Analise Técnica e Economica da Producao
de Solketal, Eteres terc-Butilicos e
Eteres Etilicos a partir do Glicerol

Mariana Bittencourt Ribeiro

Projeto Final de Curso

Orientadores
Prof. Raquel Massad Cavalcante, D. Sc.
Prof. André Ferreira Young, D. Sc.

Dezembro de 2020



ANALISE TECNICA E ECONOMICA DA PRODUCAO DE
SOLKETAL, ETERES TERC-BUTILICOS E ETERES
ETILICOS A PARTIR DO GLICEROL

Mariana Bittencourt Ribeiro

Projeto de Final de Curso submetido ao Corpo Docente da Escola de Quimica, como
parte dos requisitos necessarios a obten¢do do grau de Engenheira Quimica.

Aprovado por:

Heloisa Lajas Sanches Fernandes, D. Sc.

Isabelle Candido de Freitas, D. Sc.

Orientado por:

Raquel Massad Cavalcante, D. Sc.

André¢ Ferreira Young, D. Sc.

Rio de Janeiro, RJ — Brasil

Dezembro de 2020



CIP - Catalogagao na Publicagdo

Ribeiro, Mariana Bittencourt
R484a Andlise Técnica e Econdmica da Produgdo de
Solketal, Eteres terc-Butilicos e Eteres Etilicos a
partir do Glicerol / Mariana Bittencourt Ribeiro. =
Rio de Janeiro, 2020.
129 £.

Orientadora: Raquel Massad Cavalcante.

Coorientador: André Ferreira Young.

Trabalho de conclusdo de curso (graduacgdo) -
Universidade Federal do Rio de Janeiro, Escola de
Quimica, Bacharel em Engenharia Quimica, 2020.

1. Glicerol. 2. Simulagdo de processos. 3.
AnéAlise econdémica. 4. Monografia, I. Cavalcante,
Raquel Massad, orient., II. Young, André Ferreira,
coorient. III. Titulo.

Elaborado pelo Sistema de Geragdo Automatica da UFRJ com os dados fornecidos
pelo(a) autor(a), sob a responsabilidade de Miguel Romeu Amorim Neto - CRB-7/6283.




AGRADECIMENTOS

Aos meus pais, Marcelo Bittencourt Ribeiro e Marcilene Cristina da Costa
Oliveira, por todos os sacrificios feitos para que eu chegasse até aqui, por todo o amor,
carinho e atencdo dedicados a mim e pelo apoio incondicional durante toda a minha
vida.

Aos meus orientadores, André Young e Raquel Massad, pela paciéncia, o
carinho e o cuidado que tiveram comigo durante este longo periodo de escrita.

Aos professores da Escola de Quimica.

A todos os professores que contribuiram para a minha formagao académica.
A Universidade Federal do Rio de Janeiro.

Aos meus familiares.

Ao amigo Lucas Araujo Alves, por ter me sugerido cursar Engenharia Quimica e
pelo auxilio nos primeiros anos de graduagao.

Aos amigos Gabriele Martins, Luana Mendonga e Lucas Amorim, pelos bons
momentos que vivemos juntos.



Resumo do Projeto de Final de Curso apresentado a Escola de Quimica como parte dos
requisitos necessarios para obten¢do do grau de Engenheira Quimica.

ANALISE TECNICA E ECONOMICA DA PRODUCAO DE SOLKETAL,
ETERES TERC-BUTILICOS E ETERES ETILICOS A PARTIR DO
GLICEROL

Mariana Bittencourt Ribeiro
Dezembro, 2020

Orientadores: Prof. Raquel Massad Cavalcante, D. Sc.
Prof. André Ferreira Young, D. Sc.

Desde 2005 o governo brasileiro estimula a produgdo de biodiesel nacional a
partir da promulgag¢do de leis que instituem um percentual minimo de adicdo de
biodiesel ao 6leo diesel. Com isso, aumentou-se ndo sé a geragdo do biocombustivel,
mas também a producdo de glicerol, o principal subproduto formado na reacdo de
transesterificagdo. Assim sendo, obtém-se um excedente de glicerol que ndo ¢ capaz de
ser absorvido pelas aplicagdes tradicionais desse composto. Logo, surge a necessidade
de encontrar uma nova destinagdo para o glicerol. Uma aplicagdo promissora ¢ a
utilizacdo deste como matéria-prima para a producao de compostos quimicos de alto
valor agregado. Portanto, o objetivo deste trabalho ¢ realizar a avaliagdo técnica e
econdmica da producao de trés aditivos oxigenados para combustiveis: solketal, éteres
terc-butilicos de glicerol e éteres etilicos de glicerol, a partir do glicerol oriundo da
producio de biodiesel. Dessa forma, utilizou-se a ferramenta Aspen HYSYS® v8.8 para
simular cada um dos processos, estimou-se custos de producdo e comparou-se 0s
resultados obtidos com dados disponiveis na literatura a fim de verificar a viabilidade
econdmica dos processos. Foi mostrado que, dentre os produtos analisados, o solketal ¢
0 Unico que apresenta viabilidade econdmica no cenario base, visto que seu processo de
producdo ¢ simples, ndo gera subprodutos e possui alta conversao de glicerol. Tanto os
¢teres terc-butilicos de glicerol, quanto os éteres etilicos sdo gerados por meio de
processos complexos, que exigem maior numero de equipamentos e geram subprodutos
com maior seletividade que os produtos desejados, aumentando, assim, os custos de
producao e inviabilizando o projeto em condigdes normais.
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1. Introducao

Desde a Revolugdo Industrial, os combustiveis fosseis sao a principal fonte de
energia do planeta (IEA, 2019). Entretanto, como as suas reservas estdo concentradas
em determinados paises, o temor do desabastecimento esteve presente em muitos
momentos da historia, estimulando a busca por formas alternativas de energia. No
Brasil, as pesquisas ganharam forca com a primeira crise do petréleo, em 1973. Dois
anos depois, houve o lancamento do Programa Nacional do Alcool (Pré-alcool), cujo
objetivo era diminuir as importagdes de petrdleo, com a gradativa substituicdo da
gasolina pelo etanol. No mesmo ano, surgiu também o Plano de Producgdo de Oleos
Vegetais para Fins Energéticos (Pro-Oleo), com a finalidade de aumentar a geragdo de
0leo vegetal para tornar seus custos de producdo competitivos com os do oleo diesel
(BIODIESELBR, 2006).

O Proé-alcool foi um programa bem sucedido. A partir dele, foi instituida a
substitui¢cdo de uma fragdo do volume de gasolina por etanol anidro, inicialmente de 1%
e hoje de 27,5%. Nessa época, ocorreu também o desenvolvimento de carros movidos
exclusivamente a etanol hidratado. O indice de vendas desse tipo de automdvel em 1985
chegou a 95,8% das vendas totais de veiculos de ciclo Otto (passageiros e de uso misto)
para o mercado interno. Todavia, em 1986, os pregos do petroleo diminuiram,
desestimulando a industria. A produgdo de carros movidos a etanol caiu drasticamente,
voltando a crescer somente nos anos 2000 com o advento da tecnologia flex fuel
(BIODIESELBR, 2006).

Ja o Pro-6leo ndo obteve sucesso. Embora tenha ocorrido a obtencdo de patentes
relacionadas ao processo de transesterificacdo e a realizacdo de testes de veiculos
movidos a biodiesel, a barreira do alto custo de producdo ndo foi superada. Com a
queda do preco do petroleo em 1986, o programa foi abandonado. O interesse no
biodiesel retornou nos anos 2000, quando a conscientizagdo sobre o meio ambiente
atingiu as decisdes governamentais (BIODIESELBR, 2014).

Atualmente, a questdao ambiental tem sido a principal motivadora para a busca
por diferentes fontes energéticas. A temperatura do planeta aumentou
consideravelmente nos Gltimos anos, conforme apresentado na Figura 1.1. E consenso
na comunidade cientifica que esse fendomeno ocorre devido ao crescimento da
concentragdo de CO; na atmosfera, oriundo principalmente da queima de combustiveis
fosseis. As consequéncias das mudangas climaticas incluem o aumento do nivel do mar,
causado pelo derretimento das calotas polares; aumento na incidéncia de chuvas,
acarretando inundagdes e deslizamentos de terras; secas prolongadas, prejudicando a
producdo de alimentos; extincdo de animais e plantas; e aumento da poluicao
atmosférica, causando prejuizos a saude da populacao (BBC BRASIL, 2019).



Figura 1.1 — Variagdo de temperatura anual do planeta.

Fonte: NCDC (2020).

A vantagem na utilizagdo de combustiveis de fontes renovaveis ¢ que a
quantidade de didéxido de carbono emitida na combustido ¢ compensada pela absor¢do
deste gas através da fotossintese, realizada durante o periodo de crescimento da
biomassa (GHG PROTOCOL, 2010). Assim sendo, a necessidade de mitigar os efeitos
das mudancas climaticas incentiva a substituicdo dos combustiveis de fontes fosseis
pelos de fontes renovaveis, tais como o etanol e o biodiesel.

A rota de producdo de biodiesel mais empregada pela indistria ¢ a
transesterificacdo com catélise alcalina, apresentada na Figura 1.2. Nessa reacao, um
mol de triglicerideos reage com trés mols de &lcool de cadeia curta, geralmente metanol
ou etanol, produzindo ésteres graxos (biodiesel) e glicerol (KNOTHE et al., 2006).

Figura 1.2 — Reacao de transesterificagao.
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Fonte: Leung et al. (2010).



A produgdo de biodiesel brasileira vem crescendo continuamente desde 2005,
quando foi promulgada a Lei 11.097, que instituiu um percentual minimo de 2%, em
volume, de adicao de biodiesel ao 6leo diesel comercializado ao consumidor final. O
valor em vigor atualmente ¢ de 12%, sendo facultativa a adi¢ao de até 15% de biodiesel
ao oOleo diesel. A Figura 1.3 mostra a evolu¢do da producao de biodiesel no Brasil.

Figura 1.3 — Producdo de biodiesel no Brasil (m?), de 2005 a 2019.

7.000.000
6.000.000
5.000.000 -

4.000.000 -

3.000.000 -
2.000.000 -
1.000.000 - I

2005 2006 2007 2008 2009 2010 2011 2012 2013 2014 2015 2016 2017 2018 2019

Fonte: ANP (2020).

Conforme apresentado na Figura 1.2, na produgdo do biodiesel ¢ gerado um
subproduto, o glicerol. Este ¢ encontrado na forma bruta e bidestilada (grau USP). O
glicerol bruto contém de 20 a 30% de impurezas (SANTANA et al., 2016), enquanto o
glicerol puro (grau USP) tem grau de pureza 99,5% (KNOTHE et al., 2006).

Uma consequéncia do crescimento da producdo de biodiesel ¢ o aumento da
oferta de glicerol no mercado. Tradicionalmente, o glicerol ¢ aproveitado pelas
industrias de cosméticos, higiene pessoal, farmacéutica e alimenticia (MOTA et al.,
2017). Além disso, ¢ empregado na industria téxtil, na fabricagcdo de tintas e resinas € no
processamento de produtos derivados do tabaco (KNOTHE et al., 2006;
SINGHABHANDHU, 2010).

Todavia, esses setores ndo tém sido capazes de absorver todo o excedente
gerado. Com isso, o pre¢o do glicerol tem reduzido drasticamente. Atualmente, o valor
de mercado do glicerol bruto esta entre US$ 0,09 e US$ 0,20 por kg, enquanto que o
preco do glicerol puro varia entre US$ 0,60 e US$ 0,91 por kg (MOTA, 2017). Assim
sendo, nota-se a necessidade de buscar novas aplicagdes para esse produto. A aplicagdo
mais promissora ¢ na industria quimica, como matéria-prima barata e renovavel para a
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producao de polimeros e espécies quimicas de maior valor agregado. A Figura 1.4
apresenta exemplos de produtos que podem ser obtidos a partir da transformagao do

glicerol.

Figura 1.4 — Exemplos de produtos derivados do glicerol.
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Dentre os possiveis produtos a serem obtidos a partir do glicerol, o solketal, os
éteres terc-butilicos de glicerol e os éteres etilicos de glicerol sdo espécies quimicas
promissoras, pois possuem aplicagdo como aditivos para combustiveis. O mercado de
aditivos para combustiveis movimentou US$ 7 bi em 2018, e é esperado que atinja US$
9,3 bi em 2026, com uma taxa de crescimento de 3,5% ao ano (REPORTS AND
DATA, 2019). Trata-se de um mercado fragmentado, em que os 5 maiores players
possuem 30% do market share (MORDOR INTELLIGENCE, 2019). Logo, pode-se
afirmar que se trata de um setor interessante para investimentos futuros.

Portanto, visando o aproveitamento do glicerol gerado na produgdo de biodiesel,
este trabalho analisa a viabilidade economica da utilizacao do glicerol como matéria-
prima para a producdo de solketal, éteres terc-butilicos de glicerol e éteres etilicos de
glicerol, os quais tém aplicagdo como aditivos para combustiveis.



2. Objetivos

O presente trabalho tem como objetivo principal a simulagdo de trés processos
de valorizagdo do glicerol oriundo da produgdo de biodiesel, bem como as suas
avaliagdes técnica e econdmica. O primeiro processo envolve a obtencdo de solketal, a
partir da cetalizagdo do glicerol. O segundo e o terceiro processos tratam da eterificacao
do glicerol com terc-butanol e etanol, produzindo os éteres terc-butilicos de glicerol e os
éteres etilicos de glicerol, respectivamente. Cabe ressaltar que as simulagdes foram
realizadas no simulador comercial Aspen HYSYS® v8.8.

Os objetivos especificos deste trabalho sao:

1. Simular os processos de producdo de solketal, éteres terc-butilicos de
glicerol (ETBG) e éteres etilicos de glicerol (EEG), destacando os
principais aspectos técnicos envolvidos em cada uma das rotas.

il. Avaliar a viabilidade economica desses processos.

iii. Determinar os hot-spots e as modificagdes necessdrias para tornar os
processos vidveis economicamente.



3. Revisdo Bibliografica

3.1. Biodiesel e Glicerol

Conforme a Resolug¢do n°® 45 de 25 de agosto de 2014 da Agéncia Nacional do
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), o biodiesel define-se por um
combustivel composto de alquil ésteres de &cidos carboxilicos de cadeia longa,
produzido a partir da transesterificagdo e/ou esterificacdo de matérias graxas, de
gorduras e 6leos de origem vegetal ou animal, e que atenda a especificagao contida no
Regulamento Técnico, parte integrante da Resolucao.

No Brasil, as matérias-primas mais utilizadas na reagdo de transesterificagdao sao
o 6leo de soja e o metanol (ANP, 2020). Os catalisadores mais comumente utilizados
sao o hidréxido de sddio (NaOH) e o hidréxido de potassio (KOH), devido ao seu baixo
custo (LEUNG et al., 2010).

A produgao de biodiesel brasileira intensificou-se a partir de 2005, devido a Lei
11.097, que instituiu um percentual minimo de 2%, em volume, de adicao de biodiesel
ao Oleo diesel comercializado ao consumidor final. Inicialmente a mistura era
facultativa, tornando-se obrigatoria apenas em janeiro de 2008. Essa lei previa o
aumento do percentual para 5% em janeiro de 2013, entretanto o sucesso do projeto
ocasionou a antecipac¢do da data para janeiro de 2010, conforme a Resolugdo n°® 6, de 16
de setembro de 2009, do Conselho Nacional de Politica Energética (CNPE). A
tendéncia de crescimento continuou em 2014, quando o percentual minimo obrigatorio
subiu para 6%, depois 7%, 8% em 2017 e 10% em 2018. Finalmente, o CNPE publicou
a Resolucdo n° 16, de 29 de outubro de 2018, que prevé o aumento de 1% ao ano, até o
percentual maximo de 15% em 2023. Atualmente ¢ obrigatoria a adicdo de 12%
biodiesel ao 6leo diesel, sendo facultativa a adi¢do de até 15%.

Na reagao de transesterificacao, para cada 90 m? de biodiesel produzido, 10m? de
glicerol sdo gerados, aproximadamente. O glicerol, cujo nome oficial (IUPAC) ¢ 1,2,3-
propanotriol, ¢ um composto organico de fungao alcool. A glicerina, que ¢ o nome dado
ao glicerol impuro, pode ser comercializada em trés niveis de qualidade: bruta, loira e
bidestilada (grau USP). Apos a separagdo do biodiesel, obtém-se o glicerol bruto. Trata-
se de um liquido viscoso pardo escuro, contendo de 20 a 30% de impurezas, sendo elas
sabdo, metanol, monoacilglicerol, diacilglicerol, oligdmeros de glicerol, polimeros e
agua (SANTANA et al., 2016). A forma loira refere-se ao glicerol bruto apds um
tratamento 4acido para neutralizacdo do catalisador e remocdo de dacidos graxos
eventualmente formados no processo. Em geral, possui um grau de pureza de 85%
(MOTA et al., 2009). J4 o glicerol puro (grau USP) tem grau de pureza 99,5%. Trata-se
de um liquido transparente a temperatura ambiente, polar, higroscopico, inodoro,
viscoso e de sabor adocicado (KNOTHE et al., 2006). Além disso, ¢ reconhecido como
atoxico pela Food and Drug Administration (FDA, agéncia reguladora de alimentos e
medicamentos dos Estados Unidos) e, no Brasil, seu uso ¢ permitido em produtos



alimenticios de acordo com a Resolugao n° 45, de 3 de novembro de 2010 da Anvisa. A
Tabela 3.1 mostra algumas propriedades do glicerol.

Tabela 3.1 — Propriedades do glicerol. Fonte: Adaptado de Mota et al. (2017)

Propriedades Valor
Formula molecular Cs;Hs(OH);
Massa molar 92,09 g/mol
Ponto de fusdo 17,8 °C
Ponto de ebuli¢ao 290 °C
Viscosidade 1,5 Pa.s
Pressdo de vapor a 20°C <1 mmHg
Densidade a 20°C 1,261 kg/m’
Ponto de flash 177 °C
Temperatura de autoigni¢cao 400 °C
Temperatura critica 492,2 °C
Pressao critica 42,5 atm
Tensao superficial 64.000 N/m
Calor especifico 0,579 cal/g.°C
Calor de combustao 397 kcal/mol

As maiores aplicagdes da glicerina estdo distribuidas entre as industrias de
cosméticos, higiene pessoal, farmacéutica e alimenticia. A glicerina ¢ amplamente
utilizada em alimentos e bebidas, onde atua como espessante, umectante, adogante e
conservante. Na industria farmacéutica, a glicerina atua como solvente e umectante. E
utilizada na formulagdo de xaropes, elixires, pomadas, cremes, antibidticos,
antissépticos, plastificantes para capsulas de medicamentos, dentre outros produtos.
Supositérios de glicerina sao recomendados para o tratamento da constipagdo em
criancas e adultos. Também pode encontrar aplicacio em medicamentos veterinarios.
Finalmente, a aplicacdo mais conhecida da glicerina ¢ na industria de cosméticos e
higiene pessoal. Pode atuar como umectante, emoliente e veiculo, sendo um ingrediente
importante em sabdes, cremes dentais, cremes para a pele, logdes de barbear,
desodorantes e produtos de maquiagem (MOTA et al., 2017).

Outras aplicacdes do glicerol incluem a industria téxtil, sendo empregado na
fabricagdo de tintas e resinas. Na industria de tecidos, ¢ usado para ajustar, amaciar fios
e tecidos, e na etapa de lubrificagdo do processamento de fibras (KNOTHE et al., 2006;
SINGHABHANDHU, 2010). Durante o processamento de produtos das industrias de
tabaco também sdo consumidas grandes quantidades de glicerina, pois ela ajuda a
manter a umidade, prevenindo o ressecamento do produto (MOTA et al., 2009;
SINGHABHANDHU, 2010). Segundo Pagliaro et al. (2007), a glicerina também tem
aplicabilidade na fabricagdao de explosivos, pois a nitroglicerina, composto explosivo,
pode ser obtido a partir da nitragio da glicerina. E utilizada também como agente
crioprotetor, uma vez que ndo permite a formagao de cristais de gelo em meio aquoso e
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o consequente rompimento de células, mantendo sua viabilidade durante processos de
congelamento (PEITER et al., 2016). A Figura 3.1 apresenta as aplicagdes mais comuns
do glicerol.

Figura 3.1 — Aplicagdes tradicionais do glicerol.
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Fonte: Mota et al. (2017).

3.2.  Gliceroquimica

O estudo do glicerol e de sua transformacdo quimica ¢ chamado de
gliceroquimica (JIMENEZ et al., 2020). A transformacdao do glicerol em outros
produtos pode ser realizada através de reagdes de cetalizagdo, acetalizagdo,
carbonatacdo, desidratagdo, esterificacdo, eterificacdao, oxidagdo, entre outras. A seguir
apresentam-se alguns produtos que podem ser obtidos a partir da transformagao quimica
do glicerol.



3.2.1. Triacetina

A triacetina ¢ um derivado do glicerol com alto valor agregado, que possui
aplicagdes como emulsificante na industria de alimentos, como agente antimicrobiano
na industria de farmacos, além de ser um importante plastificante da celulose, muito
empregada em filtros de cigarros (OKOYE et al., 2017b). Possui também aplicagdes na
industria de cosméticos e no setor de combustiveis, como um aditivo oxigenado para
oleo diesel e biodiesel (KONWAR et al., 2015).

A adicdo de triacetina no combustivel resulta em um produto final com
propriedades aprimoradas de fluxo a frio e viscosidade, e também tem sido usada como
um aditivo antidetonante para gasolina (LIAO et al., 2009). Além disso, foi
demonstrado por Garcia et al. (2008) que a triacetina nao s6 melhora efetivamente a
viscosidade do combustivel, mas também atende as especificagdes das normas
EN14214 ¢ ASTM D6751 (europeia e americana) para ponto de fulgor e estabilidade a
oxidagao.

A triacetina pode ser obtida por trés rotas quimicas principais, diferenciando-se
o agente de esterificagdo. A primeira utiliza o acido acético, a segunda utiliza o anidrido
acético e a terceira utiliza uma mistura dos dois. A vantagem de se utilizar o anidrido
acético ¢ a alta seletividade para a triacetina. Entretanto, o seu uso tem como
desvantagens o alto custo e o fato de acarretar uma reagdo altamente exotérmica. Além
disso, o anidrido acético ¢ uma substancia potencial para a producao de narcoticos e €
registrada como contrabando em muitos paises, mesmo para uso em laboratorio
(OKOYE et al., 2017a).

Quanto ao acido acético, a vantagem de utiliza-lo ¢ o baixo custo, enquanto que
a desvantagem ¢ a baixa seletividade para triacetina. Isso ocorre pois a reagao do
glicerol a triacetina ocorre em trés etapas, liberando uma molécula de dgua em cada
etapa. Como a reagao ¢ reversivel e controlada pelo equilibrio, o aumento da polaridade
do meio desloca o equilibrio no sentido dos reagentes, reduzindo a formacgao de
triacetina. A fim de favorecer a reacdo direta, varias técnicas foram adotadas.
Abordagens como aumento da temperatura, aumento da razao molar glicerol/AcOH, uso
de catalisadores, remocdo continua de moléculas de dgua formadas in situ durante a
reagdo, ou a combinacdo de mais de uma técnica, podem promover maior seletividade
para triacetina (OKOYE et al., 2017a).

Com isso, a opcdo de utilizar uma mistura de acido acético e anidrido acético
surge como uma maneira de diminuir os custos da reacdo, atingindo alta seletividade
para triacetina (LIAO et al., 2010). A Figura 3.2 ilustra a rota de producao da triacetina
via reacao do glicerol com &cido acético.
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Figura 3.2 — Reacgdes para obtenc¢do da triacetina a partir de glicerol e acido
acético.
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Fonte: Aghbashlo et al. (2018c).

3.2.2. Acroleina

Acroleina ¢ utilizada como um biocida na medicina, no tratamento de 4guas e na
industria do petroleo. Esse composto também ¢ um intermediario importante e versatil
para a industria quimica, pois atua na sintese de quimicos finos e intermediarios como
metionina, fragrancias e tintas (ULGEN et al., 2011). Além disso, a maior aplicacdo da
acroleina ¢ como precursor para o acido acrilico. Polimeros feitos de acido acrilico tem
propriedades super-absorventes e sdo os componentes principais de absorventes intimos
e fraldas (PESTANA et al., 2013).

Acroleina ¢ obtida a partir da desidratacdo do 3-hidroxi-propanal, o qual ¢
produzido na desidratacdo do glicerol, via catélise acida (ALHANASH et al., 2010). A
Figura 3.3 apresenta as reacdes de obtencao da acroleina por essa via.
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Figura 3.3 — Reacao de desidratacao do glicerol.
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Fonte: Alhanash et al. (2010).

A rota mais utilizada industrialmente para producgdo da acroleina ¢ oxidagdo em
fase gasosa do propeno com catalisador 6xido misto de Bi/Mo (ULGEN et al., 2011).
Entretanto, esse processo ¢ relacionado ao petroleo, sendo altamente dependente do seu
preco e contribuindo para a emissao de dioxido de carbono das industrias. Assim sendo,
a produgdo de acroleina a partir do glicerol pode significar uma alternativa mais
sustentavel e ambientalmente consciente (ERFLE et al., 2011).

3.2.3. Carbonato de glicerol

O carbonato de glicerol possui excelentes propriedades fisico-quimicas, como
alta biodegradabilidade e solubilidade em agua, baixa inflamabilidade, viscosidade e
toxicidade, e alto ponto de ebulicdo (WANG et al., 2017). Isso favorece sua aplicacao
em uma grande variedade de setores. Ele pode atuar como substituto de origem
biotecnoldgica para solventes organicos e para liquidos id6nicos, como liquido
transportador em baterias a base de litio, como membrana para separagdo de gases,
como um componente na construcdo de eco-compoOsitos € como um mondmero na
industria de polimeros. Ademais, o carbonato de glicerol ¢ um precursor do 1,3-
diglicerideo, o qual possui aplicagdes na industria alimenticia, como co-emulsionante,
como modificador reoldgico e como substituto da manteiga de cacau na industria de
chocolate (KAUR et al., 2018).

A literatura apresenta varias rotas para a producdo de carbonato de glicerol. As
fontes de carbonato podem ser o fosgénio, a ureia, 0 monoxido de carbono, o diéxido de
carbono, o carbonato de etila e o carbonato de dimetila (PARAMESWARAM et al.,
2018). O uso de fosgénio e mondxido de carbono ¢ limitado devido a toxicidade desses
reagentes (WU et al., 2018). Ja a reacdo com ureia requer condi¢des de vacuo para
remog¢ao continua da amdnia formada como subproduto, o que exige um investimento
inicial muito alto em equipamentos (QING et al., 2018). A reagdo com dioxido de
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carbono tem como desvantagem a dificuldade na ativagdo do CO, e o baixo rendimento
(DAS et al., 2019).

Assim sendo, a reacdo com carbonato de dimetila surge como a melhor opgao,
visto que ¢ um reagente ndo-toxico e com baixo ponto de ebuli¢do, favorecendo a
purificagdo do produto final. Além disso, a reagdo tem apenas uma etapa, que ¢
apresentada na Figura 3.4 (OKOYE et al., 2016).

Figura 3.4 — Sintese de carbonato de glicerol a partir de reacao de glicerol e carbonato
de dimetila.
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Fonte: Okoye et al. (2016).

3.2.4. Epicloridrina

Tradicionalmente derivada do propileno, a epicloridrina atuou, por muitos anos,
como precursora do glicerol. Com o aumento da producdo de biodiesel, essa rota foi
invertida (LARI e al., 2018). A epicloridrina pode ser aplicada para condensagao com
glicerol na fabricagcdo de poliglicerol, para condensacdao com bisfenol-A na sintese de
precursores para resinas epoxi, na purificagdo de agua e no reforgo de papel (BART et
al., 2010).

A reagdo para produgdo de epicloririna a partir do glicerol consiste de duas
etapas. A primeira ¢ a hidrocloragao do glicerol com HCIl gasoso, com o acido
hexanoico atuando como catalisador. O produto majoritario dessa reagdo ¢ a 1,3-
dicloridrina (1,3-dicloropropan-2-ol). A segunda etapa consiste na desidrocloragdo da
1,3-dicloridrina com o NaOH, formando epicloridrina e NaCl (BELL et al., 2008). A
Figura 3.5 apresenta essas reacdes.
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Figura 3.5 — Reag¢des para produgdo de epicloridrina a partir do glicerol.
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Fonte: Bell et al. (2008).

A principal vantagem desse processo frente ao processo tradicional para
producao de epicloridrina € o uso de matéria-prima renovavel, visto que este ultimo
utiliza o propeno como matéria-prima. Além disso, a sintese a partir do glicerol produz
uma epicloridrina com grau de pureza maior do que o processo tradicional, com menor
consumo de cloro e 4gua, reduzindo o volume de efluentes clorados (PINTO et al.,
2014). Segundo a analise de ciclo de vida realizada por Lari et al. (2018), o potencial de
aquecimento global e a demanda por energia sio menores no processo renovavel do que
no convencional. Contudo, o custo de produgdo ¢ maior.

3.2.5. Dihidroxiacetona

A dihidroxiacetona (DHA) ¢ um produto de alto valor agregado (KUMAR et al.,
2015). E utilizada como agente de bronzeamento em cosméticos e oferece uma opgio
terapéutica segura e eficaz para o vitiligo recalcitrante (LIU et al., 2013). Atua como um
precursor importante para a sintese de varios produtos quimicos finos e ¢ usada como
unidade estrutural na producdo de novos polimeros biodegradaveis (DIKSHIT et al.,
2018). Também foi relatada como antiflingica contra agentes causadores de
dermatomicose (PARODI et al., 2018).

Figura 3.6 — Férmula estrutural da dihidroxiacetona.

Fonte: Zhou et al. (2019).
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Foram propostas varias abordagens para a sintese deste composto, dentre elas
oxidagdo leve usando perdxido de hidrogénio, oxidagdo catalitica do glicerol e
fermentacdo microbiana usando cepas de Gluconobacter oxydans (KUMAR et al.,
2015). A rota microbiana ¢ mais eficiente, econdmica e ecoldgica em comparacdo com
a rota quimica (DIKSHIT e MOHOLKAR, 2016b), pois esta apresenta condicdes
operacionais adversas, uso de catalisadores de alto custo, além de restricdes ambientais
rigorosas (LIU et al., 2013). Outra vantagem da rota microbiana € a possibilidade de se
utilizar o glicerol bruto como matéria-prima, pois os valores de conversao resultantes
sao similares aos obtidos utilizando glicerol purificado (DIKSHIT ¢ MOHOLKAR,
2016a).

3.2.6. Poliglicerol

O poliglicerol pode ter diferentes aplicagdes, tais como substituto de polidis, por
exemplo, do alcool polivinilico, aditivo para tintas, lubrificantes e cimentos e matéria-
prima para producdo de poliuretanas e resinas de aplicagdes pouco nobres (MEDEIROS
et al.,2010). A Figura 3.7 apresenta a reagdo de sintese do poliglicerol.

Figura 3.7 — Reagdo de sintese do poliglicerol.
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Fonte: Medeiros et al. (2010).

Na reagdo de polimerizagdo, as unidades de glicerol se condensam através dos
grupos hidroxilas, formando éteres, que podem ter cadeias carbdnicas de comprimento e
complexidade variada. Geralmente utilizam-se catalisadores homogéneos acidos, como
o 4cido sulfarico (MEDEIROS et al., 2012).

3.2.7. Solketal

Solketal pode ser utilizado como um aditivo para combustiveis que atua na
redugdo da emissao de particulados e na melhora das propriedades de fluxo a frio. Além
disso, ajuda a reduzir a formagao de goma, melhora a estabilidade a oxidagcdo e aumenta
a octanagem quando adicionado a gasolina (MAKSIMOV et al., 2011). Como aditivo
para biodiesel, reduz a viscosidade e aumenta a estabilidade a oxidacao (GARCIA et al.
2008). Ademais, possui aplicacdes como um agente anticongelante (AGHBASHLO et
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al., 2018a), como um solvente versatil, como um plastificante na indtstria de polimeros
e como um agente de solubilizagdo e suspensdo em preparagdes farmacéuticas
(ROYON et al., 2011). A Figura 3.8 ilustra a reagdo de sintese do solketal.

Figura 3.8 — Reacdo de sintese do solketal.
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Fonte: Silva et al. (2007).

O solketal ¢ um cetal, isto ¢, uma substancia obtida a partir da reacdo de um
alcool com uma cetona, sob a agao de catalisadores acidos. Como o glicerol ¢ um triol,
quando cetalizado, produz uma estrutura ciclica e deixa uma hidroxila livre, formando
um anel de cinco membros (dioxolana) (CARVALHO, 2016). A cetalizagao do glicerol
com acetona ¢ uma reacao reversivel exotérmica, a qual produz o solketal (2,2-dimetil-
1,3-dioxano-4-metanol) e uma molécula de agua (SOUZA et al., 2015). Assim sendo, o
grande problema desse processo de preparagdo ¢ a remocao da dgua e a prevencdo de
uma reagao intermolecular do alcool com a acetona. A presenca da dgua pode interferir
no equilibrio da reacdo, assim como alterar a acidez do catalisador (LI ef al., 2018). Na
literatura, ha registros de que, dependendo do catalisador empregado, a reagao de
cetalizacdo produz também um anel de seis membros (dioxana) (SERRANO, 2015).
Geralmente, quanto mais acido o catalisador, maior a seletividade para o solketal
(SOUZA et al., 2015).

3.2.8. Eteres terc-butilicos de glicerol (ETBG)

De modo geral, os éteres de glicerol podem ser utilizados como potenciais
aditivos para o oleo diesel e o biodiesel. Eles atuam na melhora da lubricidade e na
elevagdo do indice de cetano do diesel ¢ do biodiesel, além de melhorarem as
propriedades de fluidez do biodiesel (PINTO et al., 2011). A adicdo de éteres de
glicerina no 6leo diesel pode melhorar a eficiéncia da combustdo, assim como reduzir as
emissdes de fuligem, gases poluentes, 0xidos de carbono e de compostos carbonilicos
(PAGLIARO e ROSSI, 2008).

A reagdo para obtencdo de ETBG produz éteres mono-, di- e trissubstituidos. A
Figura 3.9 apresenta as suas formulas estruturais. Os éteres monossubstituidos nado
podem ser misturados com diesel, porém podem ser adicionados a gasolina, devido a
sua pequena polaridade (ZIMMERMANN, 2015). Ja os éteres di- e trissubstituidos sao
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altamente soltiveis no diesel, portanto sdo geralmente referidos como “éteres
superiores” ou “éteres desejados” (BOZKURT et al., 2015).

Figura 3.9 — Formulas estruturais dos éteres terc-butilicos de glicerol.

T -\_!,o L
0. l
Kr % H 0 il OH
HO ™

2-tert-butoxypropane-1,3-diol 3-tert-butoxypropane-1,2-diol
OH
o—\/ <
c’\ \ 0,/

OH {
_"’_/ o /
0;\ +

1,3-di-tert-butoxypropan-2-ol 2 3-di-tert-butoxypropan-1-ol

1,2, 3-tri-tert-butoxypropane

Fonte: Zimmermann (2015).

Assim sendo, devido a sua baixa solubilidade em d4gua, os éteres di- e
trissubstituidos surgem como uma alternativa aos compostos oxigenados utilizados
atualmente como aditivos para combustiveis, como éter metil-terc-butilico (MTBE) e
éter etil-terc-butilico (ETBE). O MTBE ¢ considerado um produto quimico
ambientalmente hostil, devido a sua alta miscibilidade em &gua, acarretando a
contaminagao dos reservatorios de dgua subterranea (BOZKURT et al., 2015).

Quando misturados ao diesel e ao biodiesel, os ETBG diminuem o ponto de
névoa e melhoram as propriedades de fluxo a frio, além de minimizarem as emissoes de
substancias toxicas no meio ambiente como material particulado, mondxido de carbono,
hidrocarbonetos e aldeidos (IZQUIERDO et al. 2017).

Os éteres terc-butilicos de glicerol podem ser obtidos por duas rotas quimicas. A
primeira ocorre com a reagdo entre o glicerol e o isobutileno. Ja a segunda ¢ a reacao
entre o glicerol e o terc-butanol (ou 4alcool terc-butilico, TBA). Geralmente, a
eterificagdo com isobutileno apresenta valores mais altos de conversdo e seletividade
para os produtos di- e trissubstituidos. Entretanto, o uso do isobutileno gera a
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necessidade de operar sob pressao para manté-lo na fase liquida. De fato, efeitos de
transferéncia de massa sao considerados essenciais nessa reacao e, consequentemente, o
uso de um solvente ¢ necessario. Além disso, o isobutileno ¢ um reagente de alto custo e
natureza nao-renovavel (ESTEVEZ et al., 2016). Enquanto isso, o terc-butanol ¢ mais
barato, ndo exige a utilizagdo de solventes e pode ser obtido de fontes renovaveis como
amido, biomassa lignocelulosica e fibra de trigo (VISWANADHAM et al., 2013).
Porém, no meio reacional, o terc-butanol sofre uma desidratagdo, gerando isobutileno
(PICO et al., 2012).

A Figura 3.10 apresenta as reacdes envolvidas na sintese de ETBG. Nota-se que
a reacdo entre o glicerol e o terc-butanol gera, inicialmente, dois éteres. Neste trabalho,
o ¢éter monossubstituido na posi¢ao 1 serd denominado METBGI, e o outro serd o
METBG?2. Esses éteres reagem com o terc-butanol, produzindo éteres dissubstituidos. O
diéter substituido nas posi¢des 1 e 3 serd chamado de DETBGI1, enquanto que o diéter
substituido nas posicdes 1 e 2 serd chamado de DETBG2. Finalmente, o produto da
ultima reagdo serd denominado TETBG.

Figura 3.10 — Reagoes de sintese de ETBG a partir de glicerol e terc-butanol.
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Fonte: Huang e Kim (2015).
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3.2.9. Eteres etilicos de glicerol (EEG)

Os éteres etilicos de glicerol atuam como aditivos para o diesel, o biodiesel e a
gasolina. Quando adicionados a esses combustiveis reduzem as emissdes de material
particulado, monodxido de carbono e compostos de carbonila. Misturados ao biodiesel,
diminuem a viscosidade e melhoram as propriedades de fluxo a frio (MELERO et al.,
2012). Além disso, a razdo apropriada de éteres, gasolina e alcool pode reduzir a
pressao de vapor e o consumo de combustivel (PINTO et al., 2016).

Os éteres etilicos de glicerol sdo obtidos a partir da reacdo do glicerol com o
etanol. O etanol tem uma reatividade significativamente menor em comparagdo com o
terc-butanol ou o isobutileno. Isso ocorre devido a estabilidade do carbocation formado.
Na rea¢do com terc-butanol ou com isobutileno forma-se um carbocation estabilizado
por trés grupos metil. Ja na reagao com etanol forma-se um carbocation com apenas um
grupo metil. Sendo assim, esta consome significativamente mais energia que aquela
(MRAVEC et al., 2017).

Como os éteres etilicos de glicerol monossubstituidos ndo produzem misturas
homogéneas com o diesel, os éteres mais desejados sao os éteres etilicos de glicerol di-
e trissubstituidos, que tém carater mais hidrofobico e sdo soluveis no diesel (MELERO
et al., 2012; MRAVEC et al., 2017). Uma aplicagdo possivel para os éteres
monossubstituidos ¢ como um intermediario para producdo de dioxolanas, também
utilizadas como aditivo para combustiveis (PARIENTE et al., 2009).

A Figura 3.11 ilustra as reagdes para a produ¢do de EEG. Seguindo o mesmo
padrao utilizado para os ETBG, neste trabalho, o éter monossubstituido na posi¢ao 1
sera chamado de MEEG], e o outro serd 0o MEEG2. O diéter substituido nas posi¢des 1
e 3 sera denominado DEEGI, e aquele em que as substitui¢gdes ocorreram nos carbonos
1 ¢ 2 sera denominado DEEG2. O éter formado na tultima reagdo sera chamado de
TEEG. No meio reacional, hd também a produgdo de éter dietilico, resultante da
eterificacao de duas moléculas de etanol.
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Figura 3.11 — Reagdes de producdo de EEG.
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Fonte: Yadav et al. (2016).

3.3. Aditivos para combustiveis

Aditivos sdo substancias adicionadas aos combustiveis a fim de melhorar suas
propriedades. Dentre esses, os aditivos oxigenados ganham importancia a cada dia. Na
gasolina eles melhoram as propriedades de queima, aumentam a octanagem e diminuem
a emissdo de CO e NOy, e no diesel eles diminuem a emissdo de particulados e
aumentam a lubricidade (BIODIESELBR, 2009). O glicerol ¢ um triol com alto ponto
de ebulicdo e insoltivel em hidrocarbonetos. Portanto, ele ndo pode ser diretamente
misturado com gasolina, diesel e biodiesel. Entretanto, o fato de a molécula de glicerol
possuir 52% da sua massa em atomos de oxigénio a torna uma matéria-prima potencial
para a producao de derivados oxigenados, como éteres, €steres e acetais (CARVALHO,
2016).

3.4. Estado da matéria-prima

O glicerol bruto, oriundo da producdo de biodiesel, apresenta muitas impurezas
como sais inorganicos, agua, metanol, dcidos graxos, mono-, di- e trigliceridios (CHOL
et al., 2018). Por isso, ndo deve ser utilizado em processos de conversao catalitica, visto
que as impurezas podem levar a desativacao dos catalisadores. Para que o glicerol possa
atuar como matéria-prima para a producao de aditivos para combustiveis, por exemplo,
seu nivel de pureza deve estar no grau técnico, isto €, no minimo 95% em massa (XIAO
etal., 2013).
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Chol et al. (2018) propuseram um processo para purificagdo do glicerol que
consiste nas seguintes etapas: saponificagdo, acidificagdo, separacdo de fases,
neutralizagdo, filtracdo por membranas e adsor¢do em carvao ativado. Primeiramente, o
glicerol bruto (40% em massa) foi misturado ao metanol, obtendo glicerol 20% em
massa. O objetivo dessa etapa ¢ reduzir a viscosidade da solu¢do. Em seguida, a mistura
foi aquecida a 60°C e a saponificacao foi realizada por meio da adigdo de KOH 12,5 M,
convertendo os acidos graxos livres a sabao. Depois, a solucao foi acidificada com a
adicao de HCI concentrado 1 M. A solugdo ¢ deixada em repouso, quando ocorre a
separacdo das fases. Sdo formadas trés camadas: a superior contém os acidos graxos
livres, a do meio ¢ a camada rica em glicerol, e a inferior ¢ uma pequena camada de sais
organicos. As fases sdo separadas, e a camada rica em glicerol passa por uma extragdo
com solvente a fim de remover os 4cidos graxos livres residuais. O solvente utilizado
foi uma mistura equimolar de éter de petrdleo e tolueno. O glicerol resultante foi
neutralizado com KOH 12,5 M. Entdo, o glicerol foi filtrado usando uma membrana
tubular de ultrafiltragdao de 5 kDa. Em seguida, foi adsorvido em carvao ativado a fim de
eliminar a cor e os acidos graxos livres residuais. Por fim, a 4gua, o metanol, e os
solventes foram evaporados com o aquecimento da mistura a 100°C.

A Tabela 3.2 apresenta a composicdo do glicerol ao longo das etapas do
processo. A denominacdo “glicerol tratado” refere-se ao glicerol obtido apos a
neutralizagdo, e “glicerol enriquecido” refere-se ao glicerol obtido apo6s a adsor¢do por
carvao ativado. Nos dois casos, uma evaporacdo total do solvente e parcial da dgua foi
realizada antes da andlise. A composicao total ndo ¢ igual a 100% em nenhum dos
casos. Isso ocorre devido a presenca de particulas coloidais menores formadas durante a
producao de biodiesel ou tratamento.

Tabela 3.2 — Composi¢ao do glicerol bruto, tratado e enriquecido. Fonte: Chao ef al.

(2018)
Componente Glicerol bruto (%  Glicerol tratado’ Glicerol
em massa) (% em massa) enriquecido2 (%
em massa)
Glicerol 40,00 86,40 93,70
Metanol 30,00 0 0
Agua 5,00 3,00 3,00
Triglicerideos 0,13 0,03 0,03
Diglicerideos 0,68 0,03 0,02
Monoglicerideos 1,90 0,25 0,12
Acidos graxos 13,20 0 0
livres
Esteres 10,00 1,52 0
Cinzas 4,90 2,80 1,2
Total 105,80 93,93 98,07

" Apos a neutralizagdo.
% Apos a filtragdo e a adsorgdo por carvio ativado.
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Observa-se, portanto, que o processo proposto por Chol et al. (2018) gera
glicerol purificado a 93,7% em massa. Trata-se de um valor menor do que o exigido
para atingir o grau técnico. Ainda assim, a partir desses resultados experimentais, os
autores simularam o processo de purificacdo do glicerol na ferramenta Aspen HYSYS®,
acrescentando as etapas de producao de solketal e carbonato de glicerol e realizaram a
analise econdmica desse processo em dois diferentes cendrios. No primeiro o produto
comercializado ¢ o glicerol purificado, enquanto no segundo todo o glicerol purificado ¢
convertido (metade em solketal e metade em carbonato de glicerol), e esses produtos
sdo comercializados. Os cenarios sdo comparados com base no custo unitario da
purificagdo do glicerol e na geragdo de receita por unidade (US$/kg de glicerol bruto).
A Tabela 3.3 apresenta a comparagdo entre os dois cendrios. Nota-se que o cendrio 1
ndo ¢ lucrativo, enquanto o cendrio 2 apresenta um valor de receita maior que o de
despesa.

Tabela 3.3 — Comparativo dos custos de producao e da receita para dois cenarios de
purificacdo de glicerol. Fonte: Chol et al. (2018)

Cenario 1 Cenario 2
Item Custo total  Custo anual e Custo total Custo anual e
anual (USS) receita anual (USS) receita
(US$/kg de (US$/kg de
glicerol bruto) glicerol bruto)
Custos de 664.727,90 4,75 6.133.283,95 45,66
producao diretos

Utilidades 51.161,88 0,38 272.174,33 2,03

Custos de 41.191,16 0,31 63.584,18 0,47

produgdo

indiretos

Reparo e 70.613,42 0,53 109.001,44 0,81
manutencao
Suprimentos 10.592,01 0,08 16.350,22 0,12
operacionais
Depreciagdo 117.689,03 0,88 181.669,07 1,35

Custo de 1.073.664,42 7,12 6.776.063,19 50,45

producdo total
Receita anual 347.150,00 2,58 10.739.485,08 80,36
total

Ja Manosak ef al. (2011) utilizaram um processo de purificagdo muito similar ao
usado por Chol et al. (2018) e conseguiram melhores resultados. O procedimento
experimental envolveu, inicialmente, a mistura do glicerol bruto ao H3PO4, que foi
deixada por 12 horas para que ocorresse a separacdo das fases. Foram formadas trés
fases: a camada superior de &cidos graxos livres, a camada intermedidria rica em
glicerol e a camada inferior de sais inorganicos. A fase superior foi separada por

22



decantacdo. Foi adicionado, entdo, NaOH para neutralizagdo da solu¢do. Os sais
inorganicos foram separados por filtracdo. A camada rica em glicerol passou por uma
extracdo com o solvente polar propanol. Formaram-se duas fases, uma com glicerol e
propanol, e outra com os sais precipitados. Estes foram removidos por decantacdo, ¢ a
mistura de glicerol e propanol foi aquecida a 80°C acarretando a evaporacdo do
propanol. Finalmente, o glicerol foi adsorvido em carvao ativado e depois submetido a
uma filtracdo a vacuo para remover o carvao.

A Tabela 3.4 apresenta a composi¢ao do glicerol apds as diferentes etapas do
processo. A denominagdo “glicerol tratado” refere-se a camada rica em glicerol obtida
ap6s a separacao das fases, enquanto que “glicerol refinado” corresponde a mistura
obtida apés a extragdo com solvente. Ja “glicerol purificado™ refere-se ao produto
gerado ap6s a ultima etapa do processo. Nesse caso, observa-se que antes mesmo da
adsor¢do em carvao ativado o glicerol ja se encontra no grau técnico, isto €, acima de
95% em massa.

Tabela 3.4 — Composicao do glicerol nas diferentes etapas do processo de purificacao.
Fonte: Manosak et al. (2011)

Parametros Glicerol bruto Glicerol Glicerol Glicerol
(% em massa) tratado’ (% refinado’ (% puriﬁcado3 (%
em massa) em massa) em massa)
Glicerol 36,7 82,9 95,7 96,2
Cinzas 4,31 7,0 4,13 3,02
Agua 14,7 8,5 0,05 0,045
Matéria organica 44,0 1,6 0,09 0,81

(exceto glicerol)

" Apos a separacio das fases.
2 r ~
Ap0s a extragdo com solvente.
3 Ap6s a adsorcdo por carvio ativado e a filtragdo a vacuo.

Um método muito comum de ser utilizado na purificagdo do glicerol ¢ a
destilacao a vacuo (ARDI et al., 2014). A destilagdo ¢ uma tecnologia bem-estabelecida
e aplicavel a operacdes continuas de pequena a larga escala. Entretanto, € um processo
intensivo em energia e, por isso, torna-o mais caro. Tianfeng et al. (2013) utilizaram
esse método e obtiveram um glicerol com grau de pureza de 98,1%.

Rios (2016) utilizou a destilacao a vacuo para purificacao do glicerol. A primeira
etapa do procedimento experimental foi a hidrélise 4cida do glicerol pela acao de H;POy4
85%. A mistura foi agitada por meia hora e permaneceu em repouso por mais meia
hora. Ambos os procedimentos foram realizados a temperatura constante de 60°C.
Ocorreu, entdo, a separagdo de fases. A fase superior, de 4cidos graxos livres, foi
decantada. A fase intermedidria, rica em glicerol, foi neutralizada com a adicdo de
Na,COs; e aquecimento a 75°C. A etapa de purificacao foi realizada de quatro maneiras.
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Na primeira, a amostra passou por uma destilagdo simples a vacuo, a 131°C. Na
segunda, o glicerol foi bidestilado, isto ¢, foi realizado o mesmo procedimento da
primeira etapa e depois a amostra foi destilada novamente, a temperatura de 118°C. Na
terceira e na quarta ocorreu a destilagdo fracionada. Foram coletadas duas amostras de
glicerol: uma correspondente a cabeca da destilagdo (primeiras fragdes do destilado),
chamada de fracionada 1, e a outra corresponde a amostra onde foi perceptivel o
aumento da viscosidade, apés um periodo de tempo de destilacio, denominada
fracionada 2. A Figura 3.12 apresenta o diagrama de blocos do processo descrito.

Figura 3.12 — Diagrama de blocos do processo de purificacao do glicerol realizado por

Rios (2016).

Glicerina bruta
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Monodestilada

Destilacdo simples l

Fracionada 1
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Bidestilada

Fonte: Elaboracdo propria.

Os teores de glicerol em cada uma das amostras sao mostrados na Tabela 3.5.
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Tabela 3.5 — Teores de glicerol encontrados nas amostras em cada etapa do processo.
Fonte: Rios (2016)

Amostras Teor de glicerol (%)
Bruta 55
Pré-purificada’ 59
Neutra® 65
Monodestilada 85
Bidestilada 97
Fracionada 1 94
Fracionada 2 99

1 7 ~
Ap0s a separagdo das fases
% Apos a neutralizagio

Portanto, analisando a Tabela 3.5, observa-se que a amostra denominada
fracionada 2 foi a que atingiu o maior grau de pureza, 99%. Essa ndo so estd no grau
técnico, como se aproxima bastante do grau USP, que ¢ de 99,5%.

3.5. Producao de solketal

3.5.1. Mecanismo da reagao de sintese do solketal

No mecanismo sugerido por Nanda et al. (2014a) para a reagdao de sintese do
solketal, a reagdo de cetalizagdo ¢ catalisada pelo catalisador heterogéneo Amberlyst 35.
Esse atua na protonagdo do oxigénio carbonilico da molécula da acetona com a
intensificagdo da carga positiva em seu carbono. Entdo ocorre um ataque nucleofilico da
hidroxila da glicerina com posterior eliminacdo de &4gua e uma ciclizacdo
intramolecular, formando o anel 1,3-dioxolano (com cinco membros). A Figura 3.13
demonstra o mecanismo proposto por Nanda et al. (2014a).
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Figura 3.13 — Mecanismo proposto por Nanda et al. (2014a) para a sintese do
solketal.

Fonte: Carvalho (2016)

Manjunathan et al. (2014) propuseram um mecanismo utilizando o catalisador
heterogéneo zedlita H-Beta, como mostrado na Figura 3.14. Na primeira etapa, o grupo
carbonila da acetona foi ativado pelos sitios acidos do catalisador. Na segunda etapa, o
grupo OH do glicerol ataca o carbono da carbonila e forma um intermediario chamado
hemiacetal. Esse intermediario sofre cicliza¢ao pelo ataque do par de elétrons do grupo
hidroxila adjacente ou terminal no atomo de carbono terciario, levando a formagao do
solketal e do anel de seis membros, com a eliminagao da molécula de dgua na ultima
etapa. Nota-se que esse mecanismo leva em consideragdo o produto minoritario acetal,
que ndo foi citado no mecanismo anterior. Como citado na Se¢do 3.2.7, a formagdo
desse produto depende do catalisador empregado.
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Figura 3.14 — Mecanismo proposto por Manjunathan et al. (2014) para a sintese do
solketal.

L ? ’.,'
H Hemiacetal H ! !

'Hzo
4
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(i) Solketal (ii) Acetal
Catalyst (Major) (Minor)

Fonte: Manjunathan et al. (2014).

Observa-se que a diferenca entre os dois mecanismos citados consiste na
eliminacdo da dgua. Enquanto o ultimo prevé que a saida da molécula de agua ocorra
apos a ciclizagdo, o primeiro sugere que a eliminagao ocorra antes.

Ja Serrano (2015) sugere um mecanismo em que primeiramente ocorre o ataque
nucleofilico de um grupo hidroxila da glicerina no grupo carbonila da acetona. Depois,
o proton do catalisador acido ¢ adicionado ao novo grupo hidroxila que surgiu do ataque
do estagio anterior. Em seguida, uma molécula de agua ¢ liberada, dando origem a uma
espécie intermediadria instavel. Finalmente, ocorre a ciclizagdo intramolecular do
referido intermediario, que pode ser causada por outro ataque nucleofilico do grupo
hidroxila na posi¢do 2 (caso a), dando origem ao produto ciclico de 5 4&tomos, ou na
posicao 1 (caso b), produzindo o anel de seis membros. O mecanismo ¢ ilustrado pela
Figura 3.15.
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Figura 3.15 — Mecanismo proposto por Serrano (2015) para a sintese do solketal.
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Fonte: Serrano (2015)

Percebe-se, portanto, que este mecanismo difere dos dois citados anteriormente
com relagdo a protonagao do grupo carbonila da acetona. Enquanto neste a protonagao
ocorre apenas apds o ataque nucleofilico, nos anteriores essa ¢ a primeira etapa do
mecanismo. Além disso, este mecanismo concorda com o de Nanda et al. (2014a) no

que se refere a eliminacdo da agua.

3.5.2. Catalisadores

Na literatura, uma ampla variedade de catalisadores acidos tem sido usada para
promover a reacao de cetaliza¢ao do glicerol, como se observa na Tabela 3.6.
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Tabela 3.6 — Catalisadores usados na reacao de sintese de solketal.

Catalisador Temt)oeé;ltura ’l;:ennillll))o Cor;(\)'/eol)'sao Sele?;;;iade Fonte
Acido p-tolueno 70-80 40 90 100 Silva et al., 2007
sulfonico
Acido sulfarico 60 90 70 85 Menezes et al., 2013
SnCl, 25 90 81 98 Menezes et al., 2013
SnF, 25 120 97 97 Silva et al., 2017
CO[H](CO[H[]1’25A10,75)O4 130 180 69,2 98,6 Liet al., 2018
Zeolita H-Beta 28 120 86 98,5 Manjunathan et al.,
2014
Ar-SBA 15 70 30 91 99 Vicente et al., 2010
Montmorillonite K10 70 40 90 100 Silva et al., 2009
Amberlyst 15 70 15 95 100 Silva et al., 2009
Amberlyst 35 25 120 74 100 Nanda et al., 2014a
Amberlyst 36 38-40 480 88 99 Deutsch et al., 2007
Acido tungstofosforico 70 180 99 97 Ferreira et al., 2009
o-fosfato de zirconio 50 180 85,7 98,6 Lietal., 2019

Devido a grande quantidade de artigos publicados sobre o tema, nos quais
diferentes tipos de catalisadores sdo testados, torna-se inviavel citar todos os
documentos fora do escopo de um trabalho de revisdo. Porém, com essa pequena
revisao ja se pode observar que o emprego de catalisadores heterogéneos tem sido mais
amplo.

3.5.3. Cinética da reacao

Meelon (2014) realizou estudos cinéticos utilizando a zedlita beta como
catalisador para a sintese do solketal. O trabalho sugere que a expressdo geral da taxa de
reacdo para a cetalizacdo do glicerol com acetona seja expressa com o modelo Eley-
Rideal (ER). O modelo ER assume que apenas um dos reagentes (e, portanto, somente
um dos produtos) ¢ adsorvido no sitio do catalisador, enquanto o outro permanece na
fase fluida. Nesse modelo somente a constante de adsorcdo da agua na superficie
catalitica ¢ incluida no denominador, pois ¢ considerada muito maior que a de outros
componentes. A taxa de reagdo para esse modelo cinético estd descrita na Equagdo 3.1:

CsC
Calo =" (.1)
k
T v Ky Cy
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onde r ¢ a taxa de reagdo, C; ¢ a concentracdo de equilibrio das espécies e os subscritos
A, G, S e W correspondem a acetona, glicerol, solketal e 4gua, respectivamente. ks, Keg,
e Kw so a constante da reagdo direta, a constante de equilibrio da reagdo, e a constate
de equilibrio de adsor¢ao da agua na superficie catalitica, respectivamente.

Outro modelo para a formagao do solketal foi proposto por Nanda et al. (2014a),
em que a expressao geral da taxa de reagdo para a cetaliza¢dao de glicerol com acetona
pode ser expressa na forma do modelo Langmuir-Hinshelwood com a reagdo superficial
como a etapa limitante da taxa. Os experimentos foram conduzidos utilizando
Amberlyst 35 como catalisador. As etapas principais da reacdo por este modelo sdo
apresentadas nas Equacdes 3.2 a 3.10.

(a) Reagao superficial entre as espécies adsorvidas de glicerol (GF) e acetona (AF)
para fornecer o hemiacetal adsorvido (HF):

K, (3.2)
GF + AF 5 HF +F

onde F ¢ o sitio vazio no catalisador.
(b) Reacdo superficial para formacao de agua adsorvida (WF):

K (3.3)
HF +F 5 IF + WF

onde IS representa o intermediario formado.

(c) Formagao de solketal adsorvido (SF):

K3 (3.4)
IF+GF 5 SF+F

onde K; e K3 sdo as constantes de equilibrio nos passos a e ¢, respectivamente, e K,
e K, sdo as constantes de taxa para reagdes direta e reversa na etapa b,
respectivamente. Conforme relatado na literatura, a reacdo superficial para a
formag¢ao de dgua adsorvida (WF) deve ser a etapa limitante da taxa. Portanto, a taxa
da reacdo (r) pode ser dada como:

r = K,[HF][F] — K_,[IF][WF] (3.5)
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De acordo com a isoterma de adsor¢cdo de Langmuir, o equilibrio de adsor¢ao
para a espécie i ¢ dado por:

o __ Kl (3.6)
TR K]

onde 0; ¢ a fracao dos sitios ocupados pelo composto 1, K; ¢ a constante de equilibrio de
adsor¢do do composto 1 e K; é a constante de equilibrio de adsor¢do do composto j, isto
¢, todos os compostos envolvidos na reagdo diferentes do composto i. Combinando as
Equacdes 3.5 e 3.6, ¢ assumindo que a agua ¢ o componente mais adsorvido no
catalisador, a taxa da reag¢do pode ser modificada para:

CCa — CsCw /K. Cq (3.7)
{1 + KWCW}Z

onde os parametros k, Ky, e K. sdo a constante cinética da reagao geral de cetalizacdo, a
constante de equilibrio para a adsorcdo de agua na superficie do catalisador ¢ a
constante de equilibrio para a reagdao geral de cetalizacdo de glicerol e acetona,
respectivamente.

Diferente de Nanda et al. (2014a), Zaharia et al. (2015) indicam que a reagao
segue o mecanismo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW), no qual dois
centros ativos sao envolvidos. Utilizando Amberlyst 35 como catalisador, a Equagao 3.8
descreve a cinética da reacao:

CsC 3.8
CaCa = =5 (3-8)

—f— ¢
(1 + Ky Cy)?

r

onde r ¢ a taxa de reacdo, k ¢ a constante cinética da reacdao, C; € a concentracao de
equilibrio da espécie 1, K. € a constante de equilibro, Ky ¢ a constante de equilibrio de
adsorc¢do da agua e os subscritos G, A, S e W se referem a glicerol, acetona, solketal e
agua, respectivamente.

As constantes cinética, k, e de equilibrio, Ky, sdo dadas pelas Equagdes 3.9 e
3.10:
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B E, (3.9
k =k, exp( RT)
AH

Ky = Kzexp (— RTa> (3.10)

onde kj e K, sdo os fatores pré-exponenciais, E, ¢ a energia de ativag¢do da reagdo, AH, é
a entalpia de adsor¢do da agua, R ¢ a constante universal dos gases e T ¢ a temperatura
da reagao.

3.5.4. Processos industriais

Esta se¢do tem por objetivo apresentar as patentes que tratam sobre o processo
de producao de solketal. Utilizando a opg¢ao de busca estruturada nas bases de patentes
LENS.org e USPTO, foram avaliadas as patentes concedidas e solicitadas. A
metodologia usada foi a busca por patentes que continham a palavra “solketal” no titulo.
Cabe ressaltar que para a analise foram consideradas apenas patentes que tinham como
objetivo principal definir uma metodologia para um processo de obtengao de solketal a
partir do glicerol como matéria-prima, excluindo assim da analise documentos que
também apresentavam rotas para obtencdo de outros derivados do glicerol e com
diferentes matérias-primas. A Tabela 3.7 apresenta as patentes encontradas.

Tabela 3.7 — Patentes concedidas e solicitadas de processos industriais de formagao de

solketal.
Numero Ano Inventores Proprietario Situacio
1 RU 2668987 C1 2018 Dmitrievich, V.; Federal State Concedida
Grigorevich, M.; Budgetary Institution
Borisovna, V.; of Science Inst
Lvovna, K.; Biochemical Physics
Vladimirovna, M.;
Nikolaevna, O.;
Vitalevna, K.;
Valerevich, U.;
Samigullovich, A.;
Insafovich, S.;
Valentinovich, K.;
Sergeevich, T.
2 CN 109485629 A 2019 Shen Lian; Song Univ Zhejiang Solicitada
Zelong; Technology;
Ren Jie; Wang Lianyungang
Hengxiu. Zhonggang Fine
Chemical Co Ltd.
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Tabela 3.7 — Patentes concedidas e solicitadas de processos industriais de formagao de

solketal (continuagao).

Nimero Ano Inventores Proprietario Situacao

3 KR 20150064499 A 2015 Kong Myung Jin; Lee LG Chemical Ltd. Solicitada

Won Jae; Choe
Yong Jin.

4 RU 2625318 C2 2017 Sergeevich, D.; Fed State Budgetary = Concedida
Naibovich, K.; Institution of Science
Nikolaevich, Z.; Order of the Red

Vladimirovich, T.; Banner of Labor Inst

Leonidovich, Z. Petrochemistry

5 CN 109111423 A 2019 Mao Jie; Qu Bo. Univ Anhui Science & Solicitada

Tech
6 CN 107652263 A 2018 Yang Haiyu; Huang Guangzhou Yintian  Solicitada

Chunlong; Jiang Peng; New Mat Co Ltd
Chu Qingyan; Xie
Liqging.

Analisando a Tabela 3.7, percebe-se que existem poucas patentes sobre esse
tema, e todas muito recentes. Com isso, verifica-se que ainda hd muito a ser explorado

sobre a produg¢ao industrial de solketal.

3.6. Producao de éteres terc-butilicos de glicerol (ETBG)

3.6.1. Mecanismo da reacao de sintese de ETBG

Segundo Frusteri et al. (2009) e Zimmermann (2015), a primeira etapa do
mecanismo da reagdo de sintese de ETBG envolve a formagdo de um carbocation. Na

presenca de excesso de terc-butanol, o catalisador 4cido reage com o alcool para formar

um carbocation terciario estavel, enquanto hé perda de agua. A formacao do carbocation
¢ uma reacdo reversivel. Na auséncia de dgua ou de um nucleofilo adequado, o
carbocation pode perder um proton e formar isobutileno. A Figura 3.16 mostra o

progresso da reacao.
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Figura 3.16 - Formagao do carbocéation.
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Fonte: Zimmermann (2015).

Na presenca de glicerol o carbocation atua como eletrofilo. Ele reage com as
hidroxilas levando a dois novos intermediarios, como mostrado na Figura 3.17. O
ataque na posic¢ao 1 ¢ favorecido devido ao impedimento estérico na posicao 2.

Figura 3.17 — Formagao dos intermediarios.

'/—\\ =
Ho/\‘/\OH - HO/\/\?H HO/\I/\OH
oy — +
) ; R '‘Bu

(53]
*OH / H OH HO-'Bu

Fonte: Zimmermann (2015).

Os intermediarios liberam um proton, formando o METBGI ¢ o METBG2. O
primeiro refere-se ao éter monossubstituido na posi¢do 1 e o segundo se refere ao éter
monossubstituido na posi¢ao 2. O processo se repete para formagao do DETBGI1 e do
DETBG2 e, em seguida, do TETBG. DETBG1 ¢ como se denomina o éter
dissubstituido nas posi¢des 1 e 3, enquanto DETBG2 ¢ como se denomina o éter
dissubstituido na posi¢do 1 e 2. O TETBG tem sua producdo limitada devido ao
impedimento estérico. Essas rea¢des sdo ilustradas pela Figura 3.18.
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Figura 3.18 — Formag¢ao de METBG e DETBG.
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Fonte: Zimmermann (2015).

3.6.2. Catalisadores

Na literatura, encontram-se disponiveis estudos avaliando a atividade de
diferentes catalisadores e condi¢des operacionais que maximizem as reagdes de
eterificacdo do glicerol. A Tabela 3.8 apresenta os resultados obtidos em alguns desses

estudos.
Tabela 3.8 — Catalisadores utilizados na reagdo de sintese de ETBG.
. Temperatura Tempo ~ . .
Catalisador ©C) (min) Conversao  Seletividade Fonte
ME = 14,2%,
Amberlyst 15 75 60 98,6% DE =45,6%,  Viswanadham et al., 2013
TE =40,2%
ME = 29,2%,
Amberlyst 35 75 60 99,4% DE =40,2%,  Viswanadham et al., 2013
TE = 30,6%
ME = 39,4%,
Zeolita Beta 90 480 96,5% DE =44,2%, Viswanadham et al., 2013
TE =16,4%
Zedlita ME = 99,4%,
mordenita 90 240 66,1% DE = 0,6%, Viswanadham et al., 2013
(MOR) TE = 0%
Zedlita ME = 100%,
ultraestavel Y 90 240 100% DE = 0%, Viswanadham et al., 2013
(USY) TE = 0%
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Tabela 3.8 — Catalisadores utilizados na reagao de sintese de ETBG (continuagao).

Temperatura Tempo

Catalisador o . Conversao  Seletividade Fonte
(°O) (min)
ME = 90%,
Amberlite 200 60 480 80% DE = 10%, Pico et al., 2013
TE = 0%
. ME = 100%,
Amberé‘(;e IRC- 60 480 5% DE = 0%, Pico et al., 2013
TE = 0%

A partir da Tabela 3.8, nota-se a predominancia dos catalisadores acidos
heterogéneos, que sdo facilmente separados dos produtos e sdo menos corrosivos se
comparados aos homogéneos.

3.6.3. Cinética da reacao

Frusteri et al. (2009) realizaram um estudo cinético utilizando a resina
Amberlyst 15 como catalisador. A taxa de reacdo sugerida ¢ descrita na Equagdo 3.11:

r = k[GLI]*3[TBA]Y” (3.11)

onde r ¢ a taxa de reacgdo, k ¢ a constante cinética da reagdo, [GLI] € a concentracao de
equilibrio de glicerol e [TBA] ¢ a concentracdo de equilibrio de terc-butanol.

Essa lei de poténcias confirma a importancia da concentracao de terc-butanol e a
sugestdo de que a formagdo de um carbocation terciario a partir do alcool ¢ a etapa
determinante da taxa. Esse carbocétion reagird com o glicerol, que ¢ fortemente
adsorvido no catalisador, como mostrado anteriormente na Figura 3.17.

Segundo Kiatkittipong et al. (2011), o modelo cinético que melhor se adequa aos
resultados experimentais ¢ o de Langmuir—Hinshelwood (LH). Nesse modelo, todos os
componentes sao adsorvidos nos sitios ativos (S). A reacdo superficial ¢ a etapa
determinante, enquanto as outras etapas estdo em equilibrio. O mecanismo ¢ expresso
pelas etapas a seguir.

(a) Adsorcao dos reagentes nos sitios ativos:
Gli+SS Sgyi (3.12)

TBA+S S Srpa (3.13)
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(b) Reagdo superficial entre as espécies adsorvidas de glicerol (Sg;) e terc-
butanol (Stga) para formagao dos produtos METBG e H,O adsorvidos:

Scii + StBa S Smersc + Shyo (3.14)

(c) Dessor¢ao dos produtos METBG e H,O:

Suersc S METBG + S (3.15)

S0 S H0+S (3.16)

A producao de DETBG e TETBG possui mecanismos similares. As equacoes de
taxa para o modelo LH sao apresentadas nas Equagoes 3.17, 3.18 e 3.19.

Tia = k1696197184 — k—1,aPmETBCDH, 0 (3.17)
Toa = k2,aPmerscPr84 — K-2,0PDETBCPH,0 (3.18)
T3a = k34aPperBcPr84 — K-30P7ETBCDH,0 (3.19)

A concentracdo superficial da espécie i (¢;) ¢ apresentada na isoterma de
Langmuir como:

K;a; (3.20)

ST Tv K

onde K; ¢ a constante de equilibrio de adsor¢do e a; ¢ a atividade da espécie i.
Substituindo a Equacao 3.20 em 3.17, 3.18 e 3.19, tem-se:

k1 oKciiaciiKrsaarsa — k-1,aKuersemerscKu,0am,0 (3 2 1)

= 2
(1 + Ku,0an,0 + Kaii@eu + Krparpa + Kuerscamerse + Kpere@perse + Krerse Arerse)

T,a
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k2,aKmerseAmerscKrearea — K—2,aKperB6 pETBc Ki,00H,0 (3 22)

2,0 =
, 2
(1 + Kn,0au,0 + Keii@cu + Krpadrpa + Kuerscamerse + KperscAperse + Krerse@rerse)

kyoKperpeaperscKrearea — k—2aKrerpcarerseKu,00m,0 (3.23)

30 =
, 2
(1 + Ky,0an,0 + Kiigi + Krpaarpa + Kuerscmerse + Kperse@perse + KrerpcArerse)

onde 1, € a taxa da reagdo j, k;. ¢ a constante cinética da equagdo j, K; é a constante de
equilibrio de adsor¢do do componente i e a; € a atividade da espécie 1.

Para reduzir o numero de parametros de otimizacdo, somente o componente de
adsor¢@o mais forte ¢ levado em consideragdo. A 4gua ¢ o componente mais polar, entao
apresenta uma adsor¢do mais forte no catalisador Amberlyst 15 do que os éteres, o terc-
butanol e o glicerol. Consequentemente, o termo (1 + Kuzoanzo0) é o dominante no
denominador das Equagdes 3.21, 3.22 e 3.23. Portanto, o modelo LH ¢ modificado e as
Equagoes 3.21, 3.22 e 3.23 sdo simplificadas para:

! !
N K'1,a961i9rBa = K —1,0METBGAH,0 (3.24)
1a =
“ (1 + Ky,0ap,0)*
! !
a ~t-2a 2 :
N k'2,.a0mErBGATBA — K —2,0DETBGAH,0 (3.25)
2a =
“ (1 + Ky,0an,0)>
N kIZ,aaDETBGaTBA - kI—Z,aaTETBGaHZO (3.26)
3,a —

(1 + Ky,0ap,0)*

onde:
k'va = k1,aKc1iKrpa (3.27)
k'sa = k2aKuerscKrpa (3.28)
k'sa = k3aKperscKrea (3.29)
k’—l,a = k—l,aKMETBGKHZO (3.30)
k’—z,a = k—Z,aKDETBGKHZO (3.31)

38



kl—3,a = k—3,aKTETBGKH20 (3-32)

A taxa da reacgdo paralela de desidrata¢do do dlcool terc-butilico ¢ apresentada na
Equacao 3.33:

. arsa (3.33)
e Mela+ Ku,0,a%m1,0)

Pico et al. (2012) propuseram um modelo cinético que abrange todas as espécies
possiveis de serem formadas na reacao, conforme apresentado na Figura 1.14. O modelo
¢ baseado em reacdes que ocorrem em catalisadores em forma de pellets, e as equagodes
das taxas propostas correspondem ao modelo heterogéneo em que a resisténcia as
transferéncias de massa externa e interna sdo negligenciaveis. A atividade (concentracao
de H") do catalisador heterogéneo durante as reagdes é considerada uma constante
implicita no coeficiente da taxa. A seguir sdo apresentadas as equagdes das taxas por
esse modelo.

Cmerse1Chyo (3.34)
Tia = K14 (CGCTBA - K—2>
14
CmerBe2Chyo (3.35)
g = kip (CGCTBA - K—2>
1B
Cpere1Chyo (3.36)
Toa = kaa <CMETBGlcTBA - K—Z)
24
Cperpe2Chyo (3.37)
T25 = kyp (CMETBGlcTBA - K—BZ)
2
CperBe2Ciyo (3.38)
T34 = k3a <CMETBGZCTBA - K—Z)
34
CrereeChyo (3.39)
T4 = Kaa (CDETBGICTBA - K—A2>
4
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Ts = ks (CDETBGZCTBA - K<

76 = keCrpa

CTETBG CHZ 0

(3.40)

(3.41)

O efeito da temperatura na reagdo ¢ incluido nos parametros cinéticos (k;), que

sao considerados dependentes da temperatura de acordo com a Equagao de Arrhenius:

3.6.4. Processos industriais

(3.42)

Esta secdo tem por objetivo apresentar as patentes que tratam sobre o processo
de producdo de éteres terc-butilicos de glicerol. Utilizando a opcao de busca estruturada
nas bases de patentes LENS.org e USPTO, foram avaliadas as patentes concedidas e
solicitadas. A metodologia usada foi a busca por patentes que continham as palavras
“glycerol tert-butyl ether” no titulo ou no resumo. Cabe ressaltar que para a analise
foram consideradas apenas patentes que tinham como objetivo principal definir uma
metodologia para um processo de obtencdo de ETBG a partir do glicerol e do terc-

butanol como matéria-prima, excluindo assim da analise documentos que também
apresentavam rotas para obtencao de outros derivados do glicerol e com diferentes
matérias-primas. A Tabela 3.9 apresenta as patentes encontradas.

Tabela 3.9 — Patentes concedidas e solicitadas de processos industriais de formagao de

ETBG.
Nimero Ano Inventores Proprietario Situacio
1 WO 2013/038029 A1 2013 Diaz, M.; Beobide, G.; Befesa Gestion de Solicitada
Carvajo, 1.; Benitez, J.; Residuos Ind S L;
Martinez, A.; Marcaide, Fundacion
A.; Aranzabe, A. Tekniker
2 WO 2020/006069 A1 2020 Sarthak Gaur; Robert Lyondell Chemical Solicitada
Rebman; Daniel White; Tech Lp
Joseph Longtin.
3 CN 108083900 A 2018 Zhang Wei; Chen China Petroleum & Solicitada

Yanfeng; Du Zexue; Liu Chem Corp;

Mingbin. Sinopec Corp Res
Inst Petroleum
Processing.
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Analisando a Tabela 3.9, nota-se que ha poucas patentes sobre os ETBG,
indicando que os estudos sobre esse tema ainda estdo em fase inicial.

3.7. Producdo de éteres etilicos de glicerol (EEG)

3.7.1. Mecanismo da reagao de sintese de EEG

De acordo com Yuan et al. (2011), o mecanismo da reagdo entre o glicerol e o
etanol catalisada por acidos de Brensted deve ocorrer conforme mostrado na Figura
3.19. Nesse caso, o glicerol ¢ ativado por um proéton, formando um carbocation e
eliminando agua. O carbocation ¢ entdo atacado pelo etanol para formar o mono-éter
etilico de glicerol. O mono-éter formado reage com mais um préton e outro etanol para
produzir o di-éter e, em seguida, o tri-éter.

Figura 3.19 — Mecanismo proposto por Yuan et al. (2011) para a produgdo de EEG.
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Fonte: Yuan et al. (2011).

Baseado no mecanismo sugerido por Yuan et al., Veiga et al. (2017) propuseram
um mecanismo para essa reagao considerando a adsorc¢ao do glicerol ou do élcool etilico
nos sitios acidos de Brensted, na qual apenas a formagdo de mono-éter ¢ representada.
A Figura 3.20 mostra que o glicerol ¢ protonado no sitio 4cido de Brensted, formando o
ion oxona adsorvido na superficie do catalisador. Esse ion reage com o alcool etilico
produzindo monoéteres (1a e 1b).
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Figura 3.20 — Mecanismo proposto por Veiga et al. (2017) para a producao de EEG.
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Por outro lado, Pinto et al. (2016) propuseram que a reagdo de eterificacdo do
glicerol com alcool etilico segue um mecanismo Sy2, envolvendo o ataque nucleofilico
do glicerol a uma molécula protonada de etanol, com perda concomitante de agua. E
importante destacar que o mecanismo SN2 proposto explica a formagao do subproduto
éter dietilico por eterificacdao do alcool etilico (VEIGA et al., 2017).

Figura 3.21 — Mecanismo proposto por Pinto ef al. (2016) para a producdo de EEG.
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Fonte: Veiga et al. (2017).
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3.7.2. Catalisadores

Na literatura, uma ampla variedade de catalisadores acidos tem sido usada para
promover a reacao de eterificacdo do glicerol com o etanol, conforme consta na Tabela

3.10.

Tabela 3.10 — Catalisadores utilizados na sintese de EEG.

Catalisador

Temperatu Tempo
ra (°C)

(min)

Conversao

Seletividade

Fonte

Amberlyst 15

Montmorilonita K-10

Zeolita H-Beta

Zeolita H-ZSM-5

Zedlita USY-550

Zeolita USY-550-L

Zedlita USY-650

Zeolita USY-650-L

Zedlita USY-650-L-2

Zeolita mordenita
(MOR)

Seralite SRC-120
(CER)

Ar-SBA-15

180

180

180

180

200

200

200

200

200

200

140

200

480

480

480

480

360

360

360

360

360

480

445

240

89%

58%

89%

40%

5%

18%

2%

20%

70%

24,1%

6,65%

73%

ME = 87%,
DE = 7%,
TE =5%

ME = 74%,

DE = 17%,
TE =9%

ME = 75%,

DE = 14%,
TE = 10%

ME = 95%,
DE = 3%,
TE =2%

ME = 100%,
DE = 0%,
TE = 0%

ME = 100%,
DE = 0%,
TE = 0%

ME = 100%,
DE = 0%,
TE = 0%

ME = 100%,
DE = 0%,
TE = 0%

ME = 73%,

DE = 25%,
TE =2%

ME = 100%,
DE = 0%,
TE = 0%

ME = 75,3%,
DE =16,5%,
TE =8,2%
ME = 84,4%,
DE = 15,6%,
TE = 0%

Pinto et al., 2016

Pinto et al., 2016

Pinto et al., 2016

Pinto et al., 2016

Veiga et al., 2017

Veiga et al., 2017

Veiga et al., 2017

Veiga et al., 2017

Veiga et al., 2017

Mravec et al.,
2017

Yadav et al., 2016

Melero et al.,
2012
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Analisando a Tabela 3.10, nota-se que a seletividade para os éteres desejados,
isto ¢é, os di- e triéteres varia bastante conforme o catalisador utilizado. Assim sendo, a
escolha do catalisador ¢ uma etapa crucial do processo.

3.7.3. Cinética da reacao

Yadav et al. (2016) desenvolveram um modelo cinético empirico considerando a
sintese de EEG como reagdes gerais de segunda ordem. Como visto anteriormente, a
eterificagdo pode ocorrer nos carbonos 1, 2 ou 3 do glicerol, gerando diferentes éteres.
Este modelo, no entanto, adotou uma versdo simplificada das reagdes, em que had a
formag¢ao de apenas um monoéter e um diéter. Por conseguinte, as taxas de formacao de
glicerol (G), etanol (E), éter dietilico (DEE), mono-éter etilico de glicerol (MEEG), di-
éter etilico de glicerol (DEEG), tri-éter etilico de glicerol (TEEG) e agua (W) sdo
representadas pelas Equagoes 3.43 a 3.49.

e = —k,CeC (3.43)

15 = —k1C6Cp — k2CrppcCr — K3CppegCe — kaCE (3.44)
Tpee = %CE: (.49)

"meec = k1C6Cg — kaCyepeCe (3.46)

"peec = k2CymeecCe — k3CpeeCr (3.47)

rreec = K3CpeeeCe (3.48)

k, (3.49)

rw = k1CsCg + kyCyppcCe + K3CpppeCr + ?CEZ
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4. Preparagao do ambiente de simulagao

Para a simulacdo do processo foi empregado o simulador comercial Aspen
HYSYS® v8.8.

4.1. Consideragoes iniciais

Antes de dar inicio a simulagdo propriamente dita, ¢ necessaria a definicao dos
componentes quimicos e de suas propriedades, do modelo termodindmico e da cinética
das reagdes envolvidas, assim como o estado em que as matérias-primas entram no
processo. Como o objetivo do trabalho ¢ avaliar comparativamente os processos de
produgdo, todos devem ser simulados com os mesmos parametros, para que a analise
seja fidedigna. Todas as substancias quimicas necessarias para a simula¢do se
encontram disponiveis no banco de dados do simulador Aspen HYSYS" v8.8, exceto os
produtos solketal, METBG1, METBG2, DETBG1, DETBG2, MEEG, DEEG ¢ TEEG.
Estes foram considerados substancias hipotéticas e foram criados utilizando a
ferramenta UNIFAC Component Builder. A seguir encontram-se as estruturas UNIFAC
destes componentes.

Solketal = (CHs), CH, C OH CH,0 CH-O
METBG!1 = (CHs); CH, CH C (OH), CH,0
METBG2 = (CH;); (CH,), C (OH), CH-O
DETBG! = (CHs)s CH (C), OH (CH,0),
DETBG2 = (CH;)s (C), CH, OH CH,0 CH-O
MEEG = CH; (CH,), CH (OH), CH,0

DEEG = (CH;), (CH,), CH OH (CH,0),

TEEG = (CH3)2 (CH2)2 CH (CH20)3

4.2. Modelo termodinamico

A escolha do modelo termodinamico € uma etapa importante para garantir que a
simulagdo seja coerente com a realidade. A principal influéncia desta escolha ¢ notada
nas unidades de separacao da mistura de produtos obtida apos a etapa de reagao.

Esteban et al. (2014) realizaram estudos experimentais do equilibrio liquido-
liquido para misturas de glicerol, acetona e solketal, nas temperaturas de 303,2, 313,2 ¢
323,2 K, a pressao atmosférica. O ajuste dos dados experimentais foi realizado
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utilizando o modelo NRTL (Non Random Two-Liquid). Segundo os autores, o0s
resultados obtidos foram satisfatorios. Logo, decidiu-se por utilizar o modelo NRTL na
simulagdo do processo de produgdo de solketal.

Para a simula¢do do processo de eterificacdo do glicerol, Behr er al. (2002)
também utilizaram o modelo NRTL. Eles utilizaram um método simplificado em que os
ETBG foram divididos em apenas duas categorias: monoéter e éteres superiores. Os
experimentos foram realizados numa faixa de temperatura de 313 a 363 K e pressao
atmosférica. De acordo com o artigo, os resultados experimentais se encaixaram muito
bem no modelo. Portanto, o modelo empregado por este trabalho na simulacdo da
sintese de ETBG foi o NRTL.

A fim de manter a uniformidade do trabalho, o modelo empregado na simulagao
do processo de sintese de EEG também foi o NRTL.

Nos trés casos foram utilizados os parametros de interacdo bindria estimados
pelo Aspen HYSYS® v8.8. Os valores se encontram no Anexo L

4.3. Estado da matéria-prima

A matéria-prima utilizada nos processos simulados neste trabalho ¢ o glicerol
oriundo da produgdo de biodiesel. Como discutido no Capitulo 2, a corrente de glicerol
pode apresentar diversas composi¢des dependendo do processo de purificagdo sofrido.
O modelo cinético no qual este trabalho se baseia para a produ¢do de solketal emprega a
glicerina com grau de pureza >99% (Nanda ef al., 2014a). Para a produgdo de ETBG, o
grau de pureza do glicerol utilizado ¢ de 99,5% (Pico et al., 2012). Ja o modelo cinético
da produ¢do de EEG utiliza glicerina a 98% (Yadav et al., 2016). Assim sendo, para
garantir a veracidade das simulagdes, a corrente de entrada dos processos deve ser o
mais proximo possivel dessas condigdes.

Portanto, a matéria prima empregada sera a glicerina bidestilada (99,5% de
glicerol e 0,5% de 4gua), isto ¢, a corrente resultante da ultima etapa do processo de
purificagdo do glicerol, para os trés processos simulados.

4.4. Modelagem Cinética

4.4.1. Solketal

Para o projeto do reator é necessario definir a cinética que descreve a reacao de
cetalizagdo. A simulacdo foi realizada com base na equacdo da taxa obtida por Zaharia
et al. (2015), pois se trata de um artigo de simulagdo de processo, assim como o
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presente trabalho. Os estudos foram realizados utilizando o catalisador Amberlyst 35. A
taxa de reagdo foi apresentada na Equacao 3.8.

Experimentos realizados em reator batelada, usando 1% em massa de
catalisador, resultaram nos seguintes parametros cinéticos (ZAHARIA et al., 2015):

K — 308 x 102 55600 <1 1 ) (4.1)
- exp R \T 308
3615,4 (4.2)

InK, = —11,308 +

7785,8 (4.3)

InKy, = —25,1925 +

Para a validagdo da simulagdo o valor de conversao do glicerol foi obtido nas
seguintes condi¢des operacionais: T = 35°C, P = 200 kPa e razdo molar acetona/glicerol
= 6:1. O valor experimental de conversdao do glicerol ¢ de 76,5%. O valor calculado
pelo simulador foi igual a 75,5%. Sendo assim, o erro absoluto ¢ de 1%, de modo que se
conclui que a simulagdo estd de acordo aos dados experimentais.

4.4.2. Eteres terc-butilicos de glicerol

A simulacao foi realizada seguindo o modelo cinético proposto por Pico et al.
(2012). Como mencionado no Capitulo 3, esse modelo consiste em sete reagdes em
série € uma reacao paralela. As reacdes em série abrangem a formacdo dos produtos
METBGI (1A), METBG2 (1B), DETBGI1 (2A), DETBG2 (2B ¢ 3A) e TETBG (4A ¢
5). A reagdo paralela envolve a formagdo do subproduto isobutileno (6). Essas taxas
correspondem a modelos de cinética heterogénea em que as difusdes interna e externa
sdo despreziveis. As equacdes das taxas foram descritas nas Equacdes 3.34 —3.41.

Nos experimentos, o catalisador utilizado foi Amberlyst 15. A carga de
catalisador foi de 8,5% em massa, com relagdo a massa inicial de glicerol. Nessas
condi¢des nao foi identificada a formagdo de TETBG, fato atribuido ao impedimento
estérico. Substituindo os valores encontrados no experimento nas Equa¢des 3.34 — 3.41,
tem-se:
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(4.4)

7155,6 Cmerse1Chyo
a = €Xp (17,62 - ) CGCTBA - 6290 5
exp (20,63 — 22772)
4.5
4054,6 Cvmerse2Chyo (43)
r1p = exp|5,75 — CeCrpa — 61143
exp (15,62 — =)
4.6
4226,6 CperseiChyo (4.6)
T4 = exp (6,23 — CmerBe1Crea —
T exp (27,20 - 10128)
! T
7139,0 Cperpe2Ch,o @7
T2 = exp (14.15 - ) CmerBe1Crpa —
exp (12,13 - 54?11’4)_
B 5267,7 CperBe2Chyo (4.8)
T34 = €Xp (10.33 - ) CmerBe2Crea —
T exp (20,88 — 6376'3)
) T ]
6178,5 4.9
Te = €Xp <10,4-0 - ) TBA ( )

onde:

1j € a taxa da reagdo i (mol/min);

ki & a constante cinética da reagdo i (kg/mol.min, exceto kg que é dado em min™);
K ¢ a constante de equilibrio da reagao i (adimensional).

Para a validacao da simulagdo, o valor de conversao do glicerol foi obtido nas
seguintes condi¢des operacionais: T = 80°C, P = 101,3 kPa e razdo molar terc-
butanol/glicerol = 4:1. A comparagdo entre o valor experimental ¢ o valor calculado
pelo simulador para a conversdo do glicerol e a seletividade dos produtos estd
disponivel na Tabela 4.1. Nota-se que tanto para a conversdo quanto para as
seletividades, o valor dado pelo simulador ¢ muito proximo do valor encontrado nos
experimentos.
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Tabela 4.1 — Valores experimentais e calculados pelo simulador.

Valor Valor calculado Erro absoluto (%)
experimental (%)’ pelo simulador
(%)
Conversao de 88 89.4 1,4
glicerol

Seletividade 72 71,8 0,2
METBGI1

Seletividade 3 1,5 1,5
METBG2

Seletividade 21 21,6 0,6
DETBGI1

Seletividade 4 5,1 1,1
DETBG2

'Fonte: Pico et al. (2012)

4.4.3. Eteres etilicos de glicerol

O modelo cinético empirico sugerido por Yadav et al. (2016) foi utilizado como
base para a simulacdo. Nesse trabalho, foram testados os catalisadores Seralite SRC-120
(CER), que se trata de uma resina de troca idonica composta de um copolimero sulfonado
de estireno e divinilbenzeno, Zeolita H-Beta, NaX e NaY. Os resultados de conversdo e
seletividade para cada catalisador sao apresentados na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Efeito de diferentes catalisadores na conversao e na seletividade dos
produtos no processo de producdo de EEG. Fonte: Yadav et al. (2016)"

Conversao de Seletividade Seletividade Seletividade
glicerol (%) MEEG (%) DEEG (%) TEEG (%)
CER* 20 82,3 13,7 4,0
H-Beta 1 77,3 18,9 3,8
NaX 0 - - -
NaY 0 - - -

1Condic;ﬁ)es operacionais: T = 140°C, P = 10 bar, razdo molar etanol/glicerol = 6,5:1,

carga de catalisador = 2,5% (m/v).
*P = 15 bar; carga de catalisador = 5% (m/v).

Analisando a Tabela 4.2, nota-se que o catalisador que apresenta o melhor
resultado ¢ o CER, com conversdo de glicerol de 20%. As equagdes das taxas sdo dadas
pelas Equacodes 3.45 — 3.48.
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Os autores realizaram, entdo, um estudo cinético das reag¢des de sintese de EEG
em quatro temperaturas diferentes 393 K, 403 K, 413 K e 423 K. As constantes
cinéticas das reagdes estimadas para cada temperatura sdo apresentadas na Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Constantes cinéticas da producao de EEG em diferentes temperaturas.
Fonte: Yadav et al. (2016)

Temperatura (K)

Constante 393 403 413 423
cinética
(m*/kmol.s)
ki 3,90x 10°® 1,09 x 107 1,23 x 107 438 x 107
ka 8,90x 10 8,99 x 107 9,00 x 107 9,04 x 107
ks 9,50 x 107 1,00 x 10° 1,50 x 10 2,90 x 10°
|9 3,72x 10°® 9,44 x 10 1,89 x 107 3,49 x 10”7

A partir dos dados cinéticos obtidos por Yadav ef al. (2016), foram calculados os
fatores pré-exponenciais ¢ a energia de ativacdo de cada reacdo. Os resultados estdo
disponiveis na Tabela 4.4.

Tabela 4.4 — Parametros cinéticos das constantes das reag¢des de sintese de EEG.

Constante cinética Fator pré-exponencial Energia de ativaciao

(m*/kmol.s) (m*/kmol.s) (J/mol)
ki 1,24 x 10° 101.500
Kk, 1,09 x 107 665
ks 5,21 51.231
k4 1,60 x 10° 102.368

A validacdo da simulacdo foi realizada considerando as seguintes condigdes
operacionais: T = 140°C, P = 15 bar, razdo molar etanol/glicerol = 6,5:1. A Tabela 4.5
apresenta a comparacao entre os valores experimentais € os valores obtidos no Aspen
HYSYS® v8.8. Nota-se que o simulador encontrou uma seletividade maior para o
TEEG do que para o DEEG, ao contrario do que foi relatado no artigo. Uma
justificativa para essa inversao seria a ocorréncia de degradacdo do TEEG em DEEG,
que ndo ¢ considerada pelo simulador. Essa degradagdo ¢ comum em meios reacionais
com catalisadores muito acidos, como é o caso desta reagdao. Portanto, o resultado foi
considerado satisfatorio.

50



Tabela 4.5 — Valores experimentais e calculados pelo simulador.

Valor Valor calculado Erro absoluto (%)
experimental (%)1 pelo simulador
(%)
Conversio de 20,0 20,8 0,8
glicerol
Seletividade MEEG 82,3 81,9 0,4
Seletividade DEEG 13,7 6,1 7,6
Seletividade TEEG 4,0 12,1 8,1

'Fonte: Yadav et al. (2016)
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5. Simulagao

Neste capitulo sdo apresentados aspectos técnicos e operacionais das unidades
empregadas em cada parte dos processos de producdo de solketal, ETBG e EEG. O
fluxograma do processo envolve a preparacdo da matéria-prima, reator, separacao dos
produtos e reciclo das matérias-primas nao reagidas.

Segundo a ANP, no més de mar¢o de 2020 foram produzidos 548.848 m’ de
biodiesel no Brasil. A partir de dados da literatura, Young (2014) calculou um valor de
897,3 kg/m’ para a densidade média do biodiesel de soja. Dessa forma, convertendo
para base massica, o Brasil teve uma producao de 492.481.310,4 kg de biodiesel no més
de margo. De acordo com a ANP, nessa data 37 plantas se encontravam em operagao. O
resultado ¢ uma producdo média aproximada de 17.890 kg/h de biodiesel por planta.
Considerando que para cada 100 kg de biodiesel produzidos sdo gerados 10 kg de
glicerol, obtém-se uma produgdo de cerca de 1.789 kg/h de glicerol. Portanto, serd esse
o valor utilizado para o dimensionamento dos equipamentos das unidades de producdo
de solketal, ETBG e EEG, que seriam vinculadas a uma planta de producao de biodiesel
de porte médio.

5.1. Solketal

O fluxograma gerado no Aspen HYSYS" v8.8 para a producdo de solketal ¢ dado
pela Figura 5.1. Nas secdes a seguir sera apresentada a metodologia para o
dimensionamento dos equipamentos envolvidos no processo. A Tabela 5.1 relaciona os
codigos apresentados na Figura 5.1 aos equipamentos.

Tabela 5.1 — Identificagdo dos equipamentos presentes no processo de producao de

solketal.

Codigo Equipamento
MIX-100 Misturador
MIX-101 Misturador
MIX-102 Misturador

P-100 Bomba

P-101 Bomba

E-100 Trocador de calor

E-101 Trocador de calor
CSTR-100 Reator CSTR

X-100 Hidrociclone

T-100 Coluna de destilagao

T-101 Coluna de destilacao

T-102 Coluna de destilagao
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MIX-101

RCY-3

—

Q-10

T-101

T-102

®

RCY-2

Figura 5.1 — Fluxograma gerado no Aspen HYSYS® v8.8 para produgio de solketal.
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5.1.1. Reator

Como a quantidade de catalisador utilizada é pequena (1% em massa, com
relacdo a massa de glicerol), Zaharia et al. (2015) sugerem o uso de um reator CSTR
para a reacdo de cetalizacdo do glicerol. Esse reator tem como vantagens um melhor
controle da temperatura e uma boa transferéncia de massa do bulk liquido para a
superficie do catalisador.

O valor de conversdo do glicerol especificado pelos autores foi de 76,5%. A
reacdo ocorre a T = 35°C, P = 2 bar, razdo molar acetona/glicerol de 6:1 e massa de
catalisador igual a 17,89 kg. Para aumentar a solubilidade do glicerol na acetona e a
homogeneidade da solugdo, foi adicionado etanol a mistura reacional na propor¢do de
1:1 (etanol/glicerol).

O catalisador utilizado ¢ a resina de troca idnica Amberlyst 35. A Tabela 5.2
apresenta as caracteristicas desse catalisador.

Tabela 5.2 — Propriedades do catalisador Amberlyst 35 aplicado a produgdo de solketal.
Fonte: Nanda et al. (2014a)

Propriedade Valor
Acidez (eq/kg) 5
Tamanho de particula (um) 490
Diametro de poro (nm) 30
Volume de poro (mL/g) 0,35
Area superficial BET (m%/g) 50
Porosidade (%) 29

O balango de massa do reator CSTR ¢ dado pela Equag¢do 5.1. A fim de
considerar as resisténcias interna e externa a transferéncia de massa, foi incluido o fator
de efetividade 1, igual a 0,2.

FAO - FA—TAUV =0 (51)

onde:
Fao ¢ a vazdo molar de glicerol na entrada do reator;

Fa ¢ a vazao molar de glicerol na saida do reator;
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V ¢é o volume reacional,;
(-ra) € a taxa de consumo de glicerol;
n € o fator de efetividade.

Sabendo que:

Fy = Fpo(1 = Xy) (5.2)

Fpo = Chovp (5.3)
onde:
Xa € a conversao de glicerol;
Cao € a concentracdo molar inicial de glicerol,

vo € a vazao volumétrica de entrada, que, como a reagdo ocorre em fase liquida, ¢ igual
a vazao volumétrica de saida.

Substituindo as Equagdes 5.2 e 5.3 na Equacao 5.1, tem-se:

_ FaoXa (5.4)
n(=7a)

Substituindo a Equagdo 3.8 na Equacdo 5.4:

Vo CioXa (5.5)
Vel - S

C
M T Ky )2

Escrevendo a Equagdo 5.5 como fung¢do apenas da conversao do glicerol, obtém-
se a Equagdo 5.6.
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CaoXa (5.6)

Cho (1= Xa) (8 = X) = - (O + X (O + Xo)]
k [1+ KwCao(6p + X4)]?

SIS

onde:

Op ¢ arazao entre a concentragao molar inicial de acetona e a concentragao molar inicial
de glicerol;

B¢ ¢ arazao entre a concentracdo molar inicial de solketal e a concentragao molar inicial
de glicerol;

Op ¢ arazdo entre a concentragdo molar inicial de 4gua e a concentragdo molar inicial de
glicerol.

A partir das condi¢gdes da corrente de entrada do reator CSTR obtidas no Aspen
HYSYS® v8.8, determinou-se um valor de Cao igual a 1,63 kmol/m® e v igual a 11,93
m’/h. Logo, o volume do reator é de 17 m’.

5.1.2. Trocadores de calor

Sieder et al. (2003) sugerem que os trocadores de calor com area de troca
térmica superior a 200 ft* sejam projetados como casco e tubo de cabecote flutuante,
enquanto que os trocadores de area de troca térmica inferior a 200 ft* sejam projetados
como trocadores de duplo-tubo. Este processo possui dois trocadores de calor, um de
cada tipo. O primeiro (E-100) tem por objetivo resfriar a corrente de entrada do reator, e
o outro (E-101) tem a funcdo de resfriar a corrente de glicerol que sera reciclada ao
processo. Este trocador é necessario pois, segundo Ferreira (2018), em temperaturas
proximas a 200°C o glicerol pode degradar a compostos indesejaveis. Como a corrente
de glicerol sai da se¢do de separagao a 280°C, foi posicionado um trocador logo apds a
coluna de destilagcdo a fim de minimizar essa degradagao.

Além disso, também se incluem neste projeto os condensadores e refervedores
das colunas de destilagdo, que foram considerados trocadores de calor comuns. J& para o
reator, fez-se uso de serpentina de ago inoxidavel.

Para o projeto dos trocadores de calor foi utilizada a metodologia e regras
heuristicas propostas por Seider et al. (2003). A troca térmica dentro do equipamento ¢
modelada pela Equagao 5.7.
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onde:

Q ¢ a taxa de transferéncia de calor;

U ¢ o coeficiente global de transferéncia de calor;
A € a area de troca térmica;

ATpm € a média logaritmica da diferenca de temperaturas.

A taxa de transferéncia de calor foi obtida diretamente do simulador. O
coeficiente global de transferéncia de calor depende das espécies envolvidas na troca
térmica e foi extraido de Seider ef al. (2003). A area de troca térmica foi calculada
usando a Equacado 5.7.

No primeiro trocador, a utilidade escolhida para o resfriamento foi 4gua comum,
entrando a 25°C e saindo a 35°C. No segundo realizou-se uma integracdo energética
com a corrente de agua que sai no topo da segunda coluna de destilagdo. Para uma
analise inicial, usou-se uma temperatura minima de aproximag¢do das correntes de 10
°C, para evitar uma area de troca térmica excessivamente grande. A estimativa inicial de
queda de pressao nos dois lados do trocador foi de 35 kPa, como sugerido por Seider et
al. (2003) para liquidos de baixa viscosidade.

O lado dos tubos do trocador ¢ geralmente usado para fluidos corrosivos, com
elevadas temperaturas, a altas pressoes e com maior valor economico (SEIDER et al.,
2003). Desse modo, as matérias-primas e os produtos de interesse fluirdo desse lado do
trocador. A Tabela 5.3 contém as especificagdes dos trocadores projetados.

Tabela 5.3 — Especificagdes dos trocadores de calor do processo de producgdo de

solketal.
Equipamento Especificacio

Q (kJ/h) 4,99 x 10°
E-100 U (W/m”.°C) 500

A (m?) 22,91

Q (kJ/h) 1,38 x 10°
E-101 U (W/m?.°C) 500

A (m?) 0,43
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5.1.3. Sistema de separagao

Para projetar a se¢do de separacao, as espécies encontradas no efluente do reator
foram ordenadas por pontos de ebuli¢do, como demonstrado na Tabela 5.3. A destilagao
foi escolhida como método de separacao.

A primeira coluna (T-100) separa os componentes mais leves, acetona e etanol,
que sdo reciclados juntos. Observa-se a formacdo de azedtropos de acetona-agua e
etanol-dgua, logo essa corrente contém quantidades significativas de dgua. A corrente
de fundo, contendo agua, solketal e glicerol, ¢ enviada para a segunda coluna (T-101), a
partir da qual a 4gua ¢ obtida como destilado. A mistura restante ¢ separada na terceira
coluna (T-102) para fornecer o produto solketal no topo e o glicerol no fundo, que ¢
reciclado. A grande diferenga entre os pontos de ebulicdo, como visto na Tabela 5.4,
permite obter produtos de alta pureza.

Tabela 5.4 — Pontos de ebulicao das espécies quimicas envolvidas no processo de
producao de solketal e seus azeotropos. Fonte: Zaharia ef al. (2015)

Componente Ponto de ebulicio (°C)
Azedtropo binario acetona (0,9866) — agua (0,0134) 56,13
Acetona 56,14
Azedtropo binario etanol (0,9013) — dgua (0,0987) 78,18
Etanol 78,31
Agua 100
Solketal 189
Glicerol 287,7

Em uma primeira andlise constatou-se que, operando em condigdes de pressao
atmosférica, temperaturas acima de 200°C seriam necessarias nos refervedores das duas
ultimas colunas. Como ja citado, reagdes de degradacao do glicerol residual podem
acontecer em elevadas temperaturas (FERREIRA, 2018). Desse modo, para evitar tais
problemas, decidiu-se que esses equipamentos devem operar a vacuo. Ainda assim, nao
foi possivel evitar que a temperatura do refervedor da Ultima coluna ultrapassasse os
200°C. Por isso, foi adicionado um trocador de calor logo apos a coluna cujo objetivo é
diminuir a temperatura da corrente de glicerol tdo logo quanto possivel, minimizando a
sua degradagao.

Todas as colunas de destilagdo foram projetadas como colunas recheadas, visto
que a literatura sugere o seu uso para destilacdo a vacuo (TOWLER e SINNOT, 2008).
O recheio estruturado apresenta melhores resultados quanto a eficiéncia de separagdo e
queda de pressao. Em contrapartida, o custo do equipamento ¢ maior. Assim, as colunas
foram projetadas como colunas de recheio aleatorio, com anéis metélicos de Pall. Nas
duas primeiras, o diametro dos anéis ¢ de 2 in, devido ao grande didmetro, enquanto que
na ultima os anéis possuem 1,5 in de diametro, devido a menor largura da coluna
(TOWLER e SINNOT, 2008).
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O didmetro da coluna pode ser estimado de maneira empirica a partir da
velocidade de flooding, como mostra a Equagdo 5.8.

. 1C (5.8)
T [FUpmpg

onde:

Dr ¢é o didmetro interno da torre;

G ¢ a vazao massica de vapor (kg/s);

f ¢ um fator empirico, normalmente assumido igual a 0,7,
Ut ¢ a velocidade de inundagdo ou flooding (ft/s);

pG ¢ a densidade da fase vapor (kg/ft®).

A velocidade de flooding ¢ calculada pela correlacio de Leva, dada pelas
Equacdes 5.9 — 5.13.

Y = exp[—3,7121 — 1,0371(InF,;) — 0,1501(InF,;)% — 0,007544(InF,5)%]  (5.9)

PR AN (5.10)
LG — E E
UiFe ( (5.11)
v == ( pHGO>f{pL}f{uL}
2
2 5.12
flpL} = —0,8787 +2,6776 <sz0> —0,6313 (pH20> (5.12)
PL PL
flu} = 0,96, (5.13)

onde:
Y ¢ a velocidade de flooding (adimensional);

L ¢ a vazao massica de fase liquida (kg/s);
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pr ¢ a densidade da fase liquida (kg/ft®);

u € a viscosidade da fase liquida (cP);

g & a aceleracdo da gravidade (g = 32,2 ft/s?);

Fp ¢ o fator de empacotamento, relativo ao tipo de recheio (ft¥/{t3).

Para anéis de Pall de 1,5 in de metal, o fator de empacotamento ¢ igual a 29
ft?/ft*>. J4 para anéis de Pall metalicos de 2 in, o fator de empacotamento ¢ igual a 27
ft>/ft* (SEIDER et al., 2003). Os valores para as vazdes massicas da fase liquida e da
fase vapor, bem como para a densidade e a viscosidade, foram obtidos diretamente do
simulador. Idealmente, o calculo do diametro deve ser efetuado para cada estagio da
coluna. Contudo, como este trabalho se trata de um projeto preliminar, considerou-se o
diametro das colunas como sendo a média dos diametros dos estagios de topo, meio e
fundo.

Para determinar a altura do recheio, fez-se uso da altura equivalente de prato
teorico (HETP, na sigla em inglés). Para a primeira coluna, que opera em condi¢des
atmosféricas, Seider et al. (2003) sugerem a Equacao 5.14 para o célculo da HETP. Ja
para destilagdo a vacuo, sugerem que o calculo da HETP seja feito pela Equacao 5.15.

HETP = 1,5 X Dp (5.14)

HETP = 15X Dp + 0,5 (5.15)

onde:
HETP ¢ a altura equivalente do prato tedrico, em ft;
Dp é o didmetro nominal do recheio, em in.

A altura do volume recheado ¢ obtida pela multiplicagdo da HETP pelo nimero
de estagios de equilibrio, excetuando-se condensador e refervedor. A altura total das
colunas foi obtida somando-se a altura do volume recheado a trés quartos do diametro
para o condensador e a um didmetro inteiro para o refervedor.

As especificagdes e condigdes operacionais das colunas se encontram nas
Tabelas 5.5,5.6 ¢ 5.7.
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Tabela 5.5 — Especificagdes da coluna de destilagcdo T-100 (produgdo de solketal).

Parametro Dado
Razao de refluxo 15
Numero de estagios 40
Temperatura do condensador (°C) 57,79
Temperatura do refervedor (°C) 132,9
Pressdo no condensador (kPa) 101,3
Pressao no refervedor (kPa) 149,6
Altura da coluna (m) 41,0
Diametro médio (m) 2,53

Tabela 5.6 — Especificagdes da coluna de destilagdo T-101 (produgdo de solketal).

Parametro Dado
Razao de refluxo 10
Numero de estagios 15
Temperatura do condensador (°C) 45,81
Temperatura do refervedor (°C) 184,5
Pressdo no condensador (kPa) 10
Pressao no refervedor (kPa) 58,26
Altura da coluna (m) 17,96
Diametro médio (m) 1,12

Tabela 5.7 — Especificagdes da coluna de destilagao T-102 (producao de solketal).

Parametro Dado
Razao de refluxo 1
Numero de estagios 10
Temperatura do condensador (°C) 163,3
Temperatura do refervedor (°C) 280,5
Pressao no condensador (kPa) 34,47
Pressdo no refervedor (kPa) 82,74
Altura da coluna (m) 9,37
Diametro médio (m) 0,56

5.2. Eteres terc-butilicos de glicerol

O fluxograma gerado no Aspen HYSYS® v8.8 para a produgio de ETBG ¢ dado
pela Figura 5.2. Nas seg¢Oes a seguir sera apresentada a metodologia para o
dimensionamento dos equipamentos envolvidos no processo.
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Figura 5.2 — Fluxograma gerado no Aspen HYSYS® v8.8 para producio de ETBG.
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A Tabela 5.8 relaciona os codigos apresentados na Figura 5.2 aos equipamentos.

Tabela 5.8 — Identificagdo dos equipamentos presentes no processo de producao de

ETBG.

Codigo Equipamento
MIX-100 Misturador
MIX-101 Misturador
MIX-102 Misturador

P-100 Bomba

E-100 Trocador de calor

E-101 Trocador de calor

E-102 Trocador de calor
PFR-100 Reator PFR

T-100 Coluna de destilagao

T-101 Coluna de extragao liquido-liquido

T-102 Coluna de destilagao

T-103 Coluna de destilagao

5.2.1. Reator

O reator utilizado neste processo ¢ do tipo PFR de leito fixo e opera
isotermicamente (Vlad et al., 2012). O catalisador utilizado ¢ a resina de troca idnica
Amberlyst 15. Desse modo, para o projeto ¢ necessario avaliar a quantidade de
catalisador a ser empregada, para assim determinar o volume do reator. A Tabela 5.9
contém as principais informagdes sobre o catalisador.

Tabela 5.9 — Propriedades do catalisador Amberlyst 15 aplicado a producao de ETBG.

Propriedade Valor
Acidez (eq/kg)’ 4,7
Densidade (kg/L) 1,2
Massa de catalisador (kg) 152
Diametro de poro (nm)' 30

Volume de poro (cm’/g)’ 0,338
Area superficial BET (m?/g)’ 44
Porosidade (%)’ 33

'Fonte: Ozbay et al., 2010
Fonte: Chemical Book, 2020
3Fonte: Pico et al., 2012
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A conversdo do glicerol foi especificada em 88%. A reacdo ocorre a T = 80°C, P
= 1 bar e razdo molar terc-butanol/glicerol de 4:1. O balango de massa do reator PFR ¢
dado pela Equagao 5.16.

onde:
Fa € a vazao molar de glicerol no reator;
V ¢é o volume reacional,;

(-ra) € a taxa de consumo de glicerol.

Sabendo que:

Fy = Fpo(1 — Xy) (5.17)

Fao = Caovo (5.18)

onde:

Fao € a vazdo molar de glicerol na entrada do reator;
Xa € a conversao de glicerol;

Cao € a concentragdo molar inicial de glicerol;

vy € a vazao volumétrica de entrada, que, como a reagdo ocorre em fase liquida, ¢ igual
a vazao volumétrica de saida.

Substituindo as Equagdes 5.17 e 5.18 na Equagdo 5.16, tem-se:

av dX, (5.19)
Caovo  (—72)
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Integrando a Equacao 5.19, obtém-se:

Xa (5.20)

Substituindo as Equacdes 3.34 e 3.35 na Equagdo 5.20:

Xa
J dx, (5.21)
- C C C C
vo ) o, (CG Crpa— METBf: 1-120> +kyp (CG Craa— METBf; HZO)

Escrevendo a Equagdo 5.21 como fungao apenas da conversdao do glicerol,
obtém-se a Equagao 5.22.

_( ax, (5.22)

1 1
g ka1 = X)@ ~ Xa) = g (Oc + Xa) (O + X)]| + KunClo [(1 = X) (05 — Xa) — = (0 + X2)(6p + )]

onde:

O ¢é a razao entre a concentragdo molar inicial de terc-butanol e a concentragdo molar
inicial de glicerol;

O¢ ¢ a razdo entre a concentragdo molar inicial de METBGI e a concentracdo molar
inicial de glicerol;

Op ¢ arazdo entre a concentracdo molar inicial de 4gua e a concentragdo molar inicial de
glicerol.

Ok ¢ a razdo entre a concentracdo molar inicial de METBG2 e a concentragdo molar
inicial de glicerol;

A partir das condi¢des da corrente de entrada do reator PFR obtidas no Aspen
HYSYS® v8.8, determinou-se um valor de Ca igual a 2 kmol/m® e o tempo de
residéncia ¢ igual a 0,61 h. Logo, o volume do reator ¢ de 5,89 m’.
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5.2.2. Trocadores de calor

Neste processo ha trés trocadores de calor. O primeiro (E-100) atua no
aquecimento da corrente de entrada do reator. O segundo (E-101) tem a funcdo de
resfriar a corrente de glicerol que serd reciclada. J4 o terceiro (E-102) tem por objetivo
resfriar o solvente que ¢ reciclado. O trocador E-101 ¢ necesséario pois a corrente de
glicerol sai da se¢do de separacdo a uma temperatura acima de 200°C.

Seguindo a recomendacdo de Sieder et al. (2003), os trocadores de calor com
area de troca térmica superior a 200 ft* foram projetados como casco e tubo de cabegote
flutuante, enquanto que os trocadores de area de troca térmica inferior a 200 ft* foram
projetados como trocadores de duplo-tubo.

Os condensadores ¢ refervedores das colunas de destilagdo foram considerados
trocadores de calor comuns. No reator, a temperatura ¢ mantida por uma camisa de
aquecimento.

Assim como na Se¢do 5.1.2, a taxa de transferéncia de calor foi obtida
diretamente do simulador. O coeficiente global de transferéncia de calor depende das
espécies envolvidas na troca térmica e foi extraido de Seider ef al. (2003). A area de
troca térmica foi calculada usando a Equacao 5.7.

Vapor saturado a 400 psig ¢ a utilidade usada no trocador E-100. No trocador E-
101 foi utilizada a agua que sai da coluna T-101. Ja no trocador E-102 foi empregada a
agua comum, entrando a 25°C e saindo a 35°C. A estimativa inicial de queda de pressao
nos dois lados do trocador foi de 35 kPa, como sugerido por Seider et al. (2003) para
liquidos de baixa viscosidade. Para o vapor saturado, a queda de pressdo foi de 20 kPa.
A Tabela 5.10 contém as especificagcdes dos trocadores de calor projetados.

Tabela 5.10 — Especificacoes dos trocadores de calor do processo de producao de

ETBG.
Equipamento Especificacdo
Q (kJ/h) 1,41 x 10°
E-100 U (W/°C.m?) 500
A (m?) 0,50
Q (kJ/h) 6,49 x 10°
E-101 U (W/°C.m?) 500
A (m?) 2,18
Q (kJ/h) 1,26 x 10
E-102 U (W/°C.m?%) 500
A (m?) 128,87
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5.2.3. Sistema de separacao

A Tabela 5.11 apresenta os pontos de ebulicdo das substancias envolvidas no
processo.

Tabela 5.11 — Pontos de ebuli¢ao das espécies quimicas envolvidas no processo de
producao de ETBG e seus azedtropos. Fonte: Vlad et al. (2012)

Componente Ponto de ebulicido (°C)
Isobutileno -6,25
Azeotropo bindrio terc-butanol (0,6209) — agua (0,3791) 79,97
Terc-butanol 82,42
Agua 100
DETBG 240,4
METBG 256,61
Glicerol 287,85

A primeira coluna de destilagdo (T-100) separa os componentes mais leves,
isobutileno, terc-butanol e 4gua, dos mais pesados, METBG, DETBG e glicerol. Estes
seguem para a segunda coluna (T-102), onde o diéter ¢ separado do monoéter e do
glicerol, que sdo reciclados. Nessa coluna, ha uma saida lateral, cuja finalidade ¢ evitar
o acumulo de METBG no sistema.

Dentre os componentes leves, observa-se a formagdo de um azeotropo de terc-
butanol e agua. Por isso, a separagao desses componentes ¢ realizada em uma coluna de
extracao liquido-liquido (T-101). Vlad et al. (2012) sugerem o uso do butan-1,3-diol
como solvente, entretanto quando se testou a aplicacdo deste solvente as especificacdes
necessarias ndo foram alcancadas. O mesmo ocorreu quando foi testado o etilenoglicol.
Foram testados, também, os solventes cicloexano, hexano e tolueno. Contudo, estes
obtiveram baixa eficiéncia de separacdo. Dessa forma, ap6s muitos testes, etilbenzeno
foi o solvente escolhido. A agua €, entdo, separada do terc-butanol e do isobutileno.

A corrente que contém etilbenzeno, terc-butanol e isobutileno segue para a
terceira coluna de destilacdo (T-103). No topo da coluna ¢ retirado o isobutileno e, no
fundo, o etilbenzeno, que ¢ reciclado ao processo. O terc-butanol ¢ retirado por uma
saida lateral e também ¢ reciclado.

A fim de evitar a degradagdo do glicerol que ocorre em temperaturas acima de
200°C, todas as colunas operam a vacuo. Dessa forma, foram projetadas como colunas
recheadas, de recheio aleatério, com anéis metalicos de Pall. As trés colunas (T-100, T-
102 e T-103) sdao preenchidas com anéis de 2 in de didmetro, devido a grande largura
das colunas (TOWLER e SINNOT, 2008).
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As equacgdes para o dimensionamento das colunas foram apresentadas na

Secdo 5.1.3. As especificacdes e condi¢des operacionais das colunas se encontram nas
Tabelas 5.12, 5.13, 5.14 ¢ 5.15.

Tabela 5.12 — Especificacdes da coluna de destilagao T-100 (produgao de ETBQG).

Parametro Dado
Razao de refluxo 1
Numero de estagios 10
Temperatura do condensador (°C) 42,2
Temperatura do refervedor (°C) 298,2
Pressdo no condensador (kPa) 82,7
Pressao no refervedor (kPa) 131,0
Altura da coluna (m) 12,31
Diametro médio (m) 0,94

Tabela 5.13 — Especificacdes da coluna de destilagao T-102 (produgao de ETBQG).

Parametro Dado
Razao de refluxo 20
Numero de estagios 40
Temperatura do condensador (°C) 287,1
Temperatura do refervedor (°C) 3249
Pressao no condensador (kPa) 101,3
Pressdo no refervedor (kPa) 149,6
Altura da coluna (m) 40,0
Diametro médio (m) 1,96

Tabela 5.14 — Especificacdes da coluna de destilagdao T-103 (producdo de ETBG).

Parametro Dado

Razao de refluxo 100

Numero de estagios 30
Temperatura do condensador (°C) -21,92
Temperatura do refervedor (°C) 136,1
Pressdo no condensador (kPa) 53,09
Pressao no refervedor (kPa) 101,3
Altura da coluna (m) 34,72

Diametro médio (m) 1,55
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Tabela 5.15 — Especificacdes da coluna de extragdo liq.-lig. T-101 (producao de ETBG).

Parametro Dado
Vazio volumétrica da carga (m’/h) 5,66
Vazio volumétrica do solvente (m’/h) 88,31
Pressao no topo (kPa) 82,74
Pressao no refervedor (kPa) 82,74
Numero de estagios 10

Altura da coluna (m) 7,92
Diametro médio (m) 2,33

5.3. Eteres etilicos de glicerol

O fluxograma gerado no Aspen HYSYS" v8.8 para a producio de EEG ¢é dado
pela Figura 5.3. Nas seg¢Oes a seguir sera apresentada a metodologia para o
dimensionamento dos equipamentos envolvidos no processo. A Tabela 5.16 relaciona
os codigos apresentados na Figura 5.3 aos equipamentos.

Tabela 5.16 — Identificagdo dos equipamentos presentes no processo de produgao de

EEG.

Codigo Equipamento
MIX-100 Misturador
MIX-101 Misturador
MIX-102 Misturador

P-100 Bomba

P-101 Bomba

P-102 Bomba

E-100 Trocador de calor

E-101 Trocador de calor

E-102 Trocador de calor
PFR-100 Reator PFR

T-100 Coluna de destilagao

T-101 Coluna de extragao liquido-liquido

T-102 Coluna de destilagao

T-103 Coluna de destilagao
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Figura 5.3 — Fluxograma gerado no Aspen HYSYS® v8.8 para producio de EEG.
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5.3.1. Reator

Lemos et al. (2017) sugerem o uso de um reator tubular de leito fixo (PFR) para
a reacdo de sintese de EEG. O catalisador utilizado ¢ a resina de troca ionica Seralite
SRC-120, também chamada de Amberlite IRC-120. As propriedades do catalisador sdo

relatadas na Tabela 5.17.

Tabela 5.17 — Propriedades do catalisador Seralite SRC-120 aplicado a producao de

EEG.
Propriedade Valor
Acidez (eq/kg)’ 4,5
Densidade (kg/L) 1,19
Porosidade (%)* 34
Massa de catalisador (kg) 603,5
Volume de catalisador (m®) 0,768

"Fonte: Sisco Research Laboratories, 2020
*Fonte: Dupont, 2020

A conversdo de glicerol especificada foi de 20% (YADAV et al., 2016). A
reacdo ocorre a T = 140°C, P = 15 bar, razdo molar etanol/glicerol de 6,5:1 e massa de
catalisador igual a 603,5 kg. O balanco de massa do reator PFR ¢ dado pela Equacdo

5.23.

Substituindo a Equagdo 3.46 na Equacao 5.23:

Xa

dx,

T =
E)[ kchCE - kZCMEEGCE

(5.23)

(5.24)

Escrevendo a Equacdo 5.24 como fungdo apenas da conversdo do glicerol,

obtém-se a Equagao 5.25.
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(5.25)

XA
dX,

T =
of kiCiy(1 — X2) (05 — X4) — koCiy (05 — X2) (B¢ + X,)

onde:

Op ¢ a razao entre a concentragao molar inicial de etanol e a concentragdo molar inicial
de glicerol;

Oc ¢ a razdo entre a concentracdo molar inicial de MEEG e a concentragdo molar inicial
de glicerol;

A partir das condigdes da corrente de entrada do reator PFR obtidas no Aspen
HYSYS® v8.8, determinou-se um valor de Cap igual a 1,6 kmol/m®. Logo, o tempo de
residéncia é de 0,075 s e o volume de reator € de 0,8 m’.

5.3.2. Trocadores de calor

Este processo requer um total de trés trocadores de calor. O primeiro (E-100)
atua no aquecimento da corrente de entrada do reator. O segundo (E-101) tem a fungao
de resfriar a corrente de glicerol que sera reciclada ao processo, j4 que essa corrente sai
da secdo de separacdo a uma temperatura acima de 200°C. Ja o terceiro (E-102) tem por
objetivo resfriar o solvente que ¢ reciclado ao processo. Como sugerido por Sieder et al.
(2003), os trocadores de calor com area de troca térmica superior a 200 ft* foram
projetados como casco e tubo de cabecote flutuante, enquanto que os trocadores de area
de troca térmica inferior a 200 ft* foram projetados como trocadores de duplo-tubo.

Os condensadores e refervedores das colunas de destilagdo foram projetados
como trocadores de calor comuns. J& no reator, como se trata de uma reacdo
endotérmica, a temperatura foi mantida constante por uma camisa de aquecimento.

Assim como na Se¢do 5.1.2, a taxa de transferéncia de calor foi obtida
diretamente do simulador. O coeficiente global de transferéncia de calor foi retirado de
Seider et al. (2003). Esse valor varia conforme as espécies envolvidas na troca térmica.
A érea de troca térmica foi calculada usando a Equacgao 5.7.

No trocador E-100, foi usado como utilidade vapor saturado a 400 psig e no
trocador E-101 foi utilizada a agua que sai da coluna T-102. J4 no trocador E-102 foi
empregada agua comum, entrando a 25°C e saindo a 35°C. A estimativa inicial de
queda de pressao nos dois lados do trocador foi de 35 kPa, como sugerido por Seider et
al. (2003) para liquidos de baixa viscosidade. Para o vapor saturado, a queda de pressao
foi de 20 kPa. A Tabela 5.18 contém as especificagdes dos trocadores de calor
projetados.
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Tabela 5.18 — Especificacdes dos trocadores de calor do processo de produgao de EEG.

Equipamento Especificacao

Q (kJ/h) 1,70 x 10°
E-100 U (W/m?.°C) 500

A (m?) 7,76

Q (kJ/h) 4,04 x 10°
E-101 U (kJ/h.°C.m?) 500

A (m) 1,58

Q (kJ/h) 5,13 x 10’
E-102 U (kJ/h.°C.m?) 500

A (m?) 446,73

5.3.3. Sistema de separagao

O efluente do reator segue para a primeira coluna de destilagdo (T-100), que
separa os componentes mais leves, éter dietilico, etanol e 4gua, dos mais pesados,
MEEG, DEEG, TEEG e glicerol. Na segunda coluna (T-102) obtém-se como destilado
uma mistura de DEEG e TEEG, que sao os produtos desejados. No fundo, ha a saida de
glicerol ¢ MEEG, que sdo resfriados e recirculados ao processo. Nessa coluna ha
também uma saida lateral de MEEG para evitar o seu acimulo no sistema.

Os componentes mais leves seguem para uma coluna de extracdo liquido-liquido
(T-101). Etilbenzeno foi escolhido como solvente, aproveitando a experiéncia adquirida
com o processo anterior. Entdo, a d4gua ¢ separada e o éter dietilico, o etanol e o solvente
seguem para a terceira coluna de destilacao (T-103). No topo da coluna ¢ retirado o éter
e, no fundo, o etilbenzeno, que ¢ reciclado. O etanol ¢ retirado por uma saida lateral e
também ¢ reciclado.

Todas as colunas foram projetadas como colunas recheadas, de recheio aleatoério,
com anéis metalicos de Pall. Nas colunas T-100 e T-103, o didmetro dos anéis ¢ de 2 in,
devido ao grande diametro, enquanto que na coluna T-102 os anéis possuem 1,5 in de
diametro, devido a sua menor largura (TOWLER e SINNOT, 2008).

As equacgdes para o dimensionamento das colunas foram apresentadas na Sec¢do
5.1.3. As especificagdes e condi¢des operacionais das colunas se encontram nas Tabelas
5.19,5.20,5.21 ¢ 5.22.
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Tabela 5.19 — Especificacdes da coluna de destilagdo T-100 (producdo de EEG).

Parametro Dado
Razao de refluxo 1

Numero de estagios 10
Temperatura do condensador (°C) 61,75
Temperatura do refervedor (°C) 248.8
Pressdo no condensador (kPa) 101,3
Pressao no refervedor (kPa) 149,6
Altura da coluna (m) 11,31
Diametro médio (m) 1,24

Tabela 5.20 — Especificagdes da coluna de destilagao T-102 (producao de EEG).

Parametro Dado

Razao de refluxo 20

Numero de estagios 45
Temperatura do condensador (°C) 129,8
Temperatura do refervedor (°C) 254,7
Pressao no condensador (kPa) 10,00
Pressdo no refervedor (kPa) 58,26
Altura da coluna (m) 38,88
Diametro médio (m) 0,66

Tabela 5.21 — Especifica¢des da coluna de destilagao T-103 (producdo de EEG).

Parametro Dado
Razao de refluxo 100
Numero de estagios 35
Temperatura do condensador (°C) 24,1
Temperatura do refervedor (°C) 140,4
Pressdo no condensador (kPa) 68,9
Pressao no refervedor (kPa) 117,2
Altura da coluna (m) 42,93
Diametro médio (m) 3,19

Tabela 5.22 — Especificacdes da coluna de extragao lig.-lig. T-101 (producdo de EEG).

Parametro Dado
Vazio volumétrica da carga (m’/h) 7,88
Vazio volumétrica do solvente (m’/h) 382,5
Pressdo no topo (kPa) 101,3
Pressdo no refervedor (kPa) 107,2
Numero de estagios 10

Altura da coluna (m) 7,92
Diametro médio (m) 4,76
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6. Analise econdmica dos processos

O presente Capitulo tem por objetivo apresentar uma estimativa do investimento
necessario para a construgdo das trés plantas descritas no Capitulo 5. A metodologia
utilizada ¢ o Método de Lang, que foi detalhado em Seider et al. (2003). A primeira
etapa consiste na obtengdo do prego f.0.h. dos equipamentos envolvidos no processo,
que podem ser calculados por formulas empiricas disponiveis na literatura. Como essas
correlagoes foram determinadas ha muitos anos, ¢ necessario atualizar os resultados.
Para isso, multiplica-se o valor obtido pelo Plant Cost Index, um fator divulgado
periodicamente pela Chemical Engineering Magazine.

Entao, faz-se o somatorio dos precos atualizados e multiplica-o por 1,05, fator
que considera o transporte dos equipamentos até o local da planta. Por ultimo, deve-se
multiplicar o valor obtido pelo fator de Lang (f), obtendo-se o investimento fixo total.
A Equacdo 6.1 sintetiza o procedimento descrito.

PCI (6.1)
Ir = 1,05 % f; X z (PCIb) C;

1

onde:

Ir é o investimento fixo;

fL ¢ o fator de Lang;

PCI ¢ o Plant Cost Index para o ano de projeto;
PCl,, € o Plant Cost Index para o ano base;

Ci € o custo f.0.b. de aquisi¢do do equipamento i.

Todas as formulas para obtencdo dos pregos f.o.b. utilizadas neste trabalho
foram retiradas de Seider et al. (2003) e correspondem a dados do ano 2000, de modo
que o PCI, ¢ igual a 394. O valor de PCI mais atual ¢ de 607,5, relativo ao ano de 2019.

O fator de Lang abrange os custos de instala¢do, instrumentacdo e controle,
encanamento, rede elétrica, construcdes auxiliares, aquisicdo do terreno, custos de
construgdo, engenharia e taxas envolvidas. Para uma planta que processa apenas fluidos,
o valor de fi ¢ de 4,8. Incluindo o capital de giro, que ¢ estimado em 15% do
investimento total, o valor sobe para 5,7.
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6.1. [Estimativa de custo dos equipamentos

6.1.1. Bombas

O custo base (Cg) de uma bomba centrifuga ¢ dado pela Equagdo 6.2, a qual
depende do fator S, que ¢ calculado pela Equagdo 6.3.

Cp = exp{9,25951 — 0,6019[In(S)] + 0,0519[In(S)]?} (6.2)

S=QH)" (6.3)
onde:
H ¢ a carga da bomba em ft;
Q ¢ a vazdo que passa pela bomba em gpm.

O custo final da bomba ¢ dado pela Equagao 6.4, que leva em consideragdo o
fator do tipo da bomba (Fr) e o fator de material (Fy). Para bombas de um estagio,
orientagdo vertical e 3600 rpm, o fator de tipo ¢ igual a 1. Ja o fator de material, em
bombas de aco carbono, ¢ igual a 1,35.

Cp = FTFMCB (64)

O custo do motor elétrico da bomba ¢ apresentado na Equacao 6.5, onde P¢ ¢ a
poténcia consumida em Hp. Por sua vez, Pc ¢ dado pela Equagao 6.6.

Cy = exp{5,4866 + 0,13141[In(P.)] + 0,053255[In(P,)]? (6.5)
+0,028628[In(P,)]® — 0,0035549[In(P,)]4}

p. = QHp (6.6)
€7 33.000n,ny

onde:
H ¢ a carga da bomba em ft;

Q ¢ a vazdo que passa pela bomba em gpm;
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p ¢ a densidade do liquido em Ib/galao;

Ne € N sdo dados pelas Equagdes 6.7 e 6.8:

np = —0,316 + 0,24015In(Q) — 0,01199 In(Q)? 6.7)
QHp QHp \1° (6.8)
— 0,80 + 0,319 1 (—)]—0,00182 [l (—)]
T * [n 33.0007, "\33.0007,

6.1.2. Trocadores de calor

O custo base dos trocadores de calor do tipo casco e tubo de cabegote flutuante
pode ser obtido pela Equagdo 6.9, onde A é a area de troca térmica em ft. O custo final
¢ dado pela Equacao 6.10.

Cp = exp{11,667 — 0,8709[In(4)] + 0,09005[In(4)]?} (6.9)

Cp S FPFMFLCB (610)

Fp ¢ o fator de pressdo, corresponde a pressao do lado do casco P, em psig, que ¢
apresentado na Equacdo 6.11. Fy € o fator de material, que ¢ descrito pela Equagdo
6.12. Os fatores a e b sdo iguais a 0, considerando que os tubos e o casco sdo feitos de
aco carbono. Fy ¢ igual a 1,25 para tubos de 8 ft de comprimento.

P P \? (6.11)
Fp = 0,9803 + 0,018 (m) 40,0017 (m)
AP (6.12)
Fu=a+ (150)

Ja para os trocadores de duplo-tubo, o custo base ¢ dado pela Equacao 6.13. O
custo final ¢ calculado pela Equagao 6.14.
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Cp = exp{7,1248 + 0,16[In(4)]} (6.13)

Cp = FPFMCB (614)

Nesse caso, Fy € igual a 2,0 para tubos de ago inox e casco de ago carbono. O
fator de pressao Fp ¢ dado pela Equacgao 6.15.

2 (6.15)

P P
Fp = 0,8510 + 0,1292 <ﬁ> +0,0198 <ﬁ>

A serpentina, usada no controle de temperatura do reator CSTR, pode ter seu
custo calculado pela Equagdo 6.16. Como nao foi encontrada na literatura uma
correlagdo para o custo de uma camisa, a Equacao 6.16 também foi utilizada para a
estimativa de custo do sistema de refrigera¢do dos reatores PFR.

Cp = exp{7,8375 + 0,4343[In(4)] + 0,03812[In(4)]?} (6.16)

6.1.3. Colunas de destilagao

O custo de uma coluna de destilagio ¢ dado pela Equacdo 6.17.

Cp =FMCV+CPL (617)

Nessa equagao, Fy se refere ao fator de material, que para o ago carbono ¢ igual
a 1. Cy se refere ao custo do vaso e Cpp se refere ao custo das plataformas e escadas.
Como as colunas sdo vasos verticais, Cy ¢ calculado pela Equagao 6.18, onde W ¢ o
peso da coluna em libras que, por sua vez, ¢ dado pela Equagdo 6.19.

C, = exp{7,0374 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]%} (6.18)

W = n(D; + t5)(L + 0,8D))tsp (6.19)
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onde:

D; ¢ o diametro interno do equipamento, em polegadas;

L ¢ a altura do vaso, em polegadas;

p ¢ a densidade do aco carbono, que ¢ igual a 0,284 1b/in’;

ts ¢ a espessura da parede do equipamento, que, para colunas a pressdo atmosférica ¢
dada pela Equacao 6.20. J4 para colunas a vacuo ¢ dada pela Equagdo 6.21.

- P4D; (6.20)
$ T 2S8E —1,2P,
tS = tE + tEC (621)

PgL (6.22)
ty = 1,3D (—)
E o EMDo
tgc = L(0,18D; — 2,2) x 107° — 0,19 (6.23)

onde:
P4 € a pressdo de projeto, em psig;
D; ¢ o diametro interno, em polegadas;

S € o estresse maximo permitido para o material de construcao da coluna na temperatura
de operagao. Neste trabalho, foi adotado o valor de 13.750 psi;

E ¢ a eficiéncia da solda. Como as colunas ndo sdo muito espessas, foi adotado o valor
de 0,85;

D, é o diametro externo;
L ¢ a altura da coluna;
Em € 0 modulo de elasticidade do material de construgao, em psi.

Além disso, deve-se atentar para o fato de que uma espessura minima ¢€
requerida para cada diametro de coluna, por uma questdo de seguranga estrutural. A
Tabela 6.1 apresenta essas especificagodes.
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Tabela 6.1 — Espessuras minimas de vasos verticais.

Diametro interno do vaso (ft) Espessura minima (in)
Até 4 Ya
4-6 5/16
6-8 3/8
8-10 7/16
10-12 Ve

Ao valor de espessura encontrado deve ser adicionado 1/8 polegada devido a
corrosao ¢ desgaste do material.

O custo das plataformas e escadas ¢ dado pela Equacao 6.24.

CPL — 237,1(Dl’)0'63316(L)0'80161 (624)

Para colunas recheadas, deve-se adicionar o custo do recheio. Segundo Seader et
al. (2003), anéis de Pall de 1,5 in e 2 in de didmetro custam, respectivamente, em torno
de US$29/f e US$25/ft’. O volume de recheio pode ser obtido a partir do didmetro
interno da coluna e da altura do vaso.

Ademais, as colunas a vacuo devem ser equipadas com um sistema de geragao
de vacuo, cujo custo ¢ descrito pela Equagao 6.25. Nessa equagdo, S se refere a um fator
de tamanho que corresponde a razdo entre a vazdo madssica, em lb/h, e a pressdo
desejada, em torr, no ponto de geragdo de vacuo.

Cp = 1,8 X 1330 x S041 (6.25)

6.1.4. Reatores

O custo dos reatores varia conforme o tipo. Reatores PFR podem ser
considerados vasos horizontais, ja os reatores CSTR sdo vasos verticais. A Equagao
6.26 indica o custo de um reator.
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Nessa equacado, Fy € o fator de material, que para o aco carbono ¢ igual a 1. Cy ¢
o custo do vaso. Para vasos horizontais, o custo ¢ calculado pela Equagdo 6.27, e para
vasos verticais, o custo ¢ obtido pela Equagdo 6.28.

C, = exp{8,717 — 0,233[In(W)] + 0,04333[In(W)]?} (6.27)

C, = exp{6,775 + 0,18255[In(W)] + 0,02297[In(W)]?} (6.28)

Assim como nas colunas de destilacao, o termo W se refere ao peso do vaso e ¢
calculado pela Equacgdo 6.19. A espessura das paredes ¢ obtida pela Equacao 6.20, com
as mesmas correcdes feitas no topico anterior.

O reator CSTR contém um misturador tipo turbina, cujo custo pode ser
determinado pela Equacdo 6.29, onde S corresponde a poténcia do motor, em Hp.
Segundo Seider et al. (2003), para liquidos homogéneos, S ¢ igual 1,5 Hp/1000 galdes.
Para o funcionamento da turbina ¢ necessario um motor elétrico cujo custo ¢ calculado
pela Equagdo 6.5.

Cp = 2850(5)%%7 (6.29)

6.1.5. Colunas de extragao liquido-liquido

O custo de uma coluna de extragdo liquido-liquido pode ser determinado pela
Equacao 6.30.

Cp = 250(H)*84(D)126 (6.30)

onde:

H ¢ a altura da coluna, em ft;

D é o diametro da coluna, em ft.
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6.1.6. Hidrociclone

O custo de um hidrociclone ¢ obtido pela Equagao 6.31.

Cp = 190(Q)°5 (6.31)

onde:

Q ¢ a vazao de liquido, em gal/min.

6.2. Custo de produgao

O custo total de uma planta quimica deve levar em consideragao outros custos
além do preco de compra dos equipamentos. O custo de produgdo € o custo relacionado
a operagdo didria da planta e ¢ dividido em custos diretos e indiretos e despesas gerais.

Os custos diretos envolvem a aquisicdo de matérias-primas, catalisadores e
solventes, o custo de mao-de-obra, supervisdo técnica, utilidades, disposi¢do de
efluentes, manutengdo e reparos, suprimentos operacionais, encargos de laboratorio,
patentes e royallties.

Os custos indiretos englobam gastos com embalagem e estocagem de materiais,
pagamento de impostos locais, juros e depreciagao.

As despesas gerais incluem as despesas administrativas, o custo de distribuicdo e
venda dos produtos e o gasto com pesquisa e desenvolvimento.

O célculo do custo de producdo foi realizado considerando que a planta opera 24
horas por dia, 330 dias por ano. O consumo anual de materiais foi obtido diretamente do
simulador Aspen HYSYS® v8.8. O preco unitario dos componentes envolvidos &
apresentado na Tabela 6.2.

Nao foram encontrados os pregos dos produtos solketal, ETBG e EEG, por isso
buscou-se o prego de aditivos oxigenados amplamente difundidos no mercado para
serem utilizados como referéncia. Silva et al. (2007) e Samoilov et al. (2019) sugerem
que o solketal poderia substituir o MTBE (éter metil-terc-butilico), um aditivo que,
misturado a gasolina, aumenta a octanagem e atua como agente antidetonante. Por ser
altamente soluvel em 4agua, o MTBE foi banido no Brasil, Estados Unidos e em partes
da Europa, entretanto sua demanda tem aumentado continuamente em paises como
China, India, México e Arabia Saudita (MORDOR INTELLIGENCE, 2019).

Outro aditivo de propriedades similares ao solketal ¢ o ETBE (éter etil-terc-
butilico), o qual surgiu como uma alternativa ao MTBE. Uma das vantagens do ETBE ¢
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que ele ndo ¢ soluivel em 4gua, logo ndo contamina reservatorios subterraneos. Além
disso, ¢ derivado de uma matéria-prima renovavel, o etanol, enquanto o MTBE ¢ obtido
a partir do metanol (THORNTON et al., 2020).

Segundo Behr ef al. (2002) e Vlad et al. (2012), o DETBG também seria uma
alternativa ao MTBE e ao ETBE, pois possuem propriedades similares.

Tabela 6.2 — Precos dos componentes envolvidos nos processos.

Matéria-prima e Produtos Preco unitario (US$/kg) Fonte
Glicerol 0,44 COMEXSTAT, 2019
Acetona 0,63 COMEXSTAT, 2019
Terc-butanol 1,08 COMEXSTAT, 2019
Etanol anidro 0,62 CEPEA, 2019
Isobutileno 0,81 COMEXSTAT, 2019
Eter dietilico 1,67 ANTARES CHEM
PRIVATE LTDA, 2020
MTBE 0,71 S&P GLOBAL, 2020
ETBE 0,96 S&P GLOBAL, 2020
Catalisadores e Solventes
Amberlyst 15 321,00 SIGMA-ALDRICH, 2020
Amberlyst 35 399,00 SIGMA-ALDRICH, 2020
Seralite SRC-120 1.082,00 SISCO RESEARCH
LABORATORIES, 2019
Etilbenzeno 2,10 QINGDAO SIGMA
CHEMICAL, 2020
Utilidades
Vapor 400 psi 0,0011 PERLINGEIRO, 2005
Agua de resfriamento 0,00005 PERLINGEIRO, 2005
Eletricidade (US$/kWh) 0,1120 ANEEL, 2020
Disposic¢do de Efluentes 0,056 TURTON et al., 2009

Como mostrado na Tabela 6.2, existe uma grande diferenca de prego entre o
MTBE e o ETBE. Isso ocorre pois o etanol ¢ mais caro que o metanol, e pelo fato de o
ETBE ser menos danoso ao meio ambiente e ser oriundo de matérias-primas renovaveis,
0 que permite que ele seja vendido a um valor mais alto (THORNTON et al., 2020).
Portanto, ¢ razodvel supor que o solketal, o ETBG e o EEG também poderiam ser
vendidos por um preco mais alto, similar ao do ETBE. Dessa forma, escolheu-se para o
cendrio base o valor de US$ 0,96/kg para os trés produtos.

Os custos com mao-de-obra foram obtidos a partir do produto entre saldrio
médio para operadores industriais no Brasil (GLASSDOOR, 2020) e o numero de
trabalhadores necessarios, considerando que a operagdo seja dividida em cinco turnos,
conforme descrito em Turton et al. (2009). O numero de trabalhadores pode ser
calculado pela Equagdo 6.31 (TURTON et al., 2009).
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Noy = (6,29 + 31,7P% + 0,23N,,,,)*®

onde:

NoL ¢ o numero de trabalhadores por turno;

(6.31)

P ¢ o numero de equipamentos que operam com soélidos;

Nip € 0 niimero de equipamentos que ndo envolvem o manuseio de sélidos particulados,
que engloba colunas, reatores e trocadores de calor.

Os custos de producdo restantes foram estimados a partir de correlagdes

disponiveis na literatura, apresentados na Tabela 6.3.

Tabela 6.3 — Correlagdes para o calculo dos diferentes custos de producdo. Fonte:
TURTON et al. (2009)

Custo

Correlacio

Custos diretos

Supervisao técnica
Manutengdo e reparos
Suprimentos operacionais
Encargos de laboratdrio
Patentes e royalties

0,18 da Mao-de-obra
0,06 do Investimento fixo
0,15 de Manutengao e reparos
0,15 da Mao-de-obra
0,03 do Custo de producao

Custos indiretos

Depreciagao
Empacotamento e estocagem

Impostos locais
Juros

0,1 do Investimento fixo
0,6 de (Mao-de-obra + Supervisao técnica
+ Manuteng¢ao e reparos)
0,032 do Investimento fixo
0,005 do Investimento fixo

Despesas gerais

Custos administrativos

Distribuicdo e venda dos produtos
Pesquisa e desenvolvimento

0,15 de (Mao-de-obra + Supervisdo
técnica + Manutengao e reparos)
0,11 do Custo de producao
0,05 do Custo de producao
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7. Resultados e discussao

7.1. Solketal

A Tabela 7.1 apresenta a caracterizagdo das correntes do processo de produgao
de solketal.

Tabela 7.1 — Caracterizagdo das correntes do processo de producao de solketal.

Corrente 1 2 3 4 5 6

Temperatura (°C) 25,0 25,0 65,5 54,5 25,0 56,8
Pressao (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3
Fragao de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Vazao massica (kg/h) 1345,0  845,6  1791,0 7738,0 0,0 9529.,0
Entalpia massica (kJ/kg) -7367,0 -4277,0 -7259,0 -4475,0 -6037,0 -4998,0
Fragdes massicas

Glicerol 0,9950 0,0000 0,9962 0,0000 0,0000 0,1227
Acetona 0,0000 1,0000 0,0000 0,8429 0,0000 0,7391
Etanol 0,0000 0,0000 0,0000 0,1404 1,0000 0,1231
Solketal 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Agua 0,0050 0,0000 0,0038 0,0167 0,0000 0,0151
Amberlyst-35 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Corrente 7 8 9 10 11 12
Temperatura (°C) 56,9 20,0 36,4 35,0 37,4 37,4
Pressao (kPa) 235,0 101,3 66,3 200,0 199,9 199,9
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 1,00
Vazao massica (kg/h) 9529,0  7206,0  7206,0 9529,0 17,91 0,0

Entalpia massica (kJ/kg) -4998,0 -15840 -15770 -5050,0 48,2 -3893,0
Fra¢des massicas

Glicerol 0,1227  0,0000 0,0000 0,1227 0,0001 0,0000
Acetona 0,7391  0,0000 0,0000 0,7391 0,0020  0,9065
Etanol 0,1231  0,0000  0,0000 0,1231 0,0004  0,0640
Solketal 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0003 0,0001
Agua 0,0151 1,0000 1,0000 0,0151 0,0003 0,0293
Amberlyst-35 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 09969  0,0000
Corrente 13 14 15 16 17 18
Temperatura (°C) 37,4 37,4 37,4 57,8 132,9 45,8
Pressao (kPa) 199,9 199,9 199,9 101,3 149,6 10,0
Fragao de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Vazao massica (kg/h) 9547,0  9529,0 17,91 6891 2637 263,6
Entalpia massica (kJ/kg) -4511,0 -4520,0 48,2  -4500,0 -4212,0 -15730
Fragdes massicas

Glicerol 0,0306  0,0306 0,0001 0,0000 0,1422  0,0000
Acetona 0,6467 0,6470  0,0020 0,8243  0,0000  0,0000
Etanol 0,1231  0,1231  0,0004 0,1569 0,0000  0,0000
Solketal 0,0921  0,0921  0,0003 0,0000 0,4282  0,0000
Agua 0,1072  0,1072  0,0003 0,0189 0,4296  1,0000
Amberlyst-35 0,0005  0,0000 0,9969 0,0000 0,0000 0,0000
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Tabela 7.1 — Caracterizagdo das correntes do processo de produgdo de solketal

(continuacao).
Corrente 19 20 21 22 23 24
Temperatura (°C) 184,5 163,2 280,4 45,8 180,0 180,0
Pressao (kPa) 58,3 34,5 82,7 10,0 47,7 101,3
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,22 0,00 0,00
Vazao massica (kg/h) 2374,0  1928,0  446,0 263,6 446,0 446,0
Entalpia massica (kJ/kg) -2847,0 -1956,0 -6623,0 -15200 -6933,0 -6933,0
Fra¢des massicas
Glicerol 0,2492  0,0000 0,9998 00,0000 0,9998  0,9998
Acetona 0,0000  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Solketal 0,7507  0,9998  0,0002 0,0000 0,0002  0,0002
Agua 0,0001  0,0002 0,0000 1,0000 0,0000 0,0000
Amberlyst-35 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Corrente 25 26
Temperatura (°C) 180,0 57,8
Pressao (kPa) 101,3 101,3
Fragao de vapor 0,00 0,00
Vazdo massica (kg/h) 445,6 6892,0
Entalpia massica (kJ/’kg) -6934,0 -4499,0
Fragdes massicas
Glicerol 0,9999  0,0000
Acetona 0,0000 0,8245
Etanol 0,0000 0,1569
Solketal 0,0001  0,0000
Agua 0,0000 0,0187
Amberlyst-35 0,0000  0,0000

A Tabela 7.2 contém os precos dos equipamentos utilizados no processo de
producdo de solketal, calculados pela metodologia apresentada na Se¢do 6.1. A Figura
7.1 ilustra a distribuicao destes precos. Nota-se que o sistema de separacdo corresponde

a maior parcela dos custos com equipamentos.
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Tabela 7.2 — Custo dos principais equipamentos e investimento fixo para o processo de
producdo de solketal.

Equipamento Valor (US$)
Bombas
P-100 4.638,99
P-101 8.117,42
Trocadores de calor
E-100 28.514,26
E-101 2.445,99
Reator
CSTR-100 64.203,07
Colunas de destilacao
T-100 805.352,58
T-101 189.399,18
T-102 41.180,03
Hidrociclone
X-100 2.155,00
Total 1.146.006,52
Custo total dos equipamentos na planta 1.385.670,55
Investimento fixo 6.983.779,59
Capital de giro 1.309.458,67
Investimento total 8.293.238,27
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Figura 7.1 — Distribuigdo dos custos dos equipamentos para producao do solketal.

Bombas
1,1%

Trocadores de
calor
2,7%

Hidrociclone
0,2%

O custo de producao ¢ mostrado na Tabela 7.3 e a distribuicdo destes custos ¢
apresentada na Figura 7.2. A partir da Figura, observa-se que 63% do custo de producao
do solketal ¢ oriundo da aquisi¢cao de matérias-primas e catalisadores.

Tabela 7.3 — Custo de producao de solketal.

Custo de producio Valor (US$)
Custos diretos
Matérias-primas
Glicerol 3.784.627,28
Acetona 3.348.672,44
Etanol 5.179,31
Catalisador 713,81
Utilidades
Agua de resfriamento 3.709,73
Eletricidade 3.131,33
Disposicao de efluentes 93.564,98
Ma3éo-de-obra 150.589,24
Supervisao técnica 27.106,06
Manuteng¢do e reparos 419.026,78
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Tabela 7.3 — Custo de producao de solketal (continuacao).

Custo de producio Valor (USS)

Custos diretos

Suprimentos operacionais 62.854,02

Encargos de laboratério 22.588,39

Patentes e royalties 326.346,82
Subtotal 8.247.396,38
Custos indiretos

Depreciagao 698.377,96

Empacotamento e estocagem 358.033,25

Impostos locais 223.480,95

Juros 34.918.,90
Subtotal 1.314.811,05
Despesas gerais

Custos administrativos 89.508,31

Distribui¢do e venda dos produtos 1.087.822,73

Pesquisa e desenvolvimento 543.911,36
Subtotal 1.721.242 .41
Custo de producao 10.878.227,30
Receita 11.727.175,68
Lucro liquido anual 848.948,38

Figura 7.2 — Distribui¢@o dos custos de produ¢ao do solketal.

Despesas
gerais
15%
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A partir da Tabela 7.3 verifica-se que o processo de producao de solketal gera
um lucro anual liquido de US$ 848.948,38 no cenario base, isto é, aquele em que o
solketal assume o valor de mercado do ETBE, que ¢ igual a US$ 0,96/kg. Entretanto,
calculando o valor presente liquido (VPL) apods trés anos de construcao e vinte anos de
operagao da planta, encontra-se um prejuizo de US$ 1.380.524,18. Decidiu-se, entdo,
calcular o preco de equilibrio do solketal para que o VPL seja igual a zero. O valor
encontrado foi de US$ 0,978/kg.

Dessa forma, o prego de equilibrio do solketal ¢ apenas 2% mais caro que o
preco do ETBE, e 37% mais caro que o valor do MTBE. Como o solketal também ¢
obtido de fonte renovavel, ¢ possivel supor que seria aceitdvel vendé-lo por um prego
mais alto.

Portanto, as evidéncias sugerem que o processo de producdo de solketal a partir
do glicerol proveniente da producao de biodiesel ¢ vidvel economicamente.

7.2. Eteres terc-butilicos de glicerol

A Tabela 7.4 descreve as condigdes operacionais das correntes envolvidas no
processo de producao de ETBG.

Tabela 7.4 — Caracterizagao das correntes do processo de producao de ETBG.

Corrente 1 2 3 4 5 6

Temperatura (°C) 25,0 25,0 111,7 54,4 74,7 74,8
Pressao (kPa) 101,3 101,3 66,3 61,4 61,4 136,3
Fragao de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00

Vazao massica (kg/h) 1611,0 2044,0 3782,0 5786,0 9568,0  9568,0
Entalpia massica (kJ/kg) -7367,0 -4821,0 -4520,0 -4739,0 -4653,0 -4652,0
Fragdes massicas

Glicerol 0,9950  0,0000 0,5905 0,0000 0,1748  0,1748
Terc-butanol 0,0000 1,0000 0,0000 0,9983 0,7027  0,7027
METBG1 0,0000 0,0000 0,3918 0,0000 0,1160 0,1160
METBG2 0,0000  0,0000 0,0085 0,0000 0,0025  0,0025
DETBGI1 0,0000 0,0000 0,0041 0,0000 0,0012 0,0012
DETBG?2 0,0000 0,0000 0,0025 0,0000 0,0007  0,0007
Agua 0,0050  0,0000 0,0027 0,0012 0,0017  0,0017
Isobutileno 0,0000 0,0000 0,0000 0,0003 0,0002  0,0002
Etilbenzeno 0,0000 0,0000 0,0000 0,0002 0,0001 0,0001
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Tabela 7.4 — Caracterizagao das correntes do processo de producao de ETBG

(continuacao).
Corrente 7 8 9 10 11 12
Temperatura (°C) 80,0 237,2 230,8 82,8 42,3 298,2
Pressao (kPa) 101,3 2859,0  2839,0 101,3 82,7 131,0
Fracdo de vapor 0,00 1,00 0,58 0,05 0,00 0,00
Vazao massica (kg/h) 9568,0 180,2 180,2 9568,0 4366,0 5202,0
Entalpia massica (kJ/kg) -4638,0 -13090 -13870 -3906,0 -5909,0 -1811,0
Fra¢des massicas
Glicerol 0,1748 0,0000 0,0000 0,0182 0,0000 0,0627
Terc-butanol 0,7027  0,0000  0,0000 0,4478 0,6307  0,0000
METBGI1 0,1160  0,0000 0,0000 0,1950 0,0000 0,6726
METBG2 0,0025  0,0000  0,0000 0,0041 0,0000 0,0142
DETBGI 0,0012  0,0000  0,0000 0,0587 0,0000 0,2023
DETBG2 0,0007  0,0000 0,0000 0,0139 0,0000 0,0481
Agua 0,0017  1,0000 1,0000 0,2439 0,3434  0,0000
Isobutileno 0,0002  0,0000 0,0000 0,0183 0,0257  0,0000
Etilbenzeno 0,0001  0,0000  0,0000 0,0001 0,0002 0,0000
Corrente 13 14 15 16 17 18
Temperatura (°C) 50,0 493 50,0 -21,9 69,8 136,1
Pressao (kPa) 101,3 82,7 82,7 53,1 61,4 101,3
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazao massica (kg/h) 74319,0 78190,1 4948 115,5 3742,0 74330,0
Entalpia massica (kJ/kg)  -65,0 -2924  -15710  -8259 -4694,0 104,0
Fra¢des massicas
Glicerol 0,0000 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Terc-butanol 0,0000 0,0672  0,0000 0,0053 0,9974  0,0003
METBGI1 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
METBG2 0,0000  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DETBGI 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DETBG2 0,0000  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Agua 0,0000  0,0001 1,0000 0,0038 0,0019  0,0000
Isobutileno 0,0000  0,0027  0,0000 0,9909 0,0004  0,0000
Etilbenzeno 1,0000 0,9299 0,0000 0,0000 0,0003 0,9997
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Tabela 7.4 — Caracterizagao das correntes do processo de producao de ETBG

(continuacao).
Corrente 19 20 21 22 23 24
Temperatura (°C) 50,0 25,0 35,0 287,1 291,8 324,9
Pressao (kPa) 101,3 101,3 66,3 101,3 108,8 149,6
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazdo massica (kg/h) 74330,0 297252, 297252, 2171,0 1446,0  1585,0
1 1
Entalpia massica (kJ/kg) -65,89  -15810 -15770 -2109,0 -1733,0 -1461,0
Fragdes massicas
Glicerol 0,0000  0,0000 0,0000 0,1260 0,0132  0,0000
Terc-butanol 0,0003  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
METBGI1 0,0000  0,0000  0,0000 0,8415 09410 0,0043
METBG2 0,0000  0,0000  0,0000 0,0182 0,0193  0,0001
DETBG1 0,0000  0,0000 0,0000 0,0089 0,0185 0,8132
DETBG2 0,0000  0,0000  0,0000 0,0053 0,0081 0,1824
Agua 0,0000  1,0000  1,0000 0,0001 0,0000 0,0000
Isobutileno 0,0000  0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etilbenzeno 0,9997  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Corrente 25 26 27 28
Temperatura (°C) 180,0 80,2 180,0 69,8
Pressao (kPa) 66,3 47,7 66,3 61,4
Fragao de vapor 0,00 0,51 0,00 0,00
Vazdo massica (kg/h) 2171,0 494,8 2171,0 37420
Entalpia méssica (kJ/kg) -2408,0 -14390 -2408,0 -4694,0
Fragdes massicas
Glicerol 0,1260  0,0000 0,1261  0,0000
Terc-butanol 0,0000  0,0000  0,0000 0,9974
METBGI1 0,8415 0,0000 0,8415 0,0000
METBG2 0,0182  0,0000 0,0182  0,0000
DETBG1 0,0089  0,0000  0,0089  0,0000
DETBG2 0,0053  0,0000  0,0053  0,0000
Agua 0,0001  1,0000  0,0000 0,0019
Isobutileno 0,0000  0,0000  0,0000 0,0004
Etilbenzeno 0,0000  0,0000  0,0000 0,0003

Os pregos dos equipamentos utilizados no processo de producdo de ETBG e o
investimento fixo sdo descritos na Tabela 7.5. A Figura 7.3 apresenta a distribui¢ao
destes custos. Observa-se que o sistema de separacdo representa 88% dos gastos com
equipamentos no cenario base.
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Tabela 7.5 — Custo dos principais equipamentos e investimento fixo para o processo de

producao de ETBG.
Equipamento Valor (US$)
Bomba
P-100 4.589,12
Trocadores de calor
E-100 4.224,08
E-101 3.173,57
E-102 45.975,63
Reator
PFR-100 55.961,03
Colunas de destila¢ao
T-100 106.143,99
T-102 318.534,96
T-103 247.779,04
Coluna de extracio liquido-liquido
T-101 77.399,65
Total 863.781,09
Custo total dos equipamentos na planta 966.293,98
Investimento fixo 4.870.121,64
Capital de giro 913.147,81
Investimento total 5.783.269,44

Figura 7.3 — Distribui¢do de custos dos equipamentos para produ¢do de ETBG.
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O detalhamento do custo de produgdo ¢ apresentado na Tabela 7.6. A Figura 7.4
mostra a distribuicdo dos custos relatados na Tabela 7.5. Assim como na producgdo de
solketal, o gasto com matérias-primas e catalisadores representa a maior parcela do

custo de producao no cendrio base.

Tabela 7.6 — Custo de producao de ETBG.

Custo de producio Valor (USS)
Custos diretos

Matérias-primas

Glicerol 4.533.111,19

Terc-butanol 14.025.647,27
Catalisador 48.792,00
Solvente 156.731,89
Utilidades

Agua de resfriamento 94.152,96

Vapor saturado 400 psi 1.255,92

Eletricidade 308,20

Disposi¢ao de efluentes 175.562,96
Maido-de-obra 68.431,57
Supervisao técnica 12.317,68
Manutengdo e reparos 292.207,30
Suprimentos operacionais 43.831,09
Encargos de laboratorio 10.264,74
Patentes e royalties 724.102,69

Subtotal 20.137.925,46
Custos indiretos
Depreciacao 487.012,16
Empacotamento e estocagem 223.773,93
Impostos locais 155.843,89
Juros 24.350,61
Subtotal 890.980,60
Despesas gerais
Custos administrativos 55.943,48
Distribui¢ao e venda dos produtos 2.655.043,21
Pesquisa e desenvolvimento 1.206.837,82
Subtotal 3.917.824,51
Custo de producao 24.136.756,44
Receita
Vendas de DETBG 9.640.857,60
Vendas de METBG 879.538,18
Vendas de isobutileno 593.523,36

Total de receitas
Lucro liquido anual

11.113.919,14
-13.022.837,30
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Figura 7.4 — Distribui¢do dos custos de produgao de ETBG.
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O processo de produgao de ETBG gera um produto principal, DETBG, e dois
subprodutos, METBG e isobutileno. Os di-éteres terc-butilicos de glicerol sdo
chamados de éteres superiores, pois sdo soluveis em diesel, biodiesel e gasolina (PICO
et al., 2013). J& os mono-éteres sao denominados éteres indesejados, pois ndo sao
soluveis em diesel e biodiesel, embora Zimmerman (2015) tenha tido bons resultados
com a sua mistura em gasolina. Ademais, os mono-éteres podem atuar como
intermediarios na produ¢do de dioxolanas, que sdo aditivos misturados a gasolina
(PARIENTE et al., 2009; PICO et al., 2013).

Por estes motivos, supds-se que o0 METBG custaria 10% do valor do DETBG,
isto ¢ US$ 0,096. Por sua vez, foi atribuido ao isobutileno o valor de US$ 0,81/kg
(COMEXSTAT, 2019). Sendo assim, o processo de producdo de ETBG gerou um
prejuizo anual de US$ 13.022.837,30. O VPL encontrado apoés trés anos de construgao e
vinte anos de operacdo da planta foi de - US$ 87.116.342,30.

Realizando-se o célculo do prego de equilibrio do DETBG para que o VPL seja
igual a zero encontrou-se US$ 2,22/kg para o DETBG e, consequentemente, US$
0,22/kg para o METBG. Comparando este valor com o pre¢o do ETBE ¢ do MTBE
nota-se que o preco de equilibrio do DETBG estd 310% e 231% maior do que o desses
aditivos, dificultando, assim, sua inser¢ao no mercado.
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Portanto, pode-se concluir que, mesmo com a receita extra das vendas do
METBG e do isobutileno, o processo de producdo do DETBG gera prejuizo,
inviabilizando o seu processo de producdo a partir do glicerol oriundo da produgdo de
biodiesel no contexto considerado neste trabalho.

Como apresentado na Figura 7.4, 74% do custo de produc¢do de ETBG ¢ dado
pelas matérias-primas. Assim sendo, buscou-se qual seria a redu¢do necessaria no preco
das matérias-primas para que o processo gerasse lucro. Na Secao 4.3, determinou-se que
seria utilizado no processo o glicerol bidestilado. Supondo, entdo, que fosse utilizado o
glicerol bruto, no valor de US$ 0,16/kg (COMEXSTAT, 2019), e que nenhuma
alteragdo processual fosse necessaria, ainda assim seria encontrado um prejuizo de USS$
9.512.782,20. Logo, observa-se que o preco do terc-butanol exerce maior influéncia
sobre o custo do processo. Por isso, calculou-se o preco do terc-butanol para que o lucro
fosse igual a zero e para que o VPL fosse igual a zero. Os valores encontrados foram
USS 0,26/kg e US$ 0,21/kg, respectivamente. Trata-se de uma redugdo de 76% ¢ 81%,
respectivamente, do valor praticado no mercado.

7.3. Eteres etilicos de glicerol

A caracterizagdo das correntes do processo de producdo de EEG ¢ apresentada
na Tabela 7.7.

Tabela 7.7 — Caracterizacao das correntes do processo de producdo de EEG.

Corrente 1 2 3 4 5 6
Temperatura (°C) 25,0 25,0 154,2 59,1 79,9 80,7
Pressao (kPa) 101,3 101,3 101,3 101,3 101,3 1535,0
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazdo massica (kg/h) 3774 1541,0 2185,0 6149,0 8334,0 8334,0

Entalpia massica (kJ/kg) -7367,0 -6037,0 -6142,0 -5702,0 -5817,0 -5815,0
Fragcdes massicas

Glicerol 0,9950  0,0000 0,8566 0,0000 0,1270  0,1270
Etanol 0,0000 1,0000 0,0000 09766 0,8318  0,8318
MEEG 0,0000 0,0000 0,1425 0,0000 0,0211  0,0211
DEEG 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
TEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Agua 0,0050  0,0000 0,0009 0,0040 0,0036  0,0036
Eter dietilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0022 0,0018 0,0018
Etilbenzeno 0,0000 0,0000 0,0000 0,0172 0,0146  0,0146
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Tabela 7.7 — Caracterizagao das correntes do processo de producao de EEG

(continuacao).
Corrente 7 8 9 10 11 12
Temperatura (°C) 139,8 2372 230,8 126.,4 61,7 248.8
Pressao (kPa) 1500,0 2859,0 2839,0 1500,0 101,3 149.6
Fracdo de vapor 0,00 1,00 0,36 0,00 0,00 0,00
Vazao massica (kg/h) 8334,0 1441,0 1441,0 8334,0 5974,0 2360,0
Entalpia massica (kJ/kg) -5611,0 -13090 -14270 -5519,0 -5902,0 -4775,0
Fra¢des massicas
Glicerol 0,1270  0,0000 0,0000 0,1006 0,0000 0,6787
Etanol 0,8318 0,0000 0,0000 0,6220 0,7302  0,0000
MEEG 0,0211  0,0000 0,0000 0,0390 0,0000 0,2630
DEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0029 0,0000 0,0195
TEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0058 0,0000 0,0388
Agua 0,0036  1,0000 1,0000 0,1289 0,1513  0,0000
Eter dietilico 0,0018  0,0000 0,0000 0,0863 0,1013  0,0000
Etilbenzeno 0,0146  0,0000 0,0000 0,0146 0,0172  0,0000
Corrente 13 14 15 16 17 18
Temperatura (°C) 60,0 60,1 60,0 24,1 70,4 140.4
Pressao (kPa) 107,2 101,3 101,3 68.9 76,0 117,2
Fragao de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazdo massica (kg/h)  318510,0 324136,9 347,1 963,7 4607,0 318510,0
Entalpia massica -48.4 -139,6  -15650 -3839,0 -5591,0 111,5
(kl/kg)
Fra¢des massicas
Glicerol 0,0000 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 0,0004 0,0311  0,0006 0,0066 0,9686  0,0008
MEEG 0,0000 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
DEEG 0,0000 0,0000  0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
TEEG 0,0001 0,0001  0,0000 0,0000 0,0000 0,0001
Agua 0,0000 0,0002 09993 0,0015 0,0054  0,0000
Eter dietilico 0,0000 0,0043  0,0000 0,9919 0,0030 0,0000
Etilbenzeno 0,9994 0,9643  0,0000 0,0000 0,0230 0,9990
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Tabela 7.7 — Caracterizagao das correntes do processo de producao de EEG

(continuacao).
Corrente 19 20 21 22 23 24
Temperatura (°C) 70,4 60,0 25,0 35,3 129.6 205,0
Pressao (kPa) 101,3 107,2 101,3 66,3 10,0 24,3
Fracdo de vapor 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00
Vazio massica 4607,0 318510,0 1170993,2 1170993,2 217,5 3329
(kg/h)
Entalpia massica -5591,0 -49.4 -15810 -15770 - -2015,0
(kJ/kg) 1934,0
Fragcdes massicas
Glicerol 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0041
Etanol 0,9686 0,0008 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000
MEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0050  0,9857
DEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,3222  0,0081
TEEG 0,0000 0,0001 0,0000 0,0000 0,6728  0,0021
Agua 0,0054 0,0000 1,0000 1,0000 0,0000  0,0000
Eter dietilico 0,0030 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000
Etilbenzeno 0,0230 0,9990 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000
Corrente 25 26 27 28 29 30
Temperatura (°C) 2547 180,0 88,5 180,0 180,0 70,5
Pressao (kPa) 58,3 23,3 66,3 101,3 101,3 101,3
Fragao de vapor 0,00 0,00 0,46 0,00 0,00 0,00
Vazao massica 1810,0 1810,0 3471 1810,0 1808,0  4608,0
(kg/h)
Entalpia massica -5663,0 -5886,0 -14480 -5886,0 - -5590,0
(kl/kg) 5886,0
Fragdes massicas
Glicerol 0,8261 0,8261 0,0000 0,8261 0,8261  0,0000
Etanol 0,0000 0,0000 0,0006 0,0000 0,0000 0,9686
MEEG 0,1739 0,1739 0,0000 0,1739 0,1739  0,0000
DEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
TEEG 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000  0,0000
Agua 0,0000 0,0000 0,9993 0,0000 0,0000 0,0054
Eter dietilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0029
Etilbenzeno 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000 0,0231

O custo dos equipamentos empregados no processo de producdo de EEG e o
investimento fixo sdo descritos na Tabela 7.8. A Figura 7.5 mostra a distribui¢cdo destes
custos. A partir desta, observa-se que as colunas de destilagdo e extragdo correspondem
a mais da metade dos custos no cenario base.
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Tabela 7.8 — Custo dos principais equipamentos e investimento fixo para o processo de

producdo de EEG.
Equipamento Valor (USS$)
Bombas
P-100 5.811,06
P-101 4.747,31
P-102 5.290,38
Trocadores de calor
E-100 6.550,34
E-101 3.015,53
E-102 90.421,08
Reator
PFR-100 667.704,76
Colunas de destilacao
T-100 191.217,22
T-102 305.492,39
T-103 994.990,84
Coluna de extracio liquido-liquido
T-101 189.844,53
Total 2.465.085,43
Custo total dos equipamentos na planta 2.595.505,93
Investimento fixo 13.081.349,88
Capital de giro 2.452.753,10

Investimento total

15.534.102,98
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Figura 7.5 — Distribui¢@o dos custos dos equipamentos para produgao de EEG.

Bombas Trocadores de

0,6% calor
4,1%

A Tabela 7.9 contém o detalhamento do custo de produgdo, enquanto a Figura
7.6 apresenta a distribuicdo destes custos. Observa-se, entdo, que as matérias-primas e

catalisadores representam a maior parcela das despesas.

Tabela 7.9 — Custo de producao de EEG.

Custo de producio Valor (USS)
Custos diretos
Matérias-primas
Glicerol 1.061.946,72
Etanol 6.050.885,37
Catalisador 652.987,00
Solvente 671.137,55
Utilidades
Agua de resfriamento 370.972,80
Vapor saturado 400 psi 10.043,19
Eletricidade 5.031,97
Disposi¢ado de efluentes 123.156,63
Mao-de-obra 68.431,57
Supervisao técnica 12.317,68
Manutengao e reparos 784.880,99
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Tabela 7.9 — Custo de produgdo de EEG (continuagao).

Custo de producio Valor (USS)

Custos diretos

Suprimentos operacionais 117.732,15

Encargos de laboratério 10.264,74

Patentes e royalties 411.239,26
Subtotal 9.698.040,63
Custos indiretos

Depreciagao 1.308.134,99

Empacotamento e estocagem 519.378,15

Impostos locais 418.603,20

Juros 65.406,75
Subtotal 2.311.523,08
Despesas gerais

Custos administrativos 129.844,54

Distribuicao e venda dos produtos 1.507.877,30

Pesquisa e desenvolvimento 685.398,77

Subtotal

2.323.120,61

Custo de produgao
Receita
Vendas de DEEG + TEEG
Vendas de MEEG
Vendas de éter dietilico
Total de receitas
Lucro liquido anual

13.707.975,44

1.322.956,80
202.488,42
10.197.025,34
11.722.470,57
-1.985.504,88
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Figura 7.6 — Distribui¢do dos custos de produgao de EEG.

Despesas gerais
15%

Este processo tem por objetivo produzir os éteres superiores, DEEG e TEEG.
Entretanto, ndo s6 a conversdo de glicerol ¢ baixa, mas também a seletividade para
MEEG ¢ maior do que a dos éteres desejados. Além disso, ha a formagao de grande
quantidade de éter dietilico, a partir da reagdo de eterificagdo do etanol. Dessa maneira,
tem-se que para cada 1,0 kg de éteres superiores gerados, formam-se 1,5 kg de MEEG e
4,4 kg de éter dietilico.

Na Secao 3.2.9 foi citado que a reagdo de sintese de EEG consome mais energia
que a reacgdo de sintese de ETBG, devido a menor estabilidade do carbocétion formado
(MRAVEC et al., 2017). Entretanto, este resultado ndo foi encontrado neste trabalho. A
reagdo de sintese de EEG consumiu 7,0 x 10° kJ/h, enquanto a reagio de sintese de
ETBG consumiu 7,0 x 10° kJ/h. Uma justificativa para essa discrepancia reside na
grande diferenca entre a conversao das reagdes. A reacdo de sintese de ETBG possui
conversao de glicerol de 88% (PICO et al., 2012), enquanto a reacdo de sintese de EEG
apresenta conversao de glicerol de 20% (YADAV et al., 2016). Assim sendo, estimou-
se, no Aspen HYSYS® v8.8, qual seria a energia necesséaria para que a reagdo de sintese
de EEG atingisse 88% de conversdo de glicerol. O resultado obtido foi 1,16 x 10" kJ/h,
um valor consideravelmente maior do que o encontrado na reacdo de sintese de ETBG.
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Assim como o METBG, o MEEG também nao ¢ soluvel em diesel ¢ biodiesel,
porém pode atuar como precursor na producao de dioxolanas (PARIENTE et al., 2009).
Portanto, sup6s-se que o preco do MEEG seria 10% do valor dos éteres superiores. Para
o éter dietilico foi considerado o valor de US$ 1,67/kg (ANTARES CHEM PRIVATE
LIMITED, 2020). Assim sendo, o processo de producao de EEG gerou um prejuizo de
USS 1.985.504,88 e o VPL obtido apds trés anos de construgao e vinte anos de operagao
da planta foi de - US$ 25.136.204,83.

Calculou-se, entdo, o preco da mistura de DEEG e TEEG a fim de que o lucro
liquido anual fosse igual a zero. O resultado obtido foi de US$ 2,21/kg para os éteres
superiores ¢ US$ 0,22/kg para o MEEG. Para que o VPL seja igual a zero, o preco de
equilibrio seria de US$ 3,48/kg para os éteres superiores ¢ US$ 0,35/kg para o MEEG.

O preco de equilibrio dos éteres superiores ¢ 4,9 vezes maior que o valor de
mercado do MTBE e 3,6 vezes maior que o valor de mercado do ETBE. Logo, nota-se
que a inser¢do dos di- e triéteres etilicos de glicerol no mercado de aditivos para
combustiveis seria praticamente impossivel. Portanto, pode-se afirmar que o processo
de producdo de EEG a partir do glicerol proveniente da producao de biodiesel ¢ inviavel
economicamente no contexto considerado neste trabalho.

Como mostrado na Figura 7.6, as matérias-primas constituem mais da metade do
custo de producdo de EEG. Portanto, buscou-se qual seria a redugdo necessaria no prego
das matérias-primas para que o processo gerasse lucro. Assim como para os ETBG,
considerou-se a utilizagdo de glicerol bruto ao invés do glicerol bidestilado, supondo
que nenhuma alteracdo processual fosse necessaria. Ainda assim, encontrou-se um
prejuizo de US$ 1.179.815,14. Logo, nota-se que o preco do etanol exerce maior
influéncia sobre o custo do processo. Por isso, calculou-se o preco do etanol para que o
lucro fosse igual a zero e para que o VPL fosse igual a zero. Os resultados obtidos
foram US$ 0,47/kg e US$ 0,31/kg, respectivamente. Trata-se de uma redugdo de 25% e
50%, respectivamente, do valor praticado atualmente.
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8. Conclusao e sugestoes

No presente trabalho foram simulados os processos de producdo de solketal,
éteres terc-butilicos de glicerol (ETBG) e éteres etilicos de glicerol (EEG), empregando
como matéria-prima o glicerol oriundo da produgao de biodiesel. As simula¢des foram
realizadas no simulador comercial Aspen HYSYS® v8.8. A capacidade da planta foi
estabelecida de acordo com a producao média nacional de biodiesel. Os balangos de
massa e energia de cada equipamento foram calculados no simulador, assim com o
consumo de matérias-primas e utilidades. Com esses dados foi realizado o projeto dos
equipamentos, conforme metodologia apresentada no Capitulo 5. Conhecendo-se as
especificagdes dos equipamentos, foi feita a analise de viabilidade economica, conforme
relatado no Capitulo 6.

Para a planta de producdo de solketal, o investimento total necessdrio foi
estimado em US$ 8,29 milhoes e o custo de producdo anual foi calculado em US$ 10,88
milhdes. Assumindo para o solketal o mesmo valor de mercado do ETBE, o qual ele
poderia substituir, isto é, US$ 0,96/kg, obteve-se um lucro de US$ 848.948,38. As
vantagens desse processo sdo: despesa com matérias-primas baixa, ndo geracao de
subprodutos e facilidade de separacao das espécies quimicas envolvidas.

Quanto aos ETBG, o investimento total foi estimado em US$ 5,78 milhdes e o
custo de producdo anual foi calculado em US$ 24,14 milhdes. Supondo o valor de US$
0,96/kg para o DETBG, e considerando também a venda dos subprodutos METBG e
isobutileno, encontrou-se um prejuizo de US$ 13,02 milhdes. Apesar de o investimento
necessario para constru¢do da planta de ETBG ser baixo, o alto custo de producdo
inviabiliza o projeto nas condi¢des consideradas neste trabalho. O principal motivo para
esse encarecimento € o alto gasto com matérias-primas, majoritariamente devido ao alto
preco do terc-butanol. A fim de que o processo gerasse lucro seria necessaria uma
reducdo de 76% no valor praticado atualmente para o terc-butanol. Outro fator que
contribui para a inviabilidade do projeto ¢ o alto gasto com o setor de separacdo. A
dificuldade na separacao das espécies exige a constru¢do de colunas muito altas, com
alta razao de refluxo.

Ja para os EEG, o investimento total foi calculado em US$ 15,53 milhdes e o
custo anual de producéo foi definido em USS$ 13,71 milhdes. Assumindo o valor de US$
0,96 para a mistura de DEEG e TEEG, e incluindo a receita com a venda dos
subprodutos MEEG e éter dietilico, obteve-se um prejuizo de US$ 1,98 milhdo. Isso
ocorre devido a dificuldade de separagdo das espécies quimicas envolvidas e,
principalmente, devido a baixa conversdo de glicerol no reator. Dessa forma, ¢
necessario um investimento alto em equipamentos para gerar pouca quantidade de
produto. Como o custo de matérias-primas compde mais da metade do custo de
produgdo, estimou-se que uma reducdo de 25% no valor do etanol faria com que o
processo passasse a gerar lucro.
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Portanto, observa-se que, no contexto econdomico considerado neste trabalho,
apenas o processo de produgdo de solketal ¢ vidvel economicamente. A viabilidade dos
demais processos ficaria condicionada a mudangas nos valores de mercado do terc-
butanol e do etanol e/ou diferentes estratégias para a separagao das espécies.

Ficam como sugestdes para futuros trabalhos:

e Simular os processos de produgdo e avaliar a viabilidade econdmica dos outros
produtos derivados do glicerol citados neste trabalho, trabalho este que ja vem
sendo realizado por nosso grupo de pesquisas;

e Buscar alternativas para a separacao das espécies nos processos de producao de
ETBG e EEG.

e Realizar uma andlise de mercado aprofundada com relagdo ao solketal, os ETBG
e os EEG, de modo a verificar a possibilidade real de inser¢ao destes produtos
no mercado de aditivos para combustiveis em face do que ja € produzido no pais
e das demandas por outros tipos de consumidores.
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ANEXO I

Coeficientes de interacao binaria para o modelo NRTL, utilizados na simulacao do processo de producao de solketal.

Glicerol Acetona Etanol H,O0 Solketal

Glicerol --- 1820,280 726,943 -901,328 662,712

Acetona -116,454 - 375,350 1299,395 -190,371

Etanol -457,212 45,371 -—- 1332,312 -237,810

H,O0 490,664 750,318 -109,634 - -921,981
Solketal 198,098 383,713 236,834 3548,365 -

Coeficientes de interacdo binaria para o modelo NRTL, utilizados na simulagao do processo de producdo de éteres terc-butilicos de glicerol.

Glicerol Terc- H,O METBG1 METBG2 DETBGI1 DETBG2 Isobutileno Etilbenzeno
butanol
Glicerol -—- 813,798 -901,328 106,454 130,828 886,419 968,874 4869,116 4693,292
Terc- -15,406 - 2304,092 -157,561 113,605 274,453 -151,421 1321,957 1065,108
butanol

H,0 490,664 828,816 -—- -1015,753 -823,459 - - 1653,602 5627,020
METBGI1 408,587 157,503 3787,288 -—- -25,694 183,081 209,273 2778,831 2528,510
METBG2 455,110 -153,953 3706,896 35,050 - 171,259 202,322 2666,959 2459,796
DETBGI1 1268,782 -251,457 - 207,775 177,180 --- 24,544 1716,320 1447,699
DETBG2 1352,918 152,110 -—- 237,807 187,061 -18,273 - 1619,441 1400,048
Isobutileno 1305,073 -138,116 3165,317 -79,358 -140,541 -696,163 -716,838 --- -283,213

Etilbenzeno 1649,083 220,614 5716,729 185,797 156,178 -464,740 -466,430 520,258 -
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Coeficientes de interacdo binaria para o modelo NRTL, utilizados na simulagao do processo de producao de éteres etilicos de glicerol.

Glicerol Etanol H,0 MEEG DEEG TEEG Eter dietilico Etilbenzeno

Glicerol -—- 726,943 -901,328 114,183 658,458 2332,067 3224,505 4693,292

Etanol -457,212 --- 1332,312 -194,930 408,736 -40,970 249,092 1006,882

H,0 490,664 -109,634 -—- -1157,919 -922,807 -92,373 1544,025 5627,020

MEEG 128,288 74,805 3238,779 -—- 215,075 1101,215 2016,039 2667,020

DEEG 474,966 -340,261 4007,900 59,663 - 414,571 1202,254 1444,290
TEEG 1578,130 864,783 4645,448 503,478 17,415 --- 296,502 -83,338
Eter dietilico 588,214 404,549 2086,477 -152,585 -514,935 -367,957 -—- -148,993

Etilbenzeno 1649,083 801,719 5716,729 507,967 -176,284 157,558 245,551 -
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