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RESUMO

RODRIGUES, F. A., Avalia¢do da producdo em larga escala do 2,5 dimetilfurano a partir da
frutose. Campinas: UNICAMP, Marc¢o.2011. 88 fls. Projeto de Tese (Doutorado em Engenharia
Quimica)- Departamento de Processos Quimicos da Faculdade de Engenharia Quimica da

Universidade Estadual de Campinas.

A sintese de projeto conceitual é uma ferramenta importante na industria de processos quimicos.
Este trabalho foi desenvolvido a partir do diagrama esquemadtico de LESHKOV et al. (2007) e
estabelece as etapas gerais do ciclo de vida de uma planta de produgdo de 2,5 dimetilfurano
(DMF). A sintese de rotas quimicas, o desenvolvimento de processos (modelagem
termodindmica) e a engenharia de processos (definicdo dos equipamentos bdsicos para a
avaliacdo técnica econOmica) foram investigados. Um estudo termodindmico do processo foi
feito afim de determinar qual modelo de equilibrio de fases seria adequado para representar o
sistema. No sistema estudado (4gua, 1-butanol, hidroximetilfurfural, 2,5 dimetilfurano, cloreto de
sddio, dcido cloridrico e frutose) tem-se o cloreto de sdédio que afeta o equilibrio de fases. Nesse
trabalho, considerou o sal como molécula simples, ndo dissociada, ao invés de fons carregados
distribuidos na solugdo. Isso possibilitou o uso do modelo UNIQUAC. O préximo passou foi
estimar os parametros de interacao binarios do modelo escolhido a partir dos dados experimentais
de equilibrio liquido-liquido encontrados na literatura. Com esses parametros simulou-se o
processo de producdo de producdo de DMF. Foi desenvolvido um processo de separacao da dgua
do butanol e do butanol e DMF. O balanco de massa e energia foi feito no simulador comercial
de processos quimicos UNISIM ™. A partir da andlise econdmica do processo de produgio de 2,5
dimetilfurano o investimento de capital fixo estimado foi de US$ 96 milhdes e de equipamento
foi de US$ 20,6 milhdes. Nessa condi¢do o preco de venda de DMF sai a 2,6 U$$/kg e o custo a
1,89 US$/kg. Para essa condicdo a planta € vidvel economicamente, como referéncia do mercado
com uma taxa de retorno de 15%/ano e tempo de retorno de 3,6 anos. O preco do DMF e o
consumo de energia térmica sdo as varidveis chaves para a lucratividade da planta. Esta andlise

sugere que a producdo de DMF a partir da frutose merece atengao dos investidores.

Palavras-Chave: Simulagdo, andlise econdmica, 2,5 dimetilfurano, termodinamica
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ABSTRACT

RODRIGUES, F. A., Evaluation of large scale 2.5-dimethylfuran production from fructose.
Campinas: UNICAMP, March. 2011. 88 fls. Thesis Project (D.Sc. in Chemical Engineering)-
Departament of Chemical Engineering — School of Chemical Engineering, University of

Campinas.

Conceptual process synthesis (CPS) is an important issue in chemical processing industries. This
work was developed from the schematic diagram reported by LESHKOV et al. (2007) and
assessed the general steps of the life cycle of an 2.5-dimethylfuran (DMF) industrial production
project. Chemical route synthesis, process development (thermodynamic modeling) and process
engineering (defining basic equipment for economic evaluation) are investigated.The process
flow diagram (PFD) was made in the commercial process simulator UNISIm™. Thermodynamic
study was done of the process in order to determine which model of phase equilibrium would be
suitable to represent the system. In the studied system (fructose, 1-butanol, sodium chloride,
water, chloride acid, hydroxymethylfurfural, 2,5 dimethylfuran) has the sodium chloride which
affects the phase equilibrium. In this work, consider the salt as simple molecule, rather than
distributed charged ions in the solution. This allows the use of the UNIQUAC model. The next
step was to estimate the binary interaction parameters of the model chosen from the experimental
data of liquid-liquid equilibrium from literature. With these parameters the production process for
the production of DMF was simulated. Process separates water from the 1-butanol and water, 1-
butanol and DMF. The material and energy balances were performed by UNISim™ software.
Economic evaluation showed that a suitable operational condition could work with 174 mil
tons/year of fructose and could produce 155 mil tons/year of DMF. The fixed capital investment
in plant and equipment is estimated at US$ 96 million and US$ 20,6 million, respectively. The
cost of DMF was 2.39 U$$/kg. For this analysis, the plant is economically feasible, from
comparison with a reference market of 15.0 %/year (return on investment) with a 3.6 year
payback period. The DMF value and the thermal energy consumption are key issues for a
profitable operation of the plant. This analysis suggests that DMF production from fructose

deserves serious consideration by investors.
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1. INTRODUCAO

A industria de processos quimicos busca particularmente a economia de energia,
dispéndio de capital e matéria-prima devido a forca da competicdo global e exigéncias para
desenvolvimento de processos sustentdveis como o Protocolo de Quioto. Métodos de projeto
conceitual de processos sdo cada vez mais usados na industria para conseguir esse objetivo. Eles
sdo usados em: i) renovar partes de processos existentes; ii) reprojetar processos baseados em
matérias-primas e catalisadores existentes; 1ii) inovar processos (novas matérias-primas, novos
catalisadores, novas rotas de processos, equipamentos multifuncionais) (HARMSEN, 2004).

Assim, nesse contexto comecou a busca pelo desenvolvimento e comercializacdo de
novas tecnologias (inovagdo tecnoldgica). Dentre essas novas tecnologias estdo os
biocombustiveis.

Existe um nimero de fatores que devem ser considerados quando se avalia os
biocombustiveis, por exemplo, fatores técnicos (matéria-prima, fornecimento, conversdo e
motores), econdmicos (custo de modificacio de motor, infra-estrutura) e ecoldgicos/politicos
(gases de efeito estufa, uso eficiente da terra, reducdo da dependéncia do petréleo) (FESTEL,
2008).

A utilizacdo de um novo combustivel depende, entre outros fatores, de uma relacao
positiva entre a energia disponibilizada pelo combustivel produzido e a energia consumida no
processo de producgdo. Por exemplo, no caso do etanol produzido a partir da cana-de-agucar, essa
relacdo € de 8,3 para 1 (MACEDO; NOGUEIRA, 2005). Comparativamente, nos Estados Unidos
o etanol de milho tem uma relacdo de apenas 1,3. No Brasil, alguns estudos efetuados para fins
de biodiesel indicam uma relacdo de 1,4 no caso da soja, de aproximadamente 5,6 no caso do
dendé, e de 4,2 para a macatiba, o que confirma o potencial das palmiceas como fonte de
matéria-prima, ou seja, maior produtividade e disponibilidade de residuos de valor energético
(MACEDO; NOGUEIRA, 2005).

Uma pesquisa da aceitacdo dos clientes de automodveis e da atitude em relacdo aos
biocombustiveis revelou que as demandas dos clientes sdo: preco (48%), ou seja, ndo sejam
superiores aos precos dos combustiveis fosseis € ndo tenha nenhum custo de modificagdo do
motor, meio-ambiente (24%), consumo (19%) e performance (9%) (FESTEL, 2008). Dessa

forma, os biocombustiveis devem ter os seguintes critérios: custos de producdo competitivos,



nenhum custo adicional de distribui¢do/infra-estrutura, liberdade de misturar com outros tipos de
combustiveis, e propriedades fisicas e quimicas semelhantes ao petrodiesel.

Como o custo para os clientes € o fator decisivo para o sucesso do mercado, a andlise
econdmica € uma ferramenta importante a ser considerada na andlise do processo de produgao de
biocombustiveis. No entanto, obter sucesso era apenas conseguir a viabilidade econOmica.
Atualmente existem mais fatores que devem ser considerados, é preciso atender a questdo da
sustentabilidade. A Tabela 1 apresenta revisao e propriedades de varios biocombustiveis.

Para os combustiveis serem usados no setor de transporte, eles devem ter propriedades
especificas que permitam a distribuicdo eficiente, armazenagem e combustdo; 0os combustiveis
liquidos derivados do petréleo possuem essas caracteristicas. Etanol € o dnico combustivel
liquido renovavel produzido em larga escala para carros, que sofre algumas limitacbes como
baixa densidade energética, alta volatilidade e contaminagdo por absorcio de dgua pela atmosfera
(LESHKOV et al., 2007).

O 2,5 dimetilfurano (DMF) € um combustivel obtido por um processo catalitico a partir
da glicose ou da frutose. A primeira é obtida a partir da biomassa, e a segunda pela isomeriza¢ao
da glicose ou através da sacarose, que € um dissacarideo composto de glicose e frutose.
Comparado com o etanol, o 2,5 dimetilfurano tem uma densidade energética maior (40%), ponto
de ebuli¢do de 20°C superior, € nio € soltivel em dgua (mais facil de separar) (LESHKOV et al.,
2007). Embora o etanol esteja se consolidando como combustivel substituto da gasolina, o DMF
apresenta peculiaridades que merecem ser exploradas, por exemplo, o processo nao libera
dioxido de carbono. Assim, tem-se uma rota de producdo de um combustivel liquido para o setor
de transporte a partir da biomassa e também de hexano, solvente orgdnico hoje obtido do
petréleo, que pode ser obtido a partir do DMF. Entretanto, o impacto do DMF sobre o ambiente e

a saude ainda ndo foi amplamente estudado.



