYSYS® nédo traz a opcéo de reator PBR, mas
foi possivel adapta-lo, simulando inicialmente um PFR, ja que sdo bastante
semelhantes, mas acrescentando posteriormente o “recheio” de particulas solidas
com as opcoOes trazidas no software na opcdo Dados de Catalisador dentro das
configuracdes do reator PFR. As condicbes operacionais e os parametros do reator
acrescentados no HYSYS®, foram obtidos de Aguayo et al. (2007) e Falco, Capocelli
e Centi (2016), respectivamente, e estdo descritos na Tabela 13. A temperatura em
particular, foi definida de forma que a reag&o ocorresse toda em fase gasosa. Foram
feitos testes com as temperaturas da faixa sugerida por Falco, Capocelli e Centi
(2016) (473,15 K a 523,15 K), porém, em todas elas ainda remanescia uma por¢cao

em fase liquida no reator, a qual apresentava uma fragédo de vapor em torno de 80%.
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Dessa forma, testes dentro da faixa de temperatura sugerida por Aguayo et al.
(2007) foram realizados, com a qual foi possivel encontrar a temperatura ideal:
548.15 K, a menor temperatura encontrada (para se reduzir o custo) em que a fragao

de vapor se mantém em 100%. A pressao foi definida pela mesma metodologia.

Tabela 13 — Parametros do reator para a producao de DME

Parametros Valores

Presséao 3194 kPa
Temperatura 548,15 K
Diametro do reator 0,038 m

Comprimento 1m

Fonte: Elaborada pela autora (2019) e adaptado de Aguayo et al. (2007) e Falco, Capocelli e Centi
(2016).

O sistema catalitico adotado para o reator foi o catalisador bifuncional CuO-
ZnO-Al203/HZSM-5, com as caracteristicas retiradas de Falco, Capocelli e Centi

(2016) que estdo descritas na Tabela 14.

Tabela 14 — Dados do catalisador para a producdo de DME

Parédmetros Valores
Didmetro da particula de catalisador 0,002 m
Densidade do catalisador 1200 kg/ms3
Fracéo de Vazio 0,39

Fonte: Elaborada pela autora (2019) e adaptado de Falco, Capocelli e Centi (2016).

5.2.2 Compressores

Na etapa de compresséo, conhecida a pressao e a temperatura de entrada no
reator, foi necesséario acrescentar estagios de compressao e troca térmica para
preparacdo do gas de sintese na simulacdo antes do reator. O numero de
compressores seguidos dos resfriadores foram definidos de forma que a taxa de
compressdo em cada estagio fosse fixada igual a 4, com base nas recomendacgdes
técnicas de Luyben (2011), o que acarretou em um total de 2 compressores
seguidos por resfriadores. Apés a integracdo energética do processo, o trocador de
calor HX1 fez-se necessario, visto que o suplemento indicava que a temperatura de
entrada do primeiro compressor estava fora do intervalo das condi¢des desejadas, e
assim foi necessario diminui-la com um trocador de calor. Inicialmente, entre os dois

compressores existia apenas s6 trocador de calor, porém, depois da analise
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energeética, tal trocador foi substituido por dois trocadores (HX2 e HX3) visando a

reducao de custos de projeto.

5.2.3 Coluna de absorcao

Para remocédo do maximo possivel de hidrogénio e metano do processo apos
a etapa de reacdo, uma coluna de absorcdo foi necessaria, uma vez que tais
compostos dificultavam a posterior destilacdo para purificacdo do DME. O HYSYS®
apresenta trés opcdes de coluna de absorcédo (simples, com refervedor e com
condensador) e para a simulacdo foi escolhida a coluna de absorcdo simples,
chamada de ABS1.

Etileno glicol (E-glicol) foi escolhido como solvente. Ele € um dos meios
liquidos mais utilizados para a realizac@o de diferentes processos industriais, devido
a sua estrutura flexivel, ndo reativo, pouco téxico e solavel em agua (STOLOV et al.,
2017; URUT; BAYRAMIN; ALP, 2017). A sua utilizacdo como solvente € vantajosa
porque a faixa de temperatura em que ele permanece na fase liquida é muito
grande, com ponto de congelamento de 260,15 K e ponto de ebulicdo de 470,25 K
(MEGLOBAL, 2008). Na simulac&o, considerou-se que o solvente entra no processo
a temperatura e pressdo ambiente, entdo foi necessario que, antes de entrar na
coluna de absorc¢ao, a corrente passasse por uma bomba (P3) ao ser adicionado no
processo ou uma bomba (P2) para o solvente recuperado do processo, e, em
seguida, ambos passassem por um trocador de calor para resfriamento, entrando,
assim, na coluna com a temperatura e pressao ideais.

A pressdao de operacdo da coluna, a temperatura e pressao das correntes que
entram na coluna (Entrada Absorvedor e Solvente) e o nimero de estagios da
coluna foram escolhidos a partir de analises de sensibilidade, com o objetivo de
encontrar um equilibrio entre baixos custos com solvente e melhores resultados de
retirada dos gases ndo condensaveis com a minima retirada de DME do processo.
Foram definidas para ela especificacbes para serem usadas apenas como
estimativa: 1) Recuperacdo de 99,9% (porcentagem molar) do hidrogénio na
corrente Gases ndo condenséveis; 2) Recuperacdo de 99,9% (porcentagem molar)
do DME na corrente Saida Absorvedor. Com essas estimativas, e apos testes

analisando os resultados, a pressao de operacao da coluna foi definida como 2.000
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kPa (e também a pressdo das correntes de entrada da coluna) e o niumero de
estagios como 10, parametros que resultaram em 99,53% de recuperacdo do
hidrogénio na corrente Gases ndo condensaveis e praticamente 100% do DME na
corrente Saida Absorvedor. A analise de sensibilidade para escolha das
temperaturas das correntes de entrada da coluna absorcdo sera melhor explicitada
no capitulo de Resultados e Discussdo. Como sugestdes do préprio HYSYS®, outros
parametros foram adotados: espaco da bandeja de 0,5 m, volume da bandeja de
0,8836 m3 e razao de refluxo de 3,216. Tendo definido a temperatura e a pressao de
entrada da corrente Entrada Absorvedor, foi necesséario acrescentar uma valvula
redutora de presséo (VLV1) e um trocador de calor entre o reator e a coluna de
absorcdo. Esse trocador de calor, como sera explicado mais a frente neste trabalho,
foi trocado por dois trocadores de calor (HX5 e HX6) apGs a andlise energética. Os

parametros operacionais da coluna de absorcao séo elencados na Tabela 15.

Tabela 15 — Parametros de operacéo da coluna de absorgéo

Parametro Valor
Numero de estagios 10
Presséao (kPa) 2000
Espaco da bandeja (m) 0.5000
Volume da bandeja (m) 0.8836
Razéao de refluxo 3.216

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

5.2.4 Tanque flash

ApGs a passagem da corrente pela coluna de absorcdo, primeiramente testou-
se encaminha-la diretamente para a etapa de destilacdo com o objetivo de separar
0s compostos solvente, dimetil éter e agua. Porém, mesmo com a grande retirada
dos gases incondensaveis na etapa de absorcdo, restaram quantidades deles que
ainda atrapalhavam a etapa de destilacéo: exigindo temperaturas muito baixas para
o condensador e, além disso, ultrapassando os limites permitidos na composi¢ao
final do DME. Assim, colocou-se um Tanque Flash (V1) entre a coluna de absorcéo
e a primeira coluna de destilagdo para se retirar as quantidades necessarias de
hidrogénio e metano. Apos varios testes para se definir a temperatura e a pressao
ideais, encontraram-se os valores de 273,15 K e 600 kPa. E, com isso, foi

necessario acrescentar uma valvula redutora de presséao (VLV2) antes do mesmo,
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para baixar a pressdo de 2000 kPa com que a corrente saia da absorcdo até a
presséo de 600 kPa, ideal para o Flash.

5.2.5 Colunas de destilacao

As colunas de destilacdo do modelo proposto possuem dois propdsitos:
recuperar o solvente para ser reutilizado no processo e purificar o dimetil éter,
deixando-o dentro dos limites definidos com base em Bollonn (2011).

A primeira coluna de destilacdo (DTL1) foi definida para se recuperar o
solvente como produto de fundo. Foram definidas 5 especificacbfes para essa
coluna, 2 especificacfes ativas e 3 para uso como estimativa e. As especificacbes
ativas foram: 1) Recuperacao de 99,99% (Porcentagem molar) do Etileno Glicol no
produto de fundo e 2) Recuperacdo de 99,9% (Porcentagem massica) do DME no
produto de topo. As especificacbes para uso como estimativa foram as vazdes
molares de DME e agua no produto de topo e de Etileno Glicol no produto de fundo,
com o objetivo de se conseguir retirar o solvente como o minimo possivel de agua e
DME. Com isso, foram feitas varias tentativas para se definir o nimero de estagios e
as pressoes no condensador e refervedor. A melhor delas foi encontrada com um
namero de estagios igual a 7, e uma pressao de 290 kPa no condensador e 310 kPa
no refervedor. Automaticamente, como sugestdo ou calculo do préprio HYSYS,
definiu-se um espaco de bandeja de 0,55 m, com um volume de 0,9719 m3 e razéo
de refluxo de 0,4946. Com a temperatura e pressdo definidas para a entrada na
coluna DTL1, foi necessario adicionar-se entre o Flash e a coluna uma valvula
redutora de pressédo (VLV3) e um trocador de calor (HX7).

A segunda coluna de destilacdo (DTLZ2) foi dimensionada no processo para
separar o dimetil éter da agua, chegando a composi¢cdo necessaria para 0 mesmo.
Foram definidas 2 especificagcdes ativas para essa coluna: 1) Recuperacao de
99,99% (porcentagem massica) de agua no produto de fundo e 2) Recuperacao de
99,9% (porcentagem molar) do DME no produto de topo. Com isso, da mesma forma
gue na primeira coluna, foram feitas varias tentativas para se definir o nimero de
estagios e as pressées no condensador e refervedor. A melhor delas foi encontrada
com um numero de estagios igual a 6, e uma pressao de 390 kPa no condensador e

410 kPa no refervedor. Dessa forma, foi necessario acrescentar uma bomba (P1)
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entre o produto de topo da coluna DTL1 e a coluna DTL2 para se chegar a pressao
necesséria par a corrente Entrada Destilacdo. As dimensdes da bandeja foram as
mesmas definidas pelo HYSYS® para a coluna DTL1, com uma razédo de refluxo
calculada de 0,8618. Os parametros operacionais das colunas de destilacdo séo

mostrados na Tabela 16.

Tabela 16 — Parametros de operacédo das colunas de destilacédo

Pardmetros DTL1 DTL2

NUmero de estagios 7 6

Pressio (kPa) 290 (Condensador) 390 (Condensador)
310 (Refervedor) 410 (Refervedor)

Espaco da bandeja (m) 0,5500 0,5500

Volume da bandeja (m) 0,9719 0,9719

Razé&o de refluxo 0,4946 0,8618

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

5.3 ANALISE ENERGETICA

Uma vez simulado o cenério de caso base, o Aspen Energy Analysis (AEA),
suplemento disponivel no Aspen HYSYS®, foi aplicado no processo simulado para
se obter melhorias em relacdo a energia utilizada, visando reduzir o gasto total do
processo. A AEA trabalha sugerindo mudan¢as no processo, como numero de
trocadores de calor em cada estagio, temperaturas de entrada e saida e utilidades
mais adequadas.

5.4 ANALISE ECONOMICO-FINANCEIRA

Para andlise econémico-financeira do processo investigado, foi utilizada a
ferramenta complementar da Aspen HYSYS® chamada Aspen Process Economic
Analyzer. Esta ferramenta avalia os custos de capital (custo de investimento), custos
operacionais e custos de utilidades separadamente, entre outras particularidades do
processo.

A avaliacdo econdmico-financeira do projeto foi dividida em duas etapas:
1) Avaliacdo do custo do dimetil éter (secdo 6.3.1) e 2) Analise do investimento
(secéo 6.3.2).
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A avaliacdo do custo do dimetil éter foi feita de duas formas. Primeiramente,
apenas para o processo simulado no HYSYS® (Etapa Gés de Sintese — DME), para
uma avaliacdo do custo quando ja se tem a matéria-prima, ou seja, 0 gas de sintese.
E, em seguida, foi feita para o processo completo, ou seja, considerando 0s custos
de todas as etapas para se chegar desde a vinhaca até o DME: Etapa Vinhaca —
Biogéas, Etapa Biogas — Gas de Sintese e Etapa Gas de Sintese — DME. Os custos
relacionados as etapas preliminares do processo simulado, biodigestdo anaerdbica
da vinhaca e reforma do biogés, foram retirados dos trabalhos de Salomon et al.
(2011) e Spath et al. (2005), respectivamente e foram associados ao custo da
producdo de dimetil éter ao longo da anélise econémica.

A metodologia de avaliacdo do custo do dimetil éter por tonelada produzida,
ou seja, o custo de producao unitario (CPUpme ) foi realizada de acordo com Turton et
al. (2012) e Silva et al. (2018), considerando o custo total anualizado (TAC) e a
quantidade de dimetil éter produzida por ano (Qome) (Equacéo (12)). Primeiramente,
obtém-se o custo anualizado total (TAC), somando os custos de capital anualizados

(CF) e os custos operacionais (CO), conforme a Equacao (13).

TAC

CPUpME = (12)
DME

TAC = cF + Oc (13)

Os custos de capital anualizados (CF) sao obtidos multiplicando os custos de
capital (Cr) por um fator de recuperacéo de capital (crf), que depende de uma taxa

de juros (i) e da vida util da planta (t), como é descrito nas Equacdes (14) e (15).

CF =Cg.crf 14)
i(1+0)t

_ 15

e Ty 13)

A taxa de juros (i) considerada para o calculo do crf foi a Selic, sendo que foi
calculada sua média do ano de 2017. A vida util da planta definida para a
anualizacdo dos custos de capital foi a de 10 anos, definida pela legislacéo fiscal

brasileira como o tempo permitido para depreciacdo de maquinas e equipamentos.
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O custo do solvente para o processo de separacéo foi obtido a partir do custo
do etileno glicol segundo o Plastic Insight (2018), referente ao custo de importacao
da China em outubro de 2017, adicionado como parametro de entrada na simulacéo.

O cenério considera na analise de rentabilidade que a usina de cana-de-
acucar realiza a cogeracdo de energia utilizando o excedente de bagaco de cana.
Segundo Hofsetz e Silva (2012), cada tonelada de cana-de-agucar resulta em cerca
de 0,3 tonelada de bagaco. No estudo de caso em questdo, como a destilaria em
estudo esmaga 6621,1 toneladas de cana por dia, sdo produzidas 1.986,33
toneladas de bagaco por dia. Considerando que cerca de 0,450 MWh de eletricidade
sao gerados a partir de 1 tonelada de bagaco por meio da tecnologia de cogeracao,
37243,73 kW podem ser gerados na Nova Produtiva (ARSHAD; AHMED, 2016).
Levando em conta que a alocacdo de energia para o autoconsumo da destilaria de
etanol € de cerca de 45,3%, 16871,4 KW serdo usados no processo de destilaria e
20372,3 kW (54,7%) podem ser vendidos ou consumidos na producdo de DME
(BONFIM-ROCHA et al., 2018). Os resultados desses célculos e consideracfes

estao ilustrados na Figura 12.

Figura 12 — Cenario de cogeracao de energia considerado para os célculos dos custos

gf%—» —

6.621,1 t/dia de 1.986,33 t/dia 37.243,7 kW
Cana de Acucar de Bagaco de Eletricidade

Dimetil Eter
(DME)

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Depois da avaliagcdo do custo da tonelada do dimetil éter nas trés etapas do
processo, seguiu-se para a segunda parte da avaliacdo econdmico-financeira: a
analise do investimento. Nesse ponto, avaliou-se o fluxo do acionista, o tempo de

retorno do investimento e sua viabilidade, com base em Casarotto Filho e Kopitte
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(2010). Para isso, a avaliagcdo economica do processo simulado foi refeita com o
APEA, mas, dessa vez, com a inclusédo do custo da matéria-prima (Gas-de-sintese),
calculado com base em Salomon et al. (2011) e Spath et al. (2005), e do preco de
venda do produto, com base no mercado chinés (CEIC, 2018). E, como a industria
sucroalcooleira que este trabalho escolheu como base é brasileira, todos o0s
resultados da andlise de investimentos foram convertidos da moeda americana
(ddlar) para a moeda brasileira (real).

Dessa nova simulacdo, além da receita anual, foi possivel obter custos e
despesas do empreendimento com mais detalhes: capital de giro, custos de méo de
obra, de matérias-primas, de manutencdo, despesas gerais e administrativas, entre
outros. Assim, pdde-se montar o fluxo de caixa do acionista para andlise do
empreendimento em 20 anos, levando-se conta os tributos incidentes sobre a receita
e sobre o lucro, com base nos tributos incidentes sobre o diesel, além da
depreciacdo linear em 10 anos. Para a montagem desse fluxo, considerou-se um
escalonamento crescente da producdo nos trés primeiros anos, iniciando com 50%
da capacidade de producdo, aumentando-a no segundo ano para 70% e no terceiro
ano para 100% e mantendo esse valor até o final da andlise. Considerou-se ainda
gue nao houve financiamento: todo o valor de investimento inicial e capital de giro
vieram de capital proprio.

Com o fluxo final do acionista montado, encontrou-se o tempo de retorno do
investimento e avaliou-se sua viabilidade. O tempo de recuperacdo do valor de
investimento no empreendimento foi encontrado por meio do método Pay Back. O
método foi aplicado trazendo para o Valor Presente (VP) os resultados (F) de cada
ano do fluxo do acionista, segundo a Equacao (16), em que i é a Taxa Minima de
Atratividade (TMA) da empresa e t € 0 ano que se refere o resultado (F) do fluxo do

acionista.

- F[—— (16)
VE, F[( - -I—i)t]
Levou-se em conta uma TMA com valor um pouco mais alto que a Taxa

Selic, devido os riscos aos quais o0 investimento esta sujeito.
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ApGs encontrar o Valor Presente de cada um dos montantes, encontrou-se o
Valor Presente Acumulado (VPA) em cada ano, ou seja, somou-se o Valor Presente

de cada ano com o Valor Presente Acumulado do ano anterior (Equacéo 17).

VPA, = VPA,_; + VP, (17)

Ao encontrar o tempo t em que o valor da soma ndo foi mais negativo,
encontrou-se o tempo de recuperacao do capital investido.

A andlise da viabilidade do investimento foi realizada pelo método da Taxa
Interna de Retorno (TIR), calculando-se a taxa de juros para qual o Valor Presente
Liquido, ou seja, a soma de todos os montantes transferidos para o ano 0, fosse
nulo. A taxa de retorno s6 pode ser encontrada por tentativas e, como sao
necessarias um numero muito grande delas, utilizou-se o Solver, suplemento para
programacao matematica do Microsoft Excel muito Util para estudos de otimizacao.
Por fim, com a taxa de juros (TIR) encontrada, comparou-a a TMA para avaliar a

viabilidade econbmica do investimento.
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6 RESULTADOS E DISCUSSAO

A producao de DME foi de 41.681,76 kg/h que, levando em conta um tempo
de producédo de 4.300 hr/ano, resulta em 180.065,20 t/ano. Uma producéao relativa
de 1 kg de DME para cada 1,9 kg de gas de sintese alimentado no processo foi
obtida. O produto obtido satisfaz os requisitos para o dimetil éter de acordo com
Bollon (2011), que sdo mostrados na Tabela 17, ao lado dos resultados da

simulagéo realizada.

Tabela 17 — Composicao de DME obtida no trabalho comparada & composicao exigida nas

normas
Composicdo %(m/m) DME Obtido DME (BOLLON, 2011)

CO2 - méx 0,10
H20 0,01 méx 0,01
CO - méx 0,03
CHa 0,02 méx 1,00
H2 - -

Metanol - méx 0,05
DME 99,97 min 98,5

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Nota-se que o modelo simulado € tecnicamente viavel, uma vez que a
composicdo de DME obtida esta de acordo com a requerida, obtendo-se ainda uma
pureza de aproximadamente 1,5% maior que 0 minimo necessario. O apéndice A do
trabalho traz a composicéo e os parametros operacionais das principais correntes de

todo o processo simulado.

6.1 ANALISE DE SENSIBILIDADE

Para definir os parametros da coluna de absor¢cdo e a temperatura das
correntes alimentadas na coluna: Solvente e Entrada Absorvedor, realizou-se a

analise de sensibilidade, conforme mostrado nas Figuras 13 e 14.
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Figura 13 — Composicdo da corrente gases incondensaveis para diferentes temperaturas da
corrente solvente
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Como se observa na Figura 13, a temperatura da corrente de solvente
(Etileno Glicol) deve ser menor que a temperatura ambiente para se extrair 0 minimo
possivel de DME na corrente Gases Incondensaveis, enquanto se recupera ao
maximo o metano e o hidrogénio. A necessidade de se retirar o hidrogénio e metano
do processo se deve ao fato de que esses compostos dificultam a posterior
destilacdo para purificacdo do DME, deixando a temperatura do condensador
extremamente negativa. Nao foi considerada uma temperatura inferior a 273,15 K

para a corrente de solvente devido ao alto custo necessario para a refrigeracao.

Figura 14 — Composicdo da corrente saida absorvedor para diferentes temperaturas da
corrente entrada absorvedor
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Similarmente, a temperatura da corrente alimentada no absorvedor (Entrada
Absorvedor) foi determinada para maximizar a quantidade de DME na corrente de
solvente regenerado, enquanto minimiza o conteudo de metano e hidrogénio, uma
vez que isso pode dificultar a etapa de destilacdo. Com a analise de sensibilidade
retratada na Figura 14 observou-se que, apesar de ndo haver uma grande variagao
dos componentes com a mudanca de temperatura, quanto maior a temperatura da
corrente Entrada Absorvedor, menor o conteido de metano e hidrogénio na corrente
Saida Absorvedor, enquanto que 0S outros componentes se mantinham nas
mesmas quantidades. Porém, percebeu-se que com temperaturas acima de 450,95
K, a coluna de absorcéo exigia que a corrente de entrada de solvente mantivesse
uma temperatura abaixo de 273 K. Dessa forma, para evitar o alto custo necessario
para manter o solvente refrigerado a uma temperatura tdo baixa, uma temperatura
de 450,95 K foi definida para a corrente Entrada Absorvedor.

Também foi feita uma analise de sensibilidade para observar como a
composicédo da corrente de saida do reator iria variar com a relagdo H2/CO do gas
de sintese alimentado e se h& uma relacdo Otima para a menor producdo de
subprodutos (Hz0 | €CO;, H; e CHy) e maior produgdo de DME. A Figura 15 mostra os
resultados da andlise.

Figura 15 — Composicdo da corrente deixando o reator a diferentes razdes H2/C0 do gas de

sintese
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).
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Esta andlise de sensibilidade mostrou que a fracdo molar do DME produzido

permanece a mesma com o aumento da razdo Hz2/CO | até uma raz&o igual a 2,5,
quando comeca a diminuir. A fracdo molar de H:0 aumenta significativamente a
medida que um gas de sintese mais rico em Hz é usado no reator. Além disso, a
fracdo molar de COz diminui & medida que gas de sintese mais rico em Hz é
alimentado, chegando a zero na razao igual a 2,6. Estes resultados estdo de acordo
com o trabalho de Luu et al. (2016). Além disso, é possivel observar que a
quantidade de metano, apesar de ser bastante pequena desde o inicio, comeca a se
reduzir a partir da razdo igual a 2,5, enquanto que a quantidade de H: comeca a
aumentar proximo a esse ponto também. Pelo grafico avalia-se que a condi¢cdo na
qual a menor quantidade de subprodutos e a maior quantidade de DME foi
produzida foi a razédo igual a 1,5. Esta relacao 6tima também esta muito proxima da
trazida pelo trabalho de Luu et al. (2016) para a producdo de DME a base de
biomassa. Portanto, o0 gas de sintese produzido a partir do biogas derivado da
vinhaca é mais rico em Hz que o ideal para producédo de DME, ja que apresenta uma
razdo/de 2,8. Entretanto, como o objetivo do trabalho foi explorar diretamente o gas

de sintese obtido da vinhaca, a simulacao foi mantida com a relagéo original.

6.2 ANALISE ENERGETICA

A ferramenta Aspen Energy Analysis sugeriu que, no primeiro estagio de
compressédo, ao invés de se utilizar um trocador de calor para resfriar os gases de
575,35 K a 363,15 K, fossem utilizados dois trocadores de calor, o primeiro para
resfriar de 575 K a 415,75 K com LP Steam Generation como utilidade (HX2), e o
segundo para resfriar de 415,75 K até 363,15 K com MP Steam Generation como
utilidade (HX3). Aléem disso, a ferramenta fez a mesma sugestéo para o resfriamento
da saida do reator antes de entrar no absorvedor, que era composto de apenas um
trocador de calor resfriava de 542,95 K até 450,95 K e, com a analise energética, foi
substituido por dois trocadores de calor: um para resfriar até 457,75 K com LP
Steam Generation como utilidade (HX5) e outro para resfriar a 450.95 K com MP
Steam Generation como utilidade (HX6). Com as mudancas aplicadas, houve uma
reducdo no custo de capital de US$ 530.200, no custo operacional de US$
420.600/ano e no custo de utilidades de US$ 386.400/ano. A Tabela 18 mostra
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como 0s gastos com cada tipo de utilidades foram reduzidos apos a andlise
energeética.

Tabela 18 — Comparacao dos custos das utilidades antes e depois da andlise energética

Eletricidade Refrigeracao Aquecimento
Antes da Andlise Energética 1878,10 US$/h 287,87 US$/h 519,10 US$/h
Depois da Andlise Energética 1878,10 US$/h US$ 258,08 459,87 US$/h
Reducéo do custo - 10,35% 11,48%

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Pela tabela, percebe-se que, com a andlise energética, a eletricidade nao
sofreu alteragbes, mas o0s custos com as utilidades de resfriamento (dgua de
resfriamento e refrigerante) se reduziram em 10,35%, de 287,87 US$/h para 258,08
US$/h, e os custos com vapor (baixa, média e alta pressdo) se reduziram em
11,48%, de 519,51 US$/h. para 459,87 US$/h.

6.3 AVALIACAO ECONOMICO-FINANCEIRA

6.3.1 Custo do dimetil éter

6.3.1.1 Etapa Gas de Sintese — DME

A ferramenta Aspen Process Economic Analyzer foi aplicada no modelo
simulado para determinar os custos do processo. Obteve-se um custo de capital de
US$ 47.062.900, custos operacionais de US$ 14.075.000 por ano e custos de
utilidades de US$ 11.214.900 por ano. O custo total dos equipamentos foi calculado,
resultando na faixa de US$ 26.271.900 e a instalacdo custou aproximadamente US$
30.495.400. A Tabela 19 mostra a contribuicdo de cada tipo de equipamento para o

custo total.
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Tabela 19 — Custo por tipo de equipamento

Custo do Equipamento Custo Instalado

(US$) (%) (US$) (%)
Trocadores de calor 13.68.200 521 2.598.100 8,52
Compressores 23.583.500 89,77 24.657.500 80,86
Reator 8.300 0,03 71.600 0,23
Absorcao 170.500 0,65 415.600 1,36
Flash 38.200 0,15 187.400 0,61
Destilacé@o 1.046.200 3,98 2.389.500 7,84
Bombas 57.000 0,22 175.700 0,58
Total 26.271.900 100 30.495.400 100

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

E possivel notar que os compressores S0 0s equipamentos mais caros no
processo, representando 89,8% dos custos com equipamentos e 80,9% dos custos
instalados; seguido por trocadores de calor e colunas de destilagéo,
respectivamente. A menor contribuicdo de custo esta associada ao reator, que custa
aproximadamente US$ 8.300 e US$ 71.600 instalado, correspondendo a apenas
0,03% dos custos com equipamentos e 0,23% dos custos de instalagéo.

Para uma usina de cogeracgao, segundo Dantas, Legey e Mazzone (2013), o
custo do investimento € estimado em US$ 1.400 por kW instalado e os custos
operacionais em US$ 84/kW por ano, resultando em US$ 52.141.222 e US$
3.128.473/ano para a Nova Produtiva e em US$ 28.521.248 e US$ 1.711.274/ano
para o estagio de producdo de DME. Considerando que a economia com 0 custo da
eletricidade é de cerca de US$ 6.795.217/ano (US$ 0,077211/kW segundo dados do
Aspen HYSYS®), a economia anual com cogeracdo de energia é, na verdade, de
US$ 5.083.942/ano.

A Tabela 20 apresenta o célculo do custo de capital anualizado do processo
simulado (Gas de Sintese — DME) considerando a energia de cogeracdo da usina,
uma vida util de 10 anos da induastria pra fins de calculo de custos e uma taxa de
juros de investimento de 9,74%, que é a média da taxa Selic brasileira em 2017 de
acordo com o Banco Central do Brasil — BCB (2017). A Tabela 21, em seguida, traz
o célculo do custo operacional total, levando em conta também o0s custos e a

economia relacionados a cogeracao de energia.
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Tabela 20 — Custo de capital anualizado da etapa gés de sintese-DME

Custos Valores Referéncias

Custo de Capital US$ 47.062.900 Simulacéo
Arshad e Ahmed (2016); Bonfim-
Custo de Capital da Cogeracgéo de Energia US$ 28.521.248 Rocha et al. (2018); Dantas,
Legey e Mazzone (2013)

Taxa de Juros (i) 0,0974 BCB (2017)
Fator de Recuperacgéo de Capital (crf) 0,1609 (Szlglfzit al. (2018); Turton et al.
Custo de Capital Anualizado (CF) 12.163.914 US$/ano  Turton et al. (2012)

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Tabela 21 — Custo operacional total da etapa gas de sintese-DME

Custos Valores Referéncias

Custo Operacional 14.075.000 US$/ano  Simulacéo

Arshad e Ahmed (2016);
Bonfim-Rocha et al. (2018);
Dantas, Legey e Mazzone
(2013)

Economia pela Cogeracéo de Energia - 6.795.216 US$/ano  Simulagdo

Custo Operacional Total (OC) 8.991.058 US$/ano

Custo Operacional da Cogeracéo de Energia 1.711.274 US$/ano

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Com o custo de capital anualizado e o custo operacional total, foi possivel
calcular o custo total anualizado, para entéo calcular o custo da etapa simulada por
tonelada de DME produzido. A Tabela 22 apresenta esses calculos, obtendo-se um

valor de US$ 117,49/tonelada de DME nesse processo.

Tabela 22 — Custo da etapa gés de sintese-DME

Custos Valores Referéncias
Custo de Capital Anualizado (CF) 12.163.914 US$/ano  Turton et al. (2012)
Custo Operacional Total (OC) 8.991.058 US$/ano
TAC da etapa Gas de Sintese-DME 21.154.972 US$/ano  Silva et al. (2018); Turton et al. (2012)
DME Produzido 180.065 t/ano

Custo da etapa Gas de Sintese-DME 117,49 US$/t DME

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Sem a energia de cogeracao, o custo de DME/tonelada para o gas de sintese
do processo para o DME seria de 138,98 US$, o que significa que a cogeracéo traz

uma economia de 15,46 % para o custo do produto.
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6.3.1.2 Processo completo

A Tabela 23 apresenta o custo do DME diretamente da vinhaca, levando em
consideracdo 0 custo dos trés processos necessarios para sua producao:
biodigestdo anaerdbica da vinhaca para a producédo de biogas com custos segundo
Salomon et al. (2011), a reforma do biogas para a producdo do gas de sintese com
custos baseados no trabalho de Spath et al. (2005) e a obtencéo de DME a partir do

gas de sintese, que € o processo estudado.

Tabela 23 — Custo do DME advindo da vinhaca

Custo Valores Referéncias
TAC da etapa Vinhacga-Biogéas 4.984.891 US$/ano Salomon et al. (2011)
TAC da etapa Biogas-Gas de Sintese  19.343.750 US$/ano Spath et al. (2005)
TAC da etapa Gés de Sintese-DME 21.154.972 US$/ano Simulacéo
TAC Vinhaca — DME 45.483.613 US$/ano
DME Produzido 180.065 t/ano
CPUpmE (Processo Completo) 252,60 US$/t DME

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

As relacdes de producdo para cada etapa do processo foram retiradas do
trabalho de Silva et al. (2017): 1 kg de vinhaca produz 0,48 kg de biogas e 1 kg de
biogas produz 1,66 kg de gas de sintese. De acordo com Salomon et al. (2011), o
custo do processo de biodigestdo anaerdbia da vinhaca é de 0,029 US$ por kg de
biogas produzido. Levando em conta o valor de 39790 kg/h de biogas produzido
segundo Silva et al. (2017) e que a industria funcionaria 4320 horas por ano, obtém-
se 0 custo de 4.984.891 US$/ano. Da mesma forma, de acordo com o trabalho de
Spath et al. (2005), o custo do processo para se obter o gas de sintese a partir do
biogas é de 0,52 US$ por kg de hidrogénio produzido. Conforme Silva et al. (2017),
no gas de sintese considerado sdo produzidos 8611 kg/h de H2 e, levando em conta
as horas de funcionamento da industria anualmente, obtém-se o custo de
19343750,4 US$/ano para essa segunda etapa. Assim, obteve-se um custo de
252,60 US$/tonelada de dimetil éter advindo da de vinhaca.

Comparando-se 0s custos das trés etapas para a producdo de DME da
vinhaca, observou-se que o segundo (Biogas — Sintese de gas) e o terceiro processo
(Sintese de gas — DME) sdo as etapas mais onerosas para este cenario,
contribuindo com 42,53% e 46,51% para o custo total, respectivamente. O primeiro

processo € o menos oneroso, contribuindo com apenas 10,96% do custo total.
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Esses dados sé&o resumidos na Tabela 24 a seguir, juntamente com 0s custos de
cada etapa por tonelada de dimetil éter.

Tabela 24 — Comparacéo entre os custos de cada etapa para produgcdo do DME

Etapa Porcentagem Custo

(%) (US$/t DME)
Vinhaca-Biogas 10,96 27,68
Biogas-Gas de sintese 42,53 107,43
Gas de sintese-DME 46,51 117,49
Processo completo (Vinhaca — DME) 100,00 252,60

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Tendo como base as porcentagens de cada custo embutidas no preco do
diesel, de acordo com dados da Petrobras (2019), pode-se considerar que 0s custos
com transporte e distribuicdo do dimetil éter serdo de 16% do seu preco final. Os
precos do dimetil éter sdo de 812 US$/tonelada segundo Ballinger e Adams 1l (2017)
e 537,94 US$/tonelada no mercado chinés (CEIC, 2018). Considerando 0 menor
preco de venda, o custo de transporte e distribuicdo seria de 86,07 US$/tonelada,
elevando o custo da tonelada de dimetil éter para 338,67 US$. Comparado ao prego
de venda (537,94 US$), observa-se que a producdo de DME a partir da vinhaca é
viavel economicamente, garantindo uma margem de lucro promissora.

O custo do diesel no Brasil € de 1.122,29 US$/tonelada e seu poder calorifico
inferior (LHV) de aproximadamente 42.612 MJ/kg, enquanto que para o DME é
28.882 MJ/kg (BOUNDY et al., 2011; GLOBAL PETROL PRICES, 2018). Para
compensar a substituicdo do diesel pelo DME, o custo do dimetil éter deve ser
inferior a 763,46 US$/tonelada, 0 que mais uma vez comprova a viabilidade
financeira da sintese de DME a partir da vinhaga, cujo custo é de apenas 44,4%

desse valor.

6.3.2 Analise do investimento

Com os dados de Salomon et al. (2011) e Spath et al. (2005) e, levando em
conta as relacdes de producéo para cada etapa do processo retiradas do trabalho de
Silva et al. (2017), foi possivel calcular o custo do gas de sintese, matéria-prima da

terceira etapa, conforme mostra a Tabela 25.
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Tabela 25 — Avaliacdo do custo do gas de sintese advindo da vinhaca

Relacdes de producéao Custo
. . 0,6024 kg biogas 0,017 US$
Lkggasdesintese 1551 g hidrogénio 0,068 US$
Total 0,085 US$

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Acrescentando o custo do gas de sintese calculado (0,085US$/kg) e o preco
de venda de dimetil éter (537,94 US$/ton), refez-se a avaliacdo econOGmica do
processo no HYSYS® para a analise com mais detalhes. Como o estudo é voltado
para a industria sucroalcooleira brasileira, todos os resultados da andlise de
investimentos foram convertidos de délar americano para o real brasileiro, segundo a
taxa de R$ 3,6727, vigente em 05/02/2019 (EXCHANGE-RATES, 2019).

Como resultados, obteve-se uma receita bruta anual de R$ 355.753.022,84,
um custo de investimento inicial de R$ 172.847.912,8, que é o custo de capital
encontrado anteriormente convertido em reais, e um capital de giro de R$
9.074.507,16, que corresponde a aproximadamente 5% do custo de investimento.

Os custos e despesas anuais do processo foram avaliados em categorias e

estdo listados nas Tabelas 26 e 27 a seguir.

Tabela 26 — Custos anuais de producéo

Tipo de Custo Valor
Matérias-Primas R$ 90.302.143,98
Utilidades R$ 41.188.963,23
Mé&o-de-obra R$ 1.824.597,36
Manutencgéo R$ 1.634.204,59
Distribuig&o e Transporte R$ 56.920.483,65
Outros (Taxas Operacionais) R$ 454.694,95
Total R$ 192.325.087,77

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Tabela 27 — Despesas anuais

Tipo de Despesa Valor
Manutencéo R$ 1.723.884,58
Gerais e Administrativas R$ 10.977.913,32
Total R$ 12.701.797,90

Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Foram avaliados, dessa forma, R$ 12.701.797,90 em despesas anuais e R$
192.325.087,77 em custos, sendo a maior parte deles advindos das matérias-primas

do processo. Entre esses custos, apenas o de distribuicdo e transporte n&o foi
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avaliado pelo HYSYS®, mas, conforme explicitado anteriormente, calculado a partir
da porcentagem (16%) do preco do produto.

Com esses dados e com base em Casarotto Filho e Kopitte (2010), foi
possivel montar a planilha financeira de fluxo do acionista, que pode ser vista com
detalhes no Apéndice B, e cujos resultados sao retratados na Figura 16. No fluxo do
acionista séo incluidos os tributos federais que incidem sobre a receita bruta anual
da producédo, e o Imposto de Renda e as contribuicbes que tem como base de
calculo o lucro do ano anterior. Foram considerados como tributos federais incidente
sobre a receita o PIS/PASEP, COFINS e CIDE e um valor de 10% de sua soma,
com base nos tributos que incidem sobre o diesel (PETROBRAS, 2019). Quanto ao
Imposto de Renda e as contribui¢cdes incidentes sobre o lucro, considerou-se uma
margem de 35%. Levou-se em consideracdo, ainda, para a montagem do fluxo, a
depreciacdo do investimento do tipo linear em 10 anos, um tempo de andlise do
empreendimento de 20 anos e um escalonamento crescente da produgc&o nos trés
primeiros anos (50%, 70% e 100%).

Figura 16 — Fluxo do acionista final
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Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Observa-se que no ano 0 o resultado é negativo, com valor de
R$181.922.419,99, ja que é feito o investimento inicial para a industria, além de levar
em conta o capital de giro, ambos considerando como fonte o capital proprio. No ano

1, quando se inicia a producdo com 50% da capacidade e ainda ndo ha incidéncia
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de IR, o fluxo fica positivo, com o valor de R$ 50.997.171,02. No ano 2, aumenta-se
a producéo para 70% da capacidade e j& h& incidéncia do IR sobre o lucro do ano
anterior, resultando num valor final de R$ 64.859.303,66. No ano 3, se aumenta a
producdo para 100% da capacidade, o que se mantém nos anos seguintes. Nesse
ano, porém, o resultado € maior que nos demais, porque o IR é cobrado sobre o
lucro do ano anterior, que era menor, ja que a producdo era de apenas 70% da
capacidade. Do ano 4 ao 11, o resultado se manttm com um valor de R$
80.897.719,63, quando se conclui a depreciacdo do investimento. Do ano 12 ao 20,
o resultado se mantém positivo com valor de R$ 74.848.042,68, e entdo, se finaliza
a andlise do empreendimento, sendo que no ano 21, resta apenas o valor do IR do
ano anterior para ser pago, resultando em um valor negativo de R$ 40.302.792,21.

Com o fluxo final do acionista, pdéde-se encontrar o tempo de retorno do
investimento e sua viabilidade. Primeiramente, isso foi avaliado com o método do
Pay Back, levando-se em conta uma Taxa Minima de Atratividade (TMA) de 12%
a.a. e os resultados sdo resumidos na Tabela 28. Esse valor da taxa minima de
atratividade foi escolhido porque a taxa de juros utilizada nos calculos desse
trabalho foi de 9,74% a.a. (Média da Selic do ano de 2017) e, assim, admitindo os
riscos aos quais o empreendimento esta sujeito, a taxa foi elevada para o valor de
12% a.a.

Tabela 28 — Tempo de recuperacao do capital investido

Ano Fluxo do Acionista Final Valor Presente Valor Presente
(R$) (R$) Acumulado (R$)
0 -181.922.419,99 -181.922.419,99 -181.922.419,99
1 50.997.171,02 45533.188,41 -136.389.231,58
2 64.859.303,66 51.705.439,78 -84.683.791,80
3 94.369.989,04 67.170.694,18 -17.513.097,62
4 80.897.719,63 51.411.963,32 33.898.865,71
Fonte: Elaborada pela autora (2019).

Observando os resultados da analise trazidos na Tabela 28, percebe-se que o
investimento inicial é de R$ 181.922.419,99 e que, somando os fluxos finais, até o 4°
ano esse capital investido no empreendimento ja é recuperado, quando o Valor
Presente Acumulado deixa de ser negativo.

A segunda analise feita foi a Taxa Interna de Retorno, que é um complemento
para que o investidor decida realizar um investimento a longo prazo, ja que verifica a

rentabilidade do empreendimento durante todo o tempo de analise de projeto (21
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anos), diferentemente do Pay Back. Realizando os calculos conforme especificado
na metodologia do trabalho, obteve-se um valor de TIR igual a 30% a.a. com a
ferramenta Solver do Excel. Dessa forma, utilizando a taxa minima de atratividade
como parametro de comparacdo, observa-se que o empreendimento € viavel

economicamente, pois TIR & maior que a TMA.
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7 CONCLUSOES

O processo proposto foi tecnicamente viavel, atingindo uma pureza de
99,97% para o composto de interesse, aproximadamente 1,5% maior que 0 minimo
requerido para a composi¢cao do DME. A produgéo total de DME alcangada foi de
41.681,76 kg/h (180.065,20 t/ano), produzindo 1 kg de DME para cada 1,59 kg de
gas de sintese alimentado no processo. Aplicando-se a ferramenta Aspen Energy
Analysis obteve-se uma redugdo de US$ 530.200 em custos de capital, US$
420.600/ano em custos operacionais e US$ 386.400/ano em custo de utilidades.
Assim, o0 processo simulado apresentou um custo total de capital de US$
47.062.900, custo operacional de 14.075.000 US$/ano e custo de utilidades de
11.214.900 US$/ano. Os custos com equipamentos representam US$ 26.271.900 e
0s custos instalados US$ 30.495.400. Os compressores sd0 0S equipamentos mais
caros no processo, atingindo 89,8% do custo do equipamento e 80,9% do custo
instalado, seguidos pelos trocadores de calor e colunas de destilacdo. O custo de
producdo obtido para o cenario simulado sem cogeracdo de energia foi de 138,98
US$/tonelada de DME e, com a cogeracdo, alcancou-se uma economia de 15,46%,
reduzindo o custo para 117,49 US$/tonelada de DME.

Considerando um cenario de producdo de DME a partir de vinhaca, com
custos das trés etapas, € possivel notar um custo acumulado de 252,60
US$/tonelada de DME. Nesse cenario, o primeiro processo (Vinhaca — Biogas) € o
menos oneroso, contribuindo com apenas 10,96% do custo total, enquanto o
segundo (Biogas — Gas de Sintese) e o terceiro (Gas de Sintese — DME) séo o0s
mais caros, representando 42,53% e 46,51% do custo total, respectivamente

Com a analise do investimento, pelo método Pay Back, observou-se uma
recuperacdo em apenas 4 anos do capital investido para esse processo e, pelo
método da Taxa Interna de Retorno concluiu-se que o empreendimento é viavel
economicamente, pois TIR (30% a.a.) € maior que a TMA (12% a.a.).

Dessa forma, os resultados obtidos demonstraram uma viabilidade técnica e
econdmica para a rota investigada, garantindo margem de lucro consideravel para o
processo. Consequentemente, os precos de mercado do DME o apresentam como

um substituto rentavel do diesel em um cenario promissor e realista.
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7.1 SUGESTOES PARA COMPLEMENTACAO DO TRABALHO

Como sugestdo para a complementacdo do presente trabalho est4,
primeiramente, a simulacdo das trés etapas (Vinhaca — Biogas, Biogas — Gas de
Sintese e G&s de Sintese — DME) juntas para possivel otimizacdo e integracao de
correntes e, consequentemente, uma reducdo do custo. Além disso, sugere-se
analisar meios de utilizacdo no préprio processo, ou em um processo acoplado, da
agua, do hidrogénio e do metano retirados do processo para a purificacdo do DME.
Observa-se como algo importante também a Andlise Pinch completa do processo,
para avaliar ainda outras possibilidades de reducdo do custo com a integragcao
energética. Por fim, a simulacdo da producédo de DME a partir do gas de sintese com
a relagdo Hz2-CO otima encontrada também é uma sugestdo de complementagéo do
trabalho, verificando a viabilidade desse processo, visto que o0 gas de sintese

necessita de adequacao de sua composi¢ao antes da entrada no processo.
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APENDICE A PARAMETROS OPERACIONAIS DAS PRINCIPAIS CORRENTES
DO PROCESSO

Tabela 29 — Resultados das correntes da simulagdo

Gas de Saida Gases Saida Incondensaveis
Sintese Reator Incondensaveis Absorvedor Restantes
Temperatura (K) 409,95 548,15 273,15 454,45 273,15
Presséo (kPa) 199,6 3.194 2.000 2.000 600
Vazao Massica (kg/h) 66.195,00 66.193,80 1.320,95 144.891,00 10,69
Fracao Massica (m/m)
CO2 0,1882 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,0261 0,3496 0,0000 0,1598 0,0012
CO2 0,6466 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CHa 0,0090 0,0090 0,4432 0,0001 0,1241
H> 0,1301 0,0112 0,5568 0,0000 0,2440
Metanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DME 0,0000 0,6302 0,0000 0,2879 0,6307
Etileno Glicol 0,0000 0,0000 0,0000 0,5521 0,0000
Entrada Entrada Solvente Agua DME
Destilacdo  Destilacdo 2  Recuperado
Temperatura (K) 323,15 277,33 509,05 417,55 276,71
Pressao (kPa) 300 400 310 410 390

Vazao Massica (kg/h)  144.880,31 64.942,09 79.938,15 23.260,33 41.681,76
Fracdo Méssica (m/m)

CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
H20 0,1599 0,3563 0,0002 0,9948 0,0001
CO2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
CHa 0,0001 0,0001 0,0000 0,0000 0,0002
H2 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Metanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DME 0,2879 0,6423 0,0000 0,0018 0,9997

Etileno Glicol 0,5522 0,0012 0,9998 0,0034 0,0000
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Tabela 30 — Fluxo de acionista final
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Ano

1

2

3

4

Producéo

50%

70%

100%

100%

(+) Receita Bruta

(-) Tributos Federais (10%)
(=) Receita Liquida

(-) Custos Totais
Matérias-Primas

Utilidades

Mé&o-de-obra

Manutencéo

Distribuic&o e Transporte
Outros (Taxas Operacionais)
(=) Margem bruta

(-) Despesas

Manutencéo

Gerais e Administrativas

(-) Depreciacéo (10 anos)

(=) Lucro antes do I.R. e Contribui¢cbes
() I.R. + Contribuicdes (35%)

R$ 177.876.511,42
R$ 17.787.651,14
R$ 160.088.860,28
R$ 96.389.891,36
R$ 45.151.071,99
R$ 20.594.481,62
R$ 912.298,68

R$ 817.102,30

R$ 28.460.241,83
R$ 454.694,95

R$ 63.698.968,92
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 33.712.379,74
RS -

R$ 249.027.115,98
R$ 24.902.711,60
R$ 224.124.404,39
R$ 134.763.969,92
R$ 63.211.500,79
R$ 28.832.274,26
R$ 1.277.218,15
R$ 1.143.943,21
R$ 39.844.338,56
R$ 454.694,95

R$ 89.360.434,46
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 59.373.845,28
R$ 11.799.332,91

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 20.780.845,85

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

(=) Saldo apds I.R. e Contribui¢cdes

R$ 33.712.379,74

R$ 47.574.512,38

R$ 77.085.197,76

R$ 63.612.928,34

(+) Depreciacdo
(=) Fluxo Operacional do Acionista
(-) Investimento (Fixo + Capital De Giro)

R$ 181.922.419,99

R$ 17.284.791,28
R$ 50.997.171,02

R$ 17.284.791,28
R$ 64.859.303,66

R$ 17.284.791,28
R$ 94.369.989,04

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

(=) Fluxo do Acionista Final

-R$ 181.922.419,99

R$ 50.997.171,02

R$ 64.859.303,66

R$ 94.369.989,04

R$ 80.897.719,63
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Ano

5

6

7

8

9

Producéo

100%

100%

100%

100%

100%

(+) Receita Bruta

(-) Tributos Federais (10%)
(=) Receita Liquida

(-) Custos Totais
Matérias-Primas

Utilidades

Mé&o-de-obra

Manutencéo

Distribuig&o e Transporte
Outros (Taxas Operacionais)
(=) Margem bruta

(-) Despesas

Manutencéo

Gerais e Administrativas

(-) Depreciacéo (10 anos)

(=) Lucro antes do I.R. e Contribuicdes
() I.R. + Contribuicdes (35%)

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

(=) Saldo apés I.R. e Contribuicbes

R$ 63.612.928,34

R$ 63.612.928,34

R$ 63.612.928,34

R$ 63.612.928,34

R$ 63.612.928,34

(+) Depreciacao
(=) Fluxo Operacional do Acionista
(-) Investimento (Fixo + Capital De Giro)

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

(=) Fluxo do Acionista Final

R$ 80.897.719,63

R$ 80.897.719,63

R$ 80.897.719,63

R$ 80.897.719,63

R$ 80.897.719,63




94

Ano

10

11

12

13

14

Producéo

100%

100%

100%

100%

100%

(+) Receita Bruta

(-) Tributos Federais (10%)
(=) Receita Liquida

(-) Custos Totais
Matérias-Primas

Utilidades

Mé&o-de-obra

Manutencéo

Distribuig&o e Transporte
Outros (Taxas Operacionais)
(=) Margem bruta

(-) Despesas

Manutencéo

Gerais e Administrativas

(-) Depreciacéo (10 anos)

(=) Lucro antes do I.R. e Contribuicdes
() I.R. + Contribuicdes (35%)

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ 17.284.791,28
R$ 97.866.043,61
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 34.253.115,26

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

(=) Saldo apés I.R. e Contribuicbes

R$ 63.612.928,34

R$ 80.897.719,63

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

(+) Depreciacao
(=) Fluxo Operacional do Acionista
(-) Investimento (Fixo + Capital De Giro)

R$ 17.284.791,28
R$ 80.897.719,63

R$ -
R$ 80.897.719,63

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

(=) Fluxo do Acionista Final

R$ 80.897.719,63

R$ 80.897.719,63

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68
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Ano

15

16

17

18

19

Producéo

100%

100%

100%

100%

100%

(+) Receita Bruta

(-) Tributos Federais (10%)
(=) Receita Liquida

(-) Custos Totais
Matérias-Primas

Utilidades

Mé&o-de-obra

Manutencéo

Distribuig&o e Transporte
Outros (Taxas Operacionais)
(=) Margem bruta

(-) Despesas

Manutencéo

Gerais e Administrativas

(-) Depreciacéo (10 anos)

(=) Lucro antes do I.R. e Contribuicdes
() I.R. + Contribuicdes (35%)

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

(=) Saldo apés I.R. e Contribuicbes

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

(+) Depreciacao
(=) Fluxo Operacional do Acionista
(-) Investimento (Fixo + Capital De Giro)

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
R$ 74.848.042,68

(=) Fluxo do Acionista Final

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68

R$ 74.848.042,68




Ano

20

21

Producéo

100%

(+) Receita Bruta

(-) Tributos Federais (10%)
(=) Receita Liquida

(-) Custos Totais
Matérias-Primas

Utilidades

Mé&o-de-obra

Manutencéo

Distribuig&o e Transporte
Outros (Taxas Operacionais)
(=) Margem bruta

(-) Despesas

Manutencéo

Gerais e Administrativas

(-) Depreciacéo (10 anos)

(=) Lucro antes do I.R. e Contribuicdes
() I.R. + Contribuicdes (35%)

R$ 355.753.022,84
R$ 35.575.302,28
R$ 320.177.720,55
R$ 192.325.087,77
R$ 90.302.143,98
R$ 41.188.963,23
R$ 1.824.597,36
R$ 1.634.204,59
R$ 56.920.483,65
R$ 454.694,95

R$ 127.852.632,79
R$ 12.701.797,90
R$ 1.723.884,58
R$ 10.977.913,32
R$ -

R$ 115.150.834,89
R$ 40.302.792,21

R$ -
RS -
R$ 40.302.792,21

(=) Saldo apés I.R. e Contribuicbes

R$ 74.848.042,68

-R$ 40.302.792,21

(+) Depreciacao
(=) Fluxo Operacional do Acionista
(-) Investimento (Fixo + Capital De Giro)

RS -
R$ 74.848.042,68

RS -
-R$ 40.302.792,21

(=) Fluxo do Acionista Final

R$ 74.848.042,68

-R$ 40.302.792,21

96