Tabela 1 - Revisdo de biocombustiveis e propriedades

MEG! Etanol! Diesel sintético’ SNG H, Petréleo-diesel’
Composi¢do CH,O, CH, oHy CH;0¢ 5 CH, CH,4 H, CH; g6
Temperatura ebuligio (°C)’ 300-360" 78,5 160-380 -161,5 -252,8 180-360
Massa especifica (g/cm’)’ 0,88 0,79 0,78 0,135° 0,017° 0,84

Ester dcido gra§<o Hidrocarboneto . Hidrocarboneto

Compostos quimicos CﬁH:""loéfinlg Alcool (C,HsOH) NCEP%(; + ;0 HldroEaI_rIlzoneto H, N = 10C 212’8 +X =

X=2 T 0.5-2
Densidade energética 32,6 21,2 34,3 6,4° 1,9° 35,0
MIny
Aplicacdo DE DE DE DE/FC DE/FC DE

Fonte: Schaub (2008).

Outras propriedades significativas: vaporizacao, ignicdo, combustdo, estabilidade quimica.
SNG = gas natural; MEG = metil ésteres graxos; DE = motor diesel; FC = célula combustivel.

! primeira ou segunda geragdo; > também conhecido como 6leo vegetal bruto; * a 1 bar; * metil-éster; * a 15°C; ® a 200 bar; ’ Frohling (2002).



1.1. Processo de producio do 2,5 dimetilfurano

A primeira etapa € transformar a frutose em hidroximetilfurfural (HMF) usando um
catalisador acido (HCl) e um solvente com ponto de ebuli¢do baixo em um reator bifasico (R1).
A fase aquosa reativa no reator bifasico contém acido e agucar, e a fase extrativa contem um
solvente orgéanico parcialmente miscivel (por exemplo, 1-butanol) que extrai continuamente o
HMF. Em seguida, ocorre evaporacdo da dgua, HCI e solvente, levando a precipitacio do NaCl
(E1). Na fase final, o HMF é convertido em DMF sob um catalisador de cobre-ruténio (R2).
Depois, ocorre a separacdo do DMF do solvente extrator e intermedidrios ndo reagidos (S1). A
Figura 1 apresenta o processo de producdo de DMF que foi desenvolvido em escala de
laboratdrio no Departamento de Engenharia Quimica e Bioldgica da Universidade de Wisconsin,
Estados Unidos da América (LESHKOV et al., 2007). As reacdes envolvidas sdo mostradas na

Figura 1.

1.2. Objetivos

O objetivo desta tese € a avaliacdo técnica-econdmica da producdo de 2,5 dimetilfurano
em larga escala a partir da frutose. Este estudo foi realizado através das seguintes etapas:

— Estudo da modelagem termodinamica do processo de produ¢cdo de DMF.

— Estimacao dos parametros do modelo termodinamico escolhido.

— Desenvolvimento do diagrama de fluxo de processo: a) estudo da predicdo de duas fases
liquidas apds o reator bifasico; b) estudo do sistema de separacdo apds o reator bifasico; c)
estudo do sistema de separacao apds o reator de conversao de HMF a DMF.

— Simulagdo do processo no simulador comercial de processos quimicos UNISIM™ para
determinac¢do dos balancos de massa e energia.

— Avaliacdo técnica-econdmica do processo.
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Fonte: Leshkov et al.(2007).

Figura 1 - Diagrama esquematico do processo de conversao de frutose em DMF.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Estado da arte do 2,5 dimetilfurano

Zhong et al. (2010) testaram o DMF em motores e resultados confirmaram que o DMF
tem combustdo similar e emissdes caracteristicas a gasolina comercial.

KAZI et al. (2010) fizeram a andlise técnica-econdmica do processo de produgdo de
HMF e DMF a partir da frutose e encontraram que o minimo preco de venda de DMF foi de

$2.,02/litro.

2.2. Modelagem termodiniamica

Os simuladores de processos quimicos devem ter a capacidade de predizer de forma
confidvel e robusta o nimero correto das fases que existirdo no equilibrio de fases e a
composi¢do dos componentes dentro das fases de um determinado sistema. O uso de parametros
de interagdo bindrios de modelos termodinamicos de qualidade € determinante para a obten¢do da
solucdo com significado fisico. Desta forma, a estimacdo de bons parametros de interacdao de
modelos termodindmicos é um tépico de grande relevancia no estudo do equilibrio de fases
(SIMONTI et al., 2007; BONILLA-PETRICIOLET et al., 2007; ARCE; AZNAR, 2005; LIN;
STADHERR, 2004; ESPOSITO; FLOUDAS, 1998a e 1998b; STRAGEVITCH; D’AVILA,
1997; ENGLEZOS et al., 1990; SORENSEN et al., 1979).

Assim, é apresentada a seguir uma revisdo do equilibrio de fases de sistemas
eletroliticos, uma revisdo de modelos de coeficiente de atividade e dados experimentais de
equilibrio liquido-liquido e liquido-vapor para os componentes envolvidos no processo de

producdo de DMF.

2.2.1. Equilibrio de fases

O equilibrio termodindmico de um sistema formado por uma mistura multicomponente
acontece quando se alcanca igualdade de temperatura, pressao e potencial quimico entre as fases,

isso para cada componente presente. Esses sdo critérios basicos para um sistema em equilibrio,



mas o que garante o estado de equilibrio € a minimizagdo da energia livre de Gibbs, condicao
considerada suficiente para o equilibrio.
Para um sistema com temperatura e pressao constantes, o equilibrio € atingido quando a

energia livre de Gibbs é minima com relacdo ao nimero de mols dos compostos, 0 que ocorre

quando dG=0e d’G >0 no ponto de equilibrio, de tal forma que, para pontos nas vizinhangas

da composicao de equilibrio, tem-se que o sistema prossegue de tal forma que:

(dG), , <0 (1)

Aplicada na vizinhanga dos pontos (com relacdo ao nimero de mols), a equacgdo (2) € a
mais util das possiveis condi¢des de equilibrio. Essa equagdo indica que todos 0s processos
irreversiveis, ocorrendo a temperatura e pressao constantes, prosseguem em uma direcdo que
causa a diminui¢do da energia livre de Gibbs do sistema. Assim, o estado de equilibrio de um
sistema fechado, considerando fronteiras diatérmicas e flexiveis em contato com reservatério
térmico e de pressdo, € aquele em que se encontra a menor energia de Gibbs total em relacdo a
todas as possiveis modificagdes, para temperatura e pressao constantes (SMITH et al., 2000).

Segundo a defini¢do da energia livre de Gibbs, em qualquer problema com interesse na

distribuicao de equilibrio de algum componente i entre duas fases o e 3 , tem-se a relagao:

Ho=p @)

em que p € o potencial quimico. O potencial quimico pode ser definido em funcdo da energia
interna, U e entropia, S, em que estabelece relacdes com pressao (P), temperatura (T) em funcdo
das composi¢des (X, Xz, .....) através de outras duas fungdes auxiliares: a fugacidade e a atividade
(PRAUSNITZ et al., 1986).

A fugacidade se relaciona com o potencial quimico através da equagcao (SMITH et al.,
2000):

# = (T)+RTn fi 3)

i0



em que ;. (T) é o potencial quimico do composto i em um estado padrdo, tal que f,, deve estar

definido no mesmo estado. Dessa forma, no equilibrio pode-se considerar:

fr=1 @

Sendo que “i” nas equacdes a seguir representa 0s componentes € os sobrescritos “o”’ e
“B” as fases:
fe=f" =12 5
. =1 i=1,2,...,n) (5)

A expressdo da fugacidade para cada fase é dada pelas seguintes expressoes:

a) Equilibrio liquido vapor

- Considerando a fase oo como vapor

fiV:yi'(Di'P ©)

- Considerando a fase 3 como liquida

fr=xcyo Y @)

Substituindo as equagdes (6) e (7) na equagao (5), tem-se:

V@ P=x -y - f ®

Para condig¢des de trabalho com pressdes ndao muito altas, pode-se considerar a igualdade
dada pela equagdo (8), ou seja, que as propriedades da fase liquida y; e £? ndo sdo muito

dependentes da pressdo, obtendo mesmo assim bons resultados, segundo Smith e Van Ness

(2000). Assim:



. » f'mt f
0 _ = Pé(l . i . i 9
ﬁ fl l (Pisat } (f‘imt ] ( )

Sendo ¢ = £*/p** e propondo a hipétese de que f/f*“=1, ou seja, f =f'“ em

funcdo da fugacidade do liquido puro ndo ser sensivel a pressdo, a equagdo (9) torna-se:
f'iO :I)isat . ¢isat (10)
Substituindo a equacgdo (10) na equacdo (8), tem-se:

yi'CDi'P:xi'yi'PW'¢iW (1)

A equacdo (11) pode ser simplificada, considerando que para pressdes menores que 1

atm, a fase vapor pode ser considerada como ideal, ou seja ¢=1, e ainda que seu valor é préximo

de ¢’“, segundo Smith e Van Ness (2000):

y,-P=x -y, -P* (i=1,2,..n) (12)

Define-se a constante de equilibrio do componente i em uma mistura como:

ko=t (13)

Assim a equacao (12), torna-se:

sat
P

ki =Y, — (14)
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sat . z ~ . .
O valor de P pode ser conhecido através da equagdo de Antoine, que relaciona a
pressdao de vapor com a temperatura e as constantes de cada espécie quimica (A, B, C), ajustadas

com base nos dados experimentais.

b) Equilibrio liquido-liquido

- Considerando a fase o como liquida

fiL:xi'%'fio (15)

- Considerando a fase 3 como liquida

][iL:xi'?/i'in (16)

Substituindo as equagdes (6) e (7) na equagdo (5), tem-se:

(xi'yi'fio)a:(xi'yi'fio)ﬂ (17)

Se cada espécie pura puder existir como liquido a temperatura do sistema, f;* = P = f,

entdo a ultima equacdo se torna:

(x,- 7)) =(x,-7,) (18)

A equagio (18) juntamente com as restrigdes T x;*=1¢ X Xi" = 1, constituem o sistema
basico de equacdes para o cdlculo do equilibrio liquido-liquido.

Assim, para o célculo do equilibrio da equagdo (18) € necessario encontrar o valor do
coeficiente de atividade vyi, que descreve o desvio da fugacidade do componente 1 na mistura

liquida (f") em fungdo do componente em uma mistura liquida ideal (xif;").
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2.2.2. Modelo UNIQUAC (UNIversal QUASI-Chemical)

Abrams e Prausnitz (1975) derivaram uma equacdo com uma base semi-tedrica como o
NRTL, mas usando somente dois parimetros ajustdveis por par bindrio. E uma extensdo da teoria
quase quimica de Guggenheim (1952) para moléculas ndo-randdomicas a misturas contendo
componentes de diferentes tamanhos. Essa extensdo foi chamada de Teoria Quase-Quimica
Universal, ou pelas siglas em inglés, UNIQUAC (UNIversal QUASI-Chemical). A equacdo
UNIQUAC para a energia livre de Gibbs em excesso consiste de duas partes: uma parte
combinatorial, refere-se as nao idealidades causadas pelas diferencas de tamanho e formas das
moléculas (efeito entrdpico), e uma parte residual, que se referee as ndo idealidades devidas as
interacOes energéticas entre as moléculas. A parte combinatorial depende apenas da composicao e
do tamanho e forma das moléculas, pelo que necessita apenas de dados do componente puro; no
entanto, a parte residual depende das forcas intermoleculares, de onde aparecem os dois

parametros ajustiaveis. A equacao tem a forma:

gE = gE (combinatorial) + gE (residual)

Para uma mistura binéria:

E * *
() ()
8 comb =X, ln—l+x2 In 2 +£ q,%, ]n®—l*+q2)€2 In ®2* (19)
RT X, x, 2 0N D,
g E ) ) ) . . .
res  _ —q, X, hl(@] + @2 T21) ——(q, X, 1n(®2 + @1 712) (20)

RT

2 ~ z ~ * ~
em que o numero de coordenagdo z € igual a 10. As fracdes de segmentos, @ ;, e as fragdes de

area, ©; e ©’; estao dadas por:

o' =—1" = T0 1)

’ 2
X h +x2r2 X h +X21’2

@ = X149, L0, = X24; (22)
X4, + X4, X4, + X,q,
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B RPN ' 23)
X\ q1+Xx,492 X\ q1+Xx,492

0=

Os parametros 1, q € q’ sdo constantes da estrutura molecular dos componentes puros, e
dependem do tamanho da molécula e da area superficial externa da mesma. Na formulacdo
original do método q = q’. Para cada mistura bindria existem dois pardmetros ajustiveis T2 € 121,
que, pela sua vez, estdo dados por:

Os coeficientes de atividade vém dados por:

X 1 r,
(24)
' ' ' . Ty Ti2
-¢, In(©, +0,7,)+06, %( , T ' J
0, +0,7,, O, +0,7,
* ® .
ny, =242 n22 4o {12 —r—zll]
X5 2 (O2P) n (25)
' ' : C 712 Ta1
-q, In(@, +0,7,,)+0, Q2[ - T T , )
0, +0,7, 0O, +0,7,

z z
em que /, =5(r] —q)—(rn, =D, 1, =§("2 —q,)—(r,—1).

A principal vantagem do modelo UNIQUAC € uma boa representagdao do equilibrio
liquido-vapor e do equilibrio liquido-liquido que pode ser obtido para uma ampla variedade de
misturas ndo eletroliticas usando somente dois parametros ajustdveis por par bindrio. Os
parametros geralmente exibem uma pequena dependéncia com a temperatura, o que torna o

modelo mais valido para objetivos de extrapolacao.
2.3. Efeitos do sal no equilibrio de fase
O sal pode afetar a solubilidade dos componentes do sistema através da formacdo de

associagdes complexas. De um modo geral, pode-se dizer que as particulas (moléculas, fons ou

ambos) do sal dissolvido tendem a atrair as moléculas de um dos componentes do sistema mais
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fortemente do que outros. Os efeitos provocados pela adi¢do dos sais no equilibrio liquido-
liquido estdo relacionados com os fenomenos denominados de “salting-in” e “salting-out” que
sdo0, respectivamente, o aumento e a diminui¢do da solubilidade, no solvente, de componentes
nao eletroliticos. Além disso, a presenca de sais pode provocar o abaixamento da pressdo de
vapor dos sistemas eletrélito-solvente e, no equilibrio liquido-vapor, alterar a volatilidade relativa
dos sistemas contendo mais de um solvente; como resultado, o ponto de azeotropia ¢ mudado ou
eliminado, quando a mistura apresenta um ponto azeotrépico.

A primeira contribuicdo importante foi o trabalho de Debye e Huckel (1923), que
estabeleceram um modelo para as interagdes de longo alcance entre os ions, baseado no conceito
de forca idnica. Uma familia diferente de modelos foi desenvolvida usando outro tipo de extensao
do modelo de Debye-Huckel para representar as diversas contribui¢des a energia livre de Gibbs
em excesso. A aplicacdo da composi¢do local aos eletrdlitos implica que esta € regida pelas
interacdes locais de curto alcance tipo solvente/solvente, de curto alcance tipo ion/solvente e de
longo alcance tipo fon/ion, interacOes estas que existem em torno de uma espécie central
(AZNAR, 1996). Para as contribui¢des de curto alcance, os modelos de composi¢do local como
NRTL (RENON; PRAUSNITZ, 1968), UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ, 1975) ou
UNIFAC (FREDENSLUND et al., 1977), podem ser usados. Para as interacdes de longo alcance,
usa-se o termo de Debye-Huckel, ou uma de suas variacdes, tais como a de Fowler e
Guggenheim (1949) ou de Pitzer (1973). Um modelo termodindmico que leva em conta o efeito
do sal no equilibrio liquido-liquido é o NRTL (Non-Randon Two-Liquid) eletrolitico (CHEN et
al., 1982; CHEN; EVANS, 1986; MOCK et al., 1986). Com esses elementos, uma série de
combinacdes diferentes tem sido propostas, como Li et al. (1995), que correlacionaram o modelo
adaptado de Chen (1982) para sistemas eletroliticos com os dados de equilibrio liquido-liquido do
sistema terndrio dgua- solvente organico e sal. Assim, somente o termo de contribuicdo de
interacdo local do modelo NRTL eletrolitico foi considerado e os termos de contribuicdo de
interacdo de longo alcance foram desprezados. A equacao UNIQUAC (ABRAMS; PRAUSNITZ,
1975) foi usado por Le Maguer (1992) para descrever a energia de Gibbs em excesso e entalpia
em excesso de cinco sistemas de carboidratos em dgua. Os parametros de interacao sdo mostrados

na Tabela 2.
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Tabela 2 - Parametros de interacio UNIQUAC para cinco carboidratos

Composto an a
Xilose 206,86 -172,19
Glicose 231,29 -180,51
Frutose 182,96 -150,87
Sacarose 121,52 -111,68
Rafinose 122,58 -106,68

Fonte: Le Maguer (1992).

Achard et al. (1992) usou o modelo UNIFAC modificado (LARSEN et al., 1987) para
predizer atividade da dgua, assim como a temperatura de ebulicdo e congelamento de um ou mais
acucares em agua. Abed et al. (1992) e Gabas e Laguérie (1993) usaram o modelo UNIFAC
(FREDENSLUND et al., 1997) para estimar novos grupos de interacdo a partir de dados de
solubilidade de sistemas bindrios e terndrios, e predizer dados de equilibrio sélido-liquido em
sistemas ternarios de dois agicares/dgua a temperatura fixa (25°C e 70°C).

Catté et al. (1994) utilizaram o modelo UNIQUAC modificado (LARSEN et al., 1987)
para correlacionar oito propriedades termodinamicas (atividade da 4gua, coeficiente osmético,
energia de Gibbs em excesso, entalpia em excesso, coeficientes de atividade, temperatura de
ebulicdo, temperatura de congelamento e solubilidade) de trés sistemas bindrios agua/agticar e
predizer o coeficiente osmotico e atividade da dgua de dois acucares em solucdo aquosa. Os
parametros de interacdo foram estimados para a glicose, frutose e sacarose. Os parametros de
interacdo sdo mostrados na Tabela 3. Os parametros de interacio UNIQUAC sdo determinados

pela equagdo (26).

aij (T) = aij,; + aij,» (T-T°)+ aij,3 (T In(T*/T)+T-T°) (26)

em que To € a temperatura de referéncia igual a 298,15 K.
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Tabela 3 - ParAmetros de interacdo modificado UNIQUAC (primeira linha aij ;, segunda linha
aij ; e terceira linha aij 3)

J
I -
Agua Glicose Frutose Sacarose
Agua 0 26,2775 17,4626 92,6880
0 -1,4567 -1,7294 -0,5538
0 -2,5222 -2,7504 0,5935
Glicose -5,6142 0 0 0
1,7631 0 0 0
-0,5151 0 0 0
Frutose 0,8591 0 0 0
2,0314 0 0 0
-0,4329 0 0 0
Sacarose -69,6757 0 0 0
0,54589 0 0 0
-0,7496 0 0 0

Fonte: Catté et al. (1994).

Macedo et al. (1997) utilizaram o modelo UNIQUAC modificado com dependéncia
linear com a temperatura para descrever o equilibrio liquido-vapor e sélido-liquido de trés
sistemas bindrios de acucar e 4gua. Cada sistema bindrio estudado (D-glicose/dgua, D-
frutose/dgua e sacarose/dgua) foi correlacionado separadamente e para cada sistema, novos
parametros de interagdo UNIQUAC foram estimados a partir de dados da literatura, tais como
atividade da d4gua, coeficiente osmoético, pressdo de vapor, temperatura de ebulicdo e
congelamento e solubilidade. A abordagem proposta desse trabalho difere da apresentada por
Catté et al. (1994) em dois pontos: a) quatro parametros de interacdo UNIQUAC (HANSEN et
al., 1991) com expressao dependente da temperatura para cada par agicar/dgua sdo usados ao
invés de seis parametros de interacdo usados por Catté et al. (1994) (LARSEN et al., 1987); b) o
estado padrdo para o agucar é o liquido puro a temperatura da solu¢do ao invés de diluicdo

infinita a temperatura da solu¢@o usado por Catté et al. (1994).
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Tabela 4 - Novos pardmetros de intera¢do estimados: primeira linha a’ij, segunda linha a'ij (K)

j
I p
D-glicose D-frutose Sacarose Agua

D-glicose 0 0 0 -68,6157
0 0 0 -0,069
D-frutose 0 0 0 -28,2892
0 0 0 1,7780
Sacarose 0 0 0 -89,3391
0 0 0 0,3280

Agua 96,5267 42,3676 118,9952 0

0,2770 -2.2511 -0,3410 0

Fonte: Macedo et al. (1996).

A hipétese adotada nesse trabalho foi o tratamento dos sais como moléculas simples,
nio dissociadas, ao invés de fons carregados distribuidos na solu¢do. A grande maioria dos
trabalhos relacionados com o equilibrio de fases em sistemas contendo eletrdlitos distingue as
contribuicdes de longo alcance, devido as forcas eletrostdticas entre os fons e entre ion e solvente,
das contribuicdes de curto alcance, devidas as interacdes entre as moléculas, usando entdo dois
modelos diferentes para cada tipo de contribuicdo. O tratamento dos sais como moléculas simples
elimina as duas contribui¢des, sendo necessdrio apenas um modelo apropriado para descrever as
interacOes entre todas as moléculas na solucdo, sejam de solvente ou de eletrdlito (AZNAR,
1996). Assim, nesse trabalho ndo foi utilizado um modelo especifico para eletrdlitos. Utilizou-se
o modelo UNIQUAC para o cdlculo do coeficiente de atividade. Desta maneira, o efeito do
eletr6lito é considerado apenas pela nao-idealidade, representada pelos parametros ajustiveis do
modelo. De acordo com Mock et al. (1986) existem forgas de interagdes de curto e longo alcance
em sistemas contendo eletrdlitos. A dispersdo, a inducdo e as interagdes eletrostdticas existentes
entre as espécies solvente-solvente e ion-solvente sdo, por natureza, de curto alcance; sendo
simulares, em magnitude, as interacdes que ocorrem em sistemas nao eletroliticos. As interagdes

tipo ion-fon sdo por natureza, de longo alcance, pois as forgas eletrostaticas sdao mais
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significativas a distancias maiores, quando comparadas as demais forcas interionicas. Assim, de
acordo com Mock et al. (1986), a contribuicdo de interagdao de longo alcance da equacdo de
PITZER-DEBYE-HUCKEL, embora essencial no calculo do coeficiente de atividade idnico na
fase aquosa, tem pouco efeito no comportamento de equilibrio de fase do sistema dgua e solvente
organico.

Marinho (1991) e Marinho e D’Avila (1992) utilizaram o modelo de Chen et al. (1982),
sem o termo de Debye-Huckel, para calcular o equilibrio liquido-liquido do sistema terndrio
caprolactama/dgua/benzeno e para o sistema quaterndrio caprolactama/agua/ benzeno/sulfato de
amonia. Pessoa e Rasmussen (1992) estudaram a influéncia do termo Debye-Huckel sobre a
previsdo do equilibrio liquido-vapor de solucdes de dgua/dcido nitrico, concluindo que este termo
pode ser desprezado. Pessoa (1992) usou o UNIQUAC sem um termo de Debye-Huckel para
calcular o equilibrio liquido-vapor de 11 sistemas dgua/sal e 40 sistemas solvente misto/sal.
Pinho et al. (1996) correlacionaram dados de solubilidade dos sistemas dgua/methanol/NaCl,
dgua/methanol/KClI a 298,15 K e 323,15 K e para o sistemas dgua/etanol/NaCl a 298,15, 323,15 e
348,15 K com o modelo UNIQUAC original e combinado com a expressdo PITZER-DEBYE-

HUCKEL. Ambos os modelos correlacionaram satisfatoriamente os dados de solubilidade.

2.4. Solubilidade de acgtiicares

O efeito de cloreto de sédio foi investigado por Stephen et al. (1963) e Hudson (1908),
para uma variedade de acticares e derivados deles. As referéncias de solubilidade de glicose,
frutose e sacarose dgua sdo dadas na Tabela 5. A Figura 2 mostra os dados de solubilidade de
glicose, frutose e sacarose correlacionados com o modelo UNIQUAC modificado com
dependéncia linear dos parametros (MACEDO et al., 1996). Dados de equilibrio ndo foram
encontrados na literatura para o sistema agua-frutose-NaCl.

A solubilidade de agicares em solventes ndo aquosos € escassa. Durante a década de 90,
um programa experimental sistemdtico foi implementado, com o objetivo de cobrir essa falta de
dados. Macedo et al. (2003) trazem uma revisdo dos dados de solubilidade de agucares em varios
solventes, conforme mostrado na Tabela 6. Montaiiés et al. (2007) determinaram a solubilidade
de seis diferentes carboidratos em metanol, etanol, 1-propanol e 2-propanol a 22, 30, e 40°C,

conforme pode ser observado na Tabela 7.
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Tabela 5 - Solubilidade de agicares em dgua

Sistema

Faixa de
temperatura

Referéncia

D-glicose-dgua -12,06 - 90,8°C

D-frutose-dgua

Sacarose-dgua

-3,85-70°C

-3-100°C

Dehn (1917), Young (1957), Stephen et al. (1963), Mullin (1972), Abed
et al. (1992)

Abed et al. (1992), Jackson et al. (1926), Young et al. (1952), Vasétko et
al. (1967)

Young et al. (1949), Dehn (1917), Stephen et al. (1963), Mullin (1972)

Fonte: Macedo (2005).
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Figura 2 - Solubilidade de agucares: dados experimentais e ajuste.
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Tabela 6 - Dados de solubilidade de acticares em solventes ndo aquosos

Solvente Metanole  1-propanol Tert- Agua- Referéncia
etanol e 1-butanol  pentanol  metanol
D-glicose np 4 na na 21 Peres (1998)
Faixa T (0C) 40 - 60 na na 40 e 60
Faixa M (mol/kg) 0,44 - 6,6 na na 0-100
D-frutose np 6 na 7 ni Peres (1998), Coulon et al
Faixa T (0C) 25-60 na 30-90 ni (1997)
Faixa M (mol/kg) 1,7 -63 na 0,59 - 3,1 ni
Sacarose np 6 6 na ni Peres (1998), Moye (1972)
Faixa T (0C) 25-60 80-120 na ni
Faixa M (mol/kg) 0,05-1,83 0,12-0,74 na ni

Fonte: Ferreira et al. (2003).

na: ndo disponivel, np: nimero de pontos experimentais, ni: ndo incluido.

Tabela 7 - Solubilidade (gL.") de glicose e frutose em metanol, etanol, isopropanol e 1-propanol a

22,30 e 40°C
Metanol Etanol Isopropanol I-propanol
22 30 40 22 30 40 22 30 40 22 30 40
Glicose 23,5 27,1 316 1,96 384 421 0,66 0,77 1,42 0,63 0,95 1,59
Frutose 141,5 1938 2297 174 225 363 443 6,61 13,1 595 8,68 14,2

Fonte: Montaiiés et al. (2007).

A descricao de sistemas terndrios haletos de metais alcalinos-glicose-dgua € limitada e
espalhada.

Kakiwara e Franks (2004) estudaram o efeito da adi¢do de haletos de metais alcalinos
(NaF, NaBr, Nal, KCl, KBr e KI) no sistema dgua/glicose a 30°C, onde constataram que a
solubilidade de glicose em solucdes saturadas de haletos de s6dio € menor que em 4gua e a

solubilidade de glicose em solucdes saturadas de haletos de potdssio é maior que em 4gua, e
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também a curva de solubilidade de glicose em NaCl aumenta ligeiramente a baixas concentracoes
de NaCl e depois diminui gradualmente com o aumento da concentragdo de NaCl. No caso de
KCl, a curva € simples, a solubilidade de glicose aumenta com o aumento da concentracdo de
KCI. Glicose e Na" exercem o efeito “salting-out”, que torna-se mais fraco do fon fluoridrico ao

i6dico. Os haletos de potéssio exibem o efeito de “salting-in”.

2.5. Solubilidade do sistema agua-butanol-haletos de metais alcalinos

Reber et al. (1942) investigaram o efeito da adicdo de vdrias concentracdes de sais (0,02
a 0,08% molar) e da temperatura (91,15 a temperatura de solubilidade critica da mistura bindria
butanol-dgua) na solubilidade de dgua e butanol. Uma série de sais foi utilizada, com o objetivo
de determinar o efeito da variacdo do anion. As Tabelas 8 e 9 apresentam a solubilidade de dgua e
butanol a vdrias temperaturas e solubilidade de 4gua e butanol na presenca de cloreto de sédio,

respectivamente.

Tabela 8 - Solubilidade de dgua e butanol a varias temperaturas

% agua Temperatura (°C) % dgua Temperatura (°C)
30,99 91,15 67,04 124,40
33,93 99,45 68,19 124,35
35,78 103,50 69,48 124,40
39,79 110,90 75,66 124,20
42,97 115,15 71,717 123,60
47,67 119,40 78,88 123,20
51,14 121,60 83,01 120,75
55,61 123,20 84,97 118,25
60,38 124,10 87,70 112,95
63,17 124,30 90,14 104,35

91,11 98,35

Fonte: Reber et al. (1942).



Tabela 9 - Solubilidade de 4gua e butanol na presenca de cloreto de s6dio
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Séries D: 0,02 M

Séries E: 0,04 M

Séries F: 0,06 M

Séries G: 0,08 M

Agua  Temperatura Agua  Temperatura Agua  Temperatura Agua Temperatura
(%) °O) (%) °O) (%) °O) (%) °C)
29,79 102,95 28,72 112,20 25,55 117,25 26,06 127,95
33,73 110,80 31,99 116,85 30,16 122,35 32,40 133,05
35,92 114,60 32,88 118,15 33,04 126,15 36,96 135,10
36,53 115,30 34,94 120,80 36,91 129,00 40,10 135,90
40,37 119,65 39,31 124,90 39,84 130,75 43,53 136,30
44,31 123,20 44,87 128,25 46,81 133,00 46,67 136,75
5036 126,15 49,59 129,65 49,67 133,15 50,79 136,45
55,89 127,00 56,58 130,15 54,34 133,20 54,53 135,65
59,43 127,35 61,55 129,65 57,60 132,60 59,74 134,70
63,15 127,10 66,96 128,90 62,29 131,90 63,17 133,75
67,46 126,85 71,35 128,30 69,01 130,70 69,51 132,20
71,72 126,50 73,22 128,15 72,02 130,05 71,89 131,60
74,58 126,20 78,28 126,70 76,86 128,80 76,64 130,25
79,35 124,85 82,68 123,75 78,72 128,15 82,38 126,65
85,32 119,30 85,44 120,45 84,05 123,70 84,09 124,75
86,63 117,05 88,65 112,80 84,68 122,65 86,40 121,05
89,95 106,40 88,81 112,35 88,20 115,35 89,81 110,30

91,44 99,50 90,94 104,40

Fonte: Reber et al. (1942).

Santis et al. (1976) investigaram o efeito da temperatura no equilibrio liquido-liquido do

sistema &dgua-butanol-cloreto de sédio a 25, 30 e 40°C, constatando que a temperatura e

concentracdo de sal afetam a distribui¢do de sal entre as duas fases e também os dados de

solubilidade tiveram uma boa concordancia com os relatados na literatura. Os dados de equilibrio

liquido-liquido para o sistema dgua- 1-butanol- cloreto de s6dio sdo mostrados nas Tabelas 12, 13

e 14. Os diagramas de equilibrio liquido-liquido para o sistema dgua-1-butanol-cloreto de sédio

sao mostrados nas Figuras 3,4, 5 e 6.

Saley et al. (1986) estudaram o efeito de alguns sais de eletrdlitos, ndo-eletrdlitos,

surfactantes e hidrotropicos na solubilidade de 4gua em 1-butanol e 1-hexanol. O cloreto de sédio

e acetato de sédio diminui a solubilidade de d4gua em 1-butanol, urea nao teve efeito significante.
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Os surfactantes i0nicos, sulfato de s6dio causa uma diminui¢do na solubilidade de dgua em 1-
butanol seguido de um aumento a elevadas concentragdes de surfactantes.

Thomsen et al .(2004) apresentam uma revisao de dados de equilibrio liquido- vapor,
liquido-liquido e sélido-liquido para (etanol, 1-propanol, 2-propanol, 1-butanol, 2-butanol, 2-
metil 1-propanol, 2-metil 2-propanol) e varios fons (Na*, K*, NH,*, CI', NO5’, SO4~, HSO3, CO5”
2e HCO3’). O modelo UNIQUAC estendido (termo combinatorial, residual e Debye-Huckel) foi
usado para correlacionar e predizer o equilibrio liquido-liquido-vapor-sélido em sistemas aquosos
contendo sais.

Li et al. (1995) mediram o equilibrio liquido-liquido de dgua- 1-butanol e NaCl na faixa
de sal para a fase organica de 0-0,5 mol/kg dgua, fase aquosa 0,1-1,1 a 298 K e Santis et al.
(1976a) mediram dados de equilibrio liquido-liquido do sistema dgua-butanol e NaCl a 298 K na
faixa de sal da fase orgéanica de 0-0,4 e fase aquosa 0-6,0 e Santis et al. (1976b) na faixa de
temperatura de 293-313 K e faixa de sal na fase organica de 0-0,5 e fase aquosa de 0-6,0. A

Tabela 10 fornece dados de solubilidade de varios alcodis em cloreto de sodio.

Tabela 10 - Solubilidade de cloreto de sédio em alcodis a 25°C

Alcool NaCl (% peso)
n- propanol 0,0160
i-propanol 0,0035
n-butanol 0,0060
i-butanol 0,0027
s-butanol 0,0006
t-butanol 0,0170

Fonte: Santis et al. (1976a).



Tabela 11 - Dados de equilibrio liquido-liquido para dgua-1-butanol e NaCl (% peso) a 25°C
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Fase aquosa

Fase organica

Agua 1-butanol NaCl Agua 1-butanol NaCl
92,7 7,29 0,00 20,2 79,8 0,00
91,5 5,43 3,10 16,8 83,2 0,02
90,4 4,81 4,75 15,5 54,5 0,03
88,6 3,86 7,55 13,8 86,2 0,05
84,5 2,42 13,1 10,9 89,0 0,06
83,9 2,34 13,8 10,7 89,2 0,09
83,8 2,25 14,0 10,6 89,3 0,10
82,0 1,79 16,2 9,78 90,1 0,11
78,6 1,24 20,2 8,30 91,6 0,13
73,3 0,64 26,1 6,30 93,5 0,17

Fonte: Li et al. (1995).

Fonte: Li et al. (1995).

Figura 3 - Equilibrio liquido-liquido do sistema dgua-1 butanol- cloreto de sédio a 25°C.



Tabela 12 - Dados de equilibrio liquido-liquido para dgua- 1-butanol e NaCl (% peso) a 25°C
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Fase aquosa

Fase organica

Agua 1-butanol NaCl Agua 1-butanol NaCl
92,6 7.4 - 20,4 79,6 -
92,04 6,8 1,16 18,78 81,2 0,025
91,64 6,1 2,26 17,45 82,5 0,045
90,85 58 3,35 16,64 83,3 0,061
90,6 5,0 4,40 15,43 84,5 0,074
89,96 4,6 5,44 14,6 85,3 0,086
89,16 4.4 6,44 14,1 85,8 0,095
87,84 3,7 8,46 13,29 86,6 0,110
86,3 33 10,4 12,48 87,4 0,122
85,1 2,7 12,2 11,37 88,5 0,130
83,5 2,5 14,0 10,66 89,2 0,138
82,2 2,0 15,8 8,75 90,1 0,144
80,9 1,7 17,4 9,05 90,8 0,148
79,4 1,5 19,1 8,55 91,3 0,153
78 1,3 20,7 7,94 91,9 0,156
76,7 1,1 22,2 7,34 92,5 0,159
75,2 0,9 23,9 7,04 92,8 0,162
74 0,8 25,2 6,54 93,3 0,164
73,3 0.8 25,9 6,43 93,4 0,167
73,3 0,8 25,9 6,23 93,6 0,167

Fonte: Santis et al. (1976a).
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Fonte: Santis et al. (1976a).

Figura 4 - Equilibrio liquido-liquido do sistema dgua-1 butanol-cloreto de sédio a 25°C.
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Fonte: Santis et al. (1976b).

Figura 5 - Equilibrio liquido-liquido do sistema dgua-1 butanol-cloreto de sdio a 30°C.
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Tabela 13 - Dados de equilibrio liquido-liquido para dgua-1-butanol e NaCl (% peso) a 30°C
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Fase aquosa

Fase organica

Agua 1-butanol NaCl Agua 1-butanol NaCl
92,90 7,10 - 20,60 79.4 -

92,43 6,42 1,15 18,77 81,2 0,026
92,04 5,70 2,26 17,75 82,2 0,045
91,22 5,44 3,34 16,74 83,2 0,061
90,59 5,00 4,41 15,92 84,0 0,075
89,96 4,59 5,45 15,31 84,6 0,086
89,28 4,24 6,48 14,70 85,2 0,096
87,9 3,60 8,50 13,69 86,2 0,111
86,46 3,04 10,5 12,68 87,2 0,123
85,01 2,59 12,4 11,87 88,0 0,132
83,35 2,45 14,2 11,26 88,6 0,140
82,19 1,81 16,0 10,15 89,7 0,146
80,79 1,51 17,7 9,35 90,5 0,150
79,67 1,23 19,1 8,74 91,1 0,155
77,97 1,03 21,0 7,84 92,0 0,158
76,51 0,89 22,6 7,44 92,4 0,161
75,15 0,75 24,1 6,94 92,9 0,164
73,81 0,69 25,5 6,63 93,2 0,166
73,34 0,68 26,0 6,43 93,4 0,169

Fonte: Santis et al. (1976b).
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Fonte: Santis et al. (1976b).

Figura 6 - Equilibrio liquido-liquido do sistema dgua-1 butanol-cloreto de sédio a 40°C.
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Tabela 14 - Dados de equilibrio liquido-liquido para dgua-1-butanol e NaCl (% peso) a 40°C
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Fase aquosa

Fase organica

Agua 1-butanol NaCl Agua 1-butanol NaCl
93,40 6,60 - 21,40 78,6 -

92,85 5,96 1,19 19,68 80,3 0,021
92,44 5,25 2,31 18,36 81,6 0,041
91,88 4,70 3,42 17,54 82,4 0,060
90,86 4,61 4,53 16,83 83,1 0,072
90,21 4,21 5,58 16,31 83,6 0,085
89,49 3,86 6,65 15,50 84,4 0,095
88,04 3,27 8,69 14,49 85,4 0,111
86,62 2,78 10,6 13,58 86,3 0,122
85,19 2,31 12,5 12,77 87,1 0,131
83,70 1,90 14,4 11,96 87,9 0,139
82,10 1,70 16,2 11,25 88,6 0,146
80,92 1,28 17,8 10,35 89,5 0,151
79,59 1,01 19,4 9,44 90,4 0,156
78,18 0,82 21,0 8,84 91,0 0,160
76,74 0,66 22,6 8,34 91,5 0,163
75,36 0,54 24,1 7,83 92,0 0,166
73,9 0,50 25,6 7,53 92,3 0,170
73,42 0,48 26,1 7,03 92,8 0,173
73,42 0,48 26,1 7,03 92,8 0,173

Fonte: Santis et al. (1976b).
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Leshkov et al. (2007) estudaram o efeito da adicao de sal na fase aquosa para melhorar a
transferéncia de HMF para a fase extrativa. A capacidade da fase organica de extrair HMF a
partir da fase aquosa, medida pela razao de extracdo R (razdo da concentracdo de HMF na fase
organica e fase aquosa), afeta diretamente a seletividade de HMF, definida como mol de HMF
produzido dividido por mol de HMF reagido. Constataram que a seletividade de HMF aumenta
com o aumento de R, indicando uma remog¢do mais eficiente de HMF da fase aquosa; com isso
previnem-se reacdes laterais indesejadas. Por outro lado, a adi¢do de sal na fase aquosa aumenta
R pelo efeito de “salting-out”, pois os eletrdlitos alteram as interacdes intermoleculares entre os
componentes liquidos, diminuindo a solubilidade mutua entre as fases organica e aquosa.

Na Tabela 15, a porcentagem de frutose é calculada em base livre de sal. Condi¢des
padroes: T =453 K e Ve/Vag = 3,2 com 0,25 M HCI (mol de HCI por mol fase aquosa). Sal é

expresso como gramas de sal dividido por gramas de dgua *100.

2.6. Processos para a producio de frutose

A frutose, uma cetohexose, é considerada o agicar mais doce encontrado na natureza,
estando presente na forma livre em frutas e mel, e polimerizada no polissacarideo inulina,
encontrada na alcachofra de Jerusalém, chicéria, dalia e dente de ledo. A frutose € utilizada em
mistura para bolos, gelatina e pudins dietéticos, balas, sobremesas geladas, bebidas energéticas e

para o aumento da funcionalidade do amido (BURKET, 2003).



Tabela 15 - Resultados da desidratagao para 30 wt% de frutose

Experimento (S (;: 1) Fase orgénica Conversao (%) Seletividade (%) [HMF],q (g/1) [HMF],, (g/) R [sal]or (/1) [dgua]o, (/1)
1 0* 2-butanol 58 66 28,6 46,0 1,6 0,0 31,4
2 5 2-butanol 65 77 16,8 34,1 2,0 0,9 16,4
3 15 2-butanol 65 85 12,7 34,4 2,7 1,1 9,6
4 25 2-butanol 75 88 11,6 37,9 3,3 1,2 6,8
5 35 2-butanol 74 89° 10,6 38,1 3,6 1,6 6,5
6 35% 2-butanol 71 79 18,0 60,0 3,3 1,6 7,4
7 0 1-butanol 52 71 15,1 26,0 1,7 0,0 23,1
8 35 1-butanol 85 82 13,2 39,2 3,0 1,6 6,1
9 35%* 1-butanol 80 83 12,0 39,0 3,3 1,6 6,1
10 35%* 1-butanol 88 82° 12,9 43,1 3,3 1,6 6,1
11 35%* 1-butanol 77 84 12,4 37,8 3,0 1,6 6,1
12 35%* 1-butanol 64 84 10,2 32,4 3,2 1,6 6,1
13 0 1-hexanol 50 64 21,1 18,4 0,9 0,0 7,9
14 35 1-hexanol 78 72 19,5 29,9 1,5 0,9 2,2
15 0 MIBK 50 71 20,0 21,8 1,1 0,0 0,9
16 35 MIBK 72 77 18,3 29,3 1,6 0,2 0,0
17 0 Tolueno:2-butanol® 64 78 27,7 37,7 1,2 0,0 6,7
18 35 Tolueno:2-butanol” 74 88 13,8 374 2,7 0,8 1,9
19 0 Nenhum 44 55 53,5 0,0 0,0 0,0 -

20 35 Nenhum 59 57 70,8 0,0 0,0 38,0 -
21 5% 2-butanol 30 36 1,2 2,3 1,9 0,9 16,4
22 35¢ 2-butanol 56 48 1,1 3,9 3,6 1,6 6,5

Fonte: Leshkov et al. (2007).

* Experimentos que usaram V.,/V,q = 1,6; ** Experimentos 9-12 usaram 0,12, 0,06, 0,03, 0,01 M HCI, respectivamente. *Experimentos que usaram 10 wt% de
glicose (base livre de sal) na alimentagdo; ° 5:5 fragdo mdssica; ¢ valores da seletividade de 1-butanol e 2-butanol com NaCl sio dados como média com desvio
padrio de £1,3% e 1,5%, respectivamente (n=>5).

0¢
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O volume da producdo atual ndo estd disponivel. Entretanto, estima-se que o consumo
mundial de xarope de alta frutose (HFS) teve um crescimento de 700 mil toneladas em 1975 para
10,2 milhdes de toneladas em 1995, sendo que, para 2000, Vuilleumier (1997) havia estimado um
consumo de 13,6 milhdes de toneladas. Cerca de 72,3% ¢é consumido pela industria de bebidas,
10,9% em conservas alimenticias, 5,9% em panificacdo, 3,2% em laticinios e os 7,6% restantes
em outras aplicagdes (BUCK, 2001). O processo High Frutose Corn Syrup (HFCS) ¢ altamente
sofisticado. As plantas sdo relativamente novas e usam a ultima tecnologia em separacdo,
purificacdo e controle. A producdo de HFCS envolve quatro etapas principais: a) moagem do
milho para obter o amido, b) hidrélise enzimética do amido de milho pelas enzimas alpha-amilase
e amiloglicosidase para obter dextrose, ¢) conversao da por¢do da dextrose a frutose pela enzima
glicose-isomerase, e d) enriquecimento da corrente dextrose-frutose para aumentar a
concentracdo de frutose (BUCK, 2001). O produto final é um xarope de milho contendo uma
mistura de glicose e frutose e com uma capacidade de dogura maior que a sacarose. Outras fontes
de amido tais como trigo, tapioca, e arroz sdo usados em menor quantidade em outras partes do
mundo. Hoje, HFCS trocou quase completamente a sacarose nos Estados Unidos. A taxa de
crescimento na producdo de frutose é de 3 a 4% em uma escala mundial e hoje o processo
envolvendo a glicose isomerase teve considerdvel expansdo no mercado (BHOSALE et al.,
1996).

A sacarose derivada do acucar de beterraba (40%) e da cana de agucar foi o principal
adocante no mundo até 1976. A producdo de HFCS pela enzima glicose-isomerase foi
desenvolvida primeiro no Japao e mais tarde nos Estados Unidos por causa da falta de
fornecimento da sacarose ap0s a revolucao cubana em 1958 (BHOSALE et al., 1996).

Para a frutose cristalina, a producdo cresceu de 5400 toneladas em 1986 a
aproximadamente 84.000 toneladas em 1998 (U.S. ECONOMIC RESEARCH SERVICE, 1999).
No mesmo periodo, o preco de venda da frutose cristalina caiu nos Estados Unidos de 2,22
U$$/kg a aproximadamente 0,78 U$$/kg. A produgdo de frutose cristalina no mundo ¢é
claramente dominada por duas companhias americanas, A.E. Staley Manufacturing Company e
Archer Daniels Midland (WHITE; OSBERGER, 2001). No Brasil, a tinica empresa que produz
frutose é a Corn Products Brasil. A frutose cristalina é usada em balas dietéticas e sorvetes e pode
ser vantajosamente trocada por glicose, sacarose ou HFCS nas industrias de bebidas.

A Tabela 16 mostra os principais produtos comerciais a base de frutose.



Tabela 16 - Classificacao dos produtos comerciais a base de frutose
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Propriedades Frutose HFCS 42% HFCS 55% HFCS 90%  Frutose liquida
cristalina
Estado fisico Cristalino Liquido liquido liquido Liquido
Descri¢@o quimica Cetohexose  Dextrose, Dextrose, Dextrose, Frutose pura,
frutose e frutose e outros  frutose e outros ~ dgua
outros*
% frutose 99,5 42 55 90 77
% agua 0,2 29 23 23 23
Poder edulcorante™* 130-180 90-95 95-100 100-106 110-120

Fonte: Osberger (1991).

* Dissacarideos e oligossacarideos.
** Referente a sacarose (poder edulcorante 100).

Atualmente existem trés rotas principais para se produzir frutose sélida: cristalizacdo a
partir de um liquido aquoso, cristalizacdo a partir de um liquido alcodlico e com solidificacao
total do xarope.

A cristalizag@o aquosa € efetuada pelo processo descrito na Patente dos EUA 3 883 365.
Este processo é empregado atualmente para a fabricagdo de frutose numa escala industrial e
consiste na cristalizacdo de uma solucdo de frutose concentrada a um pH de 4,5 a 5,5. Obtém-se
cristais com tamanho de 200 a 500 microns. O processo € muito lento, levando a cristalizacao, 50
horas ou mais para dar um rendimento de 50%.

A cristalizagdo alcodlica € efetuada pelo processo Boehringer da patente UK 1 206 040.
Neste processo, uma solucao metandlica de frutose numa propor¢ao de metanol:frutose de 1:1, é
germinada numa camara de cristalizacdo com compartimentos multiplos para fornecer uma pasta
contendo cristais com um tamanho de particula de 60 mircons ou mais, tendo a maioria dos
cristais de 100 a 400 microns. Em comparacido com a cristalizagdo aquosa, a metandlica é mais
eficaz, levando 10 a 15 horas e dando um rendimento superior a 80%.

Os processos de solidificacao estdo tipificados pelo processo da patente UK 1 117 903,

no qual é concentrado o xarope de frutose, feita a germinagdo, agitado até ser obtida uma massa
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bem batida e deixando solidificar lentamente. O produto € uma mistura s6lida de cristais, mas ha
a vantagem do processo s6 levar aproximadamente 1 a 2 horas.

Francoise et al. (2008) apresentam um processo para a producao de frutose sélida, no
qual um xarope de frutose de alto Brix (isto é, uma alta percentagem em peso) € disperso por
cisalhamento muito forte num meio alcodlico para dar frutose sélida, sendo aquele meio
alcodlico um em que a frutose seja soldvel até 1 a 10% em peso, a temperatura de mistura a que o
xarope € disperso no meio alcodlico.

Outras rotas de producdo de frutose sdo pela hidrdlise enzimdtica da sacarose pela
enzima invertase e isomerizacdo da glicose em frutose pela enzima glicose-isomerase ou
hidrdlise enzimdtica da sacarose pela enzima invertase e separacdo cromatografica da glicose e
frutose. Neidleman et al. (1981) inventaram a produgdo de frutose cristalina a partir da glicose
através de um processo com duas etapas: oxidacdo enzimdtica seguida pela hidrogenacao
quimica. Esse processo vem com uma nova abordagem para a producdo de frutose cristalina sem
a necessidade de separacao fisica da glicose residual presente na matéria-prima inicial. A inulina,
apesar de apresentar uma maior produtividade de frutose do que a sacarose é um substrato mais
caro e, portanto um estudo envolvendo a producdo de frutose a partir de sacarose se mostra como

alternativa interessante.



34

3. MODELAGEM E SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE DMF
3.1. Estimacio dos parametros de interacio do modelo de coeficiente de atividade

Como discutido no Capitulo 2, o modelo UNIQUAC foi escolhido para a determinacdo
da composi¢do de equilibrio de fases, cujos parametros de interagdo bindrios sdo obtidos pelo
ajuste aos dados experimentais da literatura e estdo indicados na Tabela 17. Os parametros de
interacio UNIQUAC foram estimados a partir de dados experimentais de Santis et al. (1976a) e
Santis et al. (1976b), pelo método UNIFAC e Catté et al. (1994). Usou-se um programa
computacional na linguagem de programacdo Fortran para a determinagdo de tais parametros a
partir dos dados experimentais, e o software UNISIM™ para a determinacao dos parametros pelo
método UNIFAC. O método de estimacdo de parametros de interacdo bindrio do modelo
UNIQUAC a partir do UNIFAC consiste na geracdo de um conjunto de dados pseudo-
experimentais pelo modelo UNIFAC e, a partir desses dados, os parametros de interacdo bindrio

do modelo UNIQUAC foram estimados.

Tabela 17 - Parametros de interac¢do binario do modelo UNIQUAC

Agua 1-butanol DMF Frutose HCl HMF NaCl
Agua - 89,22 1543’ -153,35%%* 1160° 1361° -455%
1-butanol 208* - 383’ 223’ 1421° 530° 863*
DMF 249’ -90° - 73’ - -146° 371
Frutose 324 %% or 892’ - -197 1,412° 160°
HCl -674° -179° - 399 - 702 -266°
HMF -121° -115%° 564° 162° - - -
NaCl -165* 1251%* 1793 354° 2943’ 1391° -

* Parametros de interacio UNIQUAC estimados a partir de dados experimentais de equilibrio liquido-liquido
(SANTIS et al., 1976a; SANTIS et al., 1976b).

** Catté et al. (1994).

¢ Parametros de interagdo UNIQUAC estimados a partir do método UNIFAC.

Parimetros de interacio bindrio do modelo UNIQUAC do banco de dados do UNISIM™: dgua e butanol = -36,265
(K) e butanol e dgua = 727,385 (K).
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3.1.1. O simulador UNISim™' : uma visdo geral

O “UNISim™ Design Suite R350” oferece simulacdo dindmica e estaciondria, projeto,
monitoramento da performance, otimiza¢do, e planejamento de negdcios para plantas de
processos. Auxilia os engenheiros a avaliarem o impacto de decisdes na operacdo da planta,

permitindo-os detectar problemas potenciais e propor solugdes.

3.1.2. Etapas basicas para a construcao de uma simulacao no UNISim™

Para iniciar a simulacdo da planta de produ¢dao de DMF € necesséria a escolha de um
pacote termodinamico. Neste trabalho foi usada a modelagem termodinidmica baseada nos
parametros de interacio UNIQUAC (UNIversal QUASI-Chemical), pois esse modelo oferece
uma boa precisdo na representacdo do equilibrio liquido-vapor (ELV), equilibrio liquido-liquido
(ELL) e equilibrio-liquido-liquido-vapor (ELLV) e pode ser aplicado a uma larga faixa de
misturas contendo &dgua, dlcool, nitrilas, aminas, ésteres, cetonas, aldeidos, hidrocarbonetos
halogenados e hidrocarbonetos. A etapa imediatamente apds a sele¢do do pacote termodinamico é
a escolha das substancias envolvidas na rota quimica escolhida. Nesse caso, para o estudo da
unidade de producdo de DMF, devem-se selecionar as substancias: dgua, 1-butanol. O hidroxi-
metil-furfural, o DMF, a frutose, o NaCl e HCI foram adicionados como novos componentes com
as suas respectivas densidades e pesos moleculares. A Tabela 18 mostra as propriedades dos
novos componentes.

A proxima etapa € a adi¢do das operacOes unitdrias e das correntes (de matéria e
energia). E bom nomear no UNISim™ os objetos criados (operacOes unitarias, pacotes
termodinamicos etc.) para que possam ser referenciados. A seguir apresenta-se o procedimento

de insercdo do estudo da planta de producdo de DMF seguindo os menus do UNISim™".
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Tabela 18 - Propriedades fisicas dos novos componentes

Novos componentes Densidade (kg/m°) Peso molecular Teeglll pl)iegr;(iu({)acc)le
Frutose 1270 180 -
DMF 1250 96 93
HMF 1540 126 114
NaCl 1525 54 1465
HCl 36 48

3.2. Simulacao da planta de producio de DMF

A simulacdo da planta de producdo de DMF foi baseada nas condi¢des padrdes de
Leshkov et al. (2007) e na Figura 7. O objetivo foi desenvolver um diagrama de fluxo de
processo (PFD) a partir da Figura 7. A alimentagdo foi de 30% de frutose, a razao entre o volume
da fase organica e fase aquosa foi de 3,1 no reator bifasico (CRV-100). Nao houve extrapolacao
nas simulacdes, pois os dados de conversdo fornecidos por Leshkov et al. (2007) sdo vélidos s6
para essa concentracio de frutose. Inicialmente, escolheu-se o reator de conversdao (CRV-102) no
UNISim™, uma vez que a literatura ndo dispunha de dados cinéticos da produ¢io de HMF a
partir da frutose. O reator de conversdo € o tipo de reator mais simples, o qual fornece a
conversdo e a reacdo ao simulador, sendo os produtos conseqiiéncia direta destas informagdes;
este tipo de reator sé existe no ambiente de simulagdo e serve para simular plantas inteiras,
envolvendo reagdo e separacdo, quando ndo estamos preocupados com a andlise do reator,
garantindo apenas que a conversdo fornecida € capaz de ser atingida num reator real,
independente do seu tipo. Assim, a simulacdo do reator foi feita para a conversdo de 75%. A
frutose ndo reagida foi reciclada ao reator de conversdo CRV-102. De acordo com os pardmetros
de interacdo binarios do modelo UNIQUAC, o simulador predisse duas fases liquidas, uma
aquosa e uma organica, de acordo com o balan¢o de massa mostrado na Tabela 17. Em seguida
utilizou-se o reator de conversdao (CRV-100) para neutralizar, com NaOH, o HCI proveniente da

saida do reator bifdsico, antes de entrar no sistema de separacdao. A proxima etapa foi separar a

dgua do butanol proveniente da corrente organica do reator bifasico (CRV-100). Cezario et al.
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(2009) propuseram um sistema de separa¢do da dgua do butanol o qual consiste de duas colunas
de esgotamento (T-100 e T-101), um resfriador (E-100) e um decantador (V-100). Essa separacio
¢ dificultada pela formacdo de aze6tropo heterogéneo. Assim, duas fases liquidas se formam no
decantador. O sistema proposto consegue separar 98% de butanol. Os parametros de interacdo
bindria dos componentes dgua e butanol tiveram que ser trocados para o sistema de separacdo
convergir. Assim, usou-se os parametros de intera¢do do banco de dados do simulador UNISim™
mostrados na Tabela 17. A literatura fornece varios processos para a separacdo do butanol da
dgua, mas a recuperacdo mais tradicional é a destilagdo. Outras técnicas sdo a adsor¢do, extracao
liquido-liquido, per vaporacdo e osmose reversa. A energia requerida para a recuperacdo de
butanol por adsor¢do € de 1.948 kcal/kg butanol comparado a 5.789 por coluna de esgotamento.
Uma outra técnica, a per vaporacao, requer 3.295 kcal/kg butanol (QURESHI et al., 2005). A
Figura 8 mostra a carga térmica do refervedor em funcdo da concentracio de butanol na
alimentacdo. Observa-se uma diminui¢do brusca da carga do refervedor para alimentagdes
concentradas de butanol.

Embora varios outros solventes extrativos podem ser usados no reator bifasico para
aumentar a seletividade de HMF, o uso de 1-butanol como solvente € vantajoso para aplicagdes
com biomassa. A principio, solventes tais como 2-butanol é obtido do petréleo (pela hidrélise do
2-buteno), enquanto que o I-butanol pode ser produzido por fermentacdo de carboidratos
derivados da biomassa. O 1-butanol € inerte na etapa de hidrogenacdo (LESHKOV et al., 2007).

A corrente de 1-butanol recuperada foi pressurizada pela bomba (P-100) e aquecida a
220°C para fornecer as condi¢oes para a reacdo do HMF com o catalizador Cu/Ru. Em seguida,
utilizou-se o reator de conversdo para simular a producdo de DMF a partir do HMF. A conversao
fixada foi de 100% de acordo com Leshkov et al. (2007). A ultima etapa foi separar o DMF do 1-
butanol. O sistema de separacdo proposto consiste em coluna de destilacao (T-102) que separou
92% do DMF. O 1-butanol recuperado na T-102 foi reciclado. Ndao foram encontrados na
literatura dados de equilibrio liquido-liquido e liquido-vapor para os componentes dgua, butanol e
DMEF. Apos essas etapas, o balanco de massa e energia € mostrado na Tabela 21. O simulador de
processos comercial UNISIM oferece diagramas de equilibrio liquido-liquido, liquido-vapor para
as substancias envolvidas no processo. No entanto, no simulador de processos usado nao tinha a
licenca para essa extensdo. Assim, ndo foi possivel mostrar a validacdo dos dados experimentais

com os simulados pelo software comercial UNISIm™.



Figura 7 - Diagrama de fluxo de processo para a producao de DMF.

8¢
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Fonte: Cezario et al. (2007).

Figura 8 - Carga térmica do refervedor (kJ/kg) em funcdo da concentracio de butanol na
alimentagdo (g/L).

3.3. Informac6es sumarias dos equipamentos utilizados na simula¢ao

As Tabelas 19 e 20 apresentam as poténcias da bomba e as cargas térmicas de trocadores
de calor, assim como o material de construcdo de cada operagdo unitaria. Abaixo, apresenta-se
uma descri¢do basica dos equipamentos utilizados na simulacdo da planta de DMF:

— Reator CRV-102: Nesse estudo conduziu-se a simulagdo com um reator de conversio, onde
se especificou a conversdo para a reacdo de frutose a HMF. Além disso, especificou-se a
temperatura de saida do reator. O simulador forneceu Q = 5,20 x 10* kJ/h.

— Reator CRV-100: Nesse estudo conduziu-se a simulagdo com um reator de conversio, onde
se especificou a conversdao 100% para neutralizar o HCl com NaOH. Além disso, especificou-

se a temperatura de saida do reator. O simulador forneceu Q = 5,35 x 10° kJ/h.



40

— Reator CRV-101: Nesse estudo conduziu-se a simulacdo com um reator de conversao, onde
se especificou a conversdo para reacio de HMF a DMF. Além disso, especificou-se a
temperatura de saida do reator. O simulador forneceu Q = 4,36 x 10* kJ/h.

— Coluna de esgotamento T-100: Ela contém 10 pratos, todos com 100 % de eficiéncia. A
carga térmica do refervedor foi de 5,05 x 10" kJ/h .

— Coluna de esgotamento T-101: Ela contém 10 pratos, todos com 100 % de eficiéncia. A
carga térmica do refervedor foi de 2,86 x 107 kJ/h.

— Coluna de destilacao T-102: A T-100 utiliza uma taxa de refluxo de 85 kgmol/h e a
especificacdo da composi¢cdo de DMF no topo de 0,9. Ela contém 10 pratos, todos com 100%
de eficiéncia. A carga térmica do condensador barométrico calculada pelo UNISIM™ foi de
Qc=3x10°kJ/h. A carga térmica do refervedor foi igual a 1,24 x 10° kJ/h. Foi utilizado um

condensador total.

Tabela 19 - Gastos energéticos para bombas

Bomba Poténcia (kJ/h)
P-101 9.293
P-102 1.538
P-103 1.447
P-104 1.060
P-105 837

P-100 12.335




Tabela 20 - Gastos energéticos nos trocadores de calor

Trocador de calor  Carga térmica (kJ/h) Vazao (kg/h)
E-102 1,089 x 10° 4143
E-103 575578 896
E-104 483472 1.000
E-105 387115 864
E-108 183845 489.6
E-101 1,68 x 10° 4385
E-106 3,46 x 10° 7392
E-100 7,82 x 107 78800
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Tabela 21 - Balan¢o de massa para o processo de produ¢ao de DMF

1h 2h 3h Sh 8 9 10 11 12 13
Temperatura (°C) 25 25 25 25 25 25 25 180 180 180
Pressao (kPa) 101 101 101 101 1351 1351 101 1351 1351 1351
Vazdo méssica (kg/h) 896 1000 864 52 896 1000 864 4142 896 1000
Entalpia (kJ/kgmol) -275200 -290600 -290500 -326600 -275200 -290600 -290500 -326600 -263000 -278700
Composicio (fracdo massica)
Agua 0,9 0,7 0,5372 - 0,9 0,7 0,5372 - 0,9 0,9589
1-butanol - - - 1 - - - 1 - -
Frutose - 0,3 - - - 0,3 - - - 0,0411
Hmf - - - - - - - - - -
NaCl - - 0,4628 - - - 0,4628 - - -
HCl 0,1 - - - 0,1 - - - 0,1 -
NaOH - - - - - - - - - -
DMF - - - - - - - - - -

Continua...

(4%



Tabela 21, Continuagao

14 16 15 18 19 22 29 30 25 24
Temperatura (°C) 180 180 180 180 37 37 37 37 80 81
Pressao (kPa) 1351 1351 1351 1351 1351 1351 1351 1351 50 50
Vazdo méssica (kg/h) 864 7392 489 7392 7392 7592 4876 2716 23575 489
Entalpia (kJ/kgmol) -260600 -291400 -274800 -277200 -294200 -296500 -311400
Composicio (fracdo massica) -240600 -282400
Agua 0,7901 0,3250 0,8825 0,3250 0,3250 0,3353 0,0887 0,7781 0,7995 0,8822
1-butanol - 0,5603 - 0,5603 0,5603 0,5456 0,8444 0,0091 0,1876 -
Frutose - 0,0484 0,1174 0,0121 0,0121 0,0118 0,0118 0,01168 - 0,1178
Hmf - - - 0,0363 0,0363 0,0353 0,0549 - 0,01138 -
NaCl 0,2098 0,0541 - 0,0541 0,0541 0,0719 - 0,2011 - -
HCl - 0,0122 - 0,0218 0,0218 - - - - -
NaOH - - - 0 0 - - - - -
DMF - 0,00005 - 0 0 - - - 0,0015 -

Continua...

9%



Tabela 21, Continuagdo

26 27 Org Z;fca agﬁg‘;a 32 33 34 35 38 39 40

Temperatura (°C) 74 71 36 36 71 100 101 219 71 99 -
Pressio (kPa) 50 50 50 50 50 50 1650 1650 50 50 0,9388
Vazio méssica (kg/h) 78804 55229 59614 19189 55230 4384 4384 4384 290 4094 -
Entalpia (kJ/kgmol) 308800 279700 -215100  -310900
Composicdo (fragio massica) ~ -224500  -197800  -245800  -284100  -197800  -390900 0,0611
Agua 0,2585 0,0275 0,0255 04822  0,02752 - - - - - -
1-butanol 0,1716 0,1647 02217 001592  0,1647 0,9388 0,9388 09388 007891  0,9999 -
Frutose - - - - - - - - - - -
Hmf 0,00341 - 0,004517 - - 0,0611 0,0611 0,0611 - - -
NaCl - - - - - - - - - - -
HCI - - - - - - - - - - 0,9388
NaOH - - - - - - - - - - -
DMF 05665 0,8077 07483 000177  0,8077 - - - 09221  0,000086  0,0611
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4. AVALIACAO TECNICA-ECONOMICA

4.1. Aspectos gerais

A estimativa de custos na andlise e sintese de processos € uma atividade imprescindivel.
Isto porque a decisdo final acerca de qual alternativa de projeto escolher, apds satisfeitas as
restricdes técnicas, ambientais, logisticas, etc, serd sempre tomada através de uma andlise
economica (TURTON et al., 1998).

Existem vdrios tipos de estimativa, dependendo da finalidade da mesma e do nivel de
atualizacdo do projeto (TURTON et al, 1998).

Estimativa da ordem de grandeza: baseada no conhecimento de custos similares de
uma planta ja existente. Os custos dos equipamentos sdo realizados usando fatores de escala e
correcao com a inflacdo. Normalmente requer o diagrama de blocos do processo — precisdo:
+40%; esforco: 1.

Estudo de estimativa: baseada no conhecimento dos principais equipamentos, incluindo
bombas, compressores, turbinas, colunas, vasos, aquecedores, trocadores de calor. Cada
equipamento € dimensionado de modo preliminar e o custo determinado. Requer PFD do
processo e os custos sdo tomados a partir de graficos ou correlagdes — precisao: = 25%; esforgo: 2
a 4 (a maioria dos projetos individuais realizados por estudantes estd nesta categoria).

Estimativa preliminar: os equipamentos sdo dimensionados com mais precisdo;
baseada em dados suficientes para fazer um orcamento: layout, tubulacdes, instrumentacao,
utilidades e eletricidade. Necessita do PFD, diagramas de elevacdo, etc. — precisdao: +12%;
esfor¢o: 3 a 10.

Estimativa definitiva: baseada em quase todos os dados finais: especificacdo de todos
os equipamentos, utilidades, instrumentacdo, eletricidade e facilidades. Requer PFD final,
desenhos dos vasos, diagramas de elevagdo, balanco de massa e energia, e “Piping &
Instrumentation Diagram” (P&ID) preliminar; faltam apenas detalhes — precisdo: £6%; esforco: 5
a 20.

Estimativa detalhada: engenharia completa do processo e todas as facilidades e

utilidades. Or¢amento de todos os fornecedores dos equipamentos mais dispendiosos. No fim
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desta etapa deve ser iniciada a constru¢dao. Requer o PFD e P&ID finais, e todos os demais
diagramas — precisdo: £3%; esforco: 10 a 100.

A andlise econdmica é uma ferramenta fundamental para o estudo da viabilidade de
constru¢cdo de uma planta. Além do custo total da implantagdo e operacio da planta, é necessario
conhecer e estabelecer o fluxo de caixa (receitas - custos) ao longo da vida util.

Assim, andlise econdmica nesse trabalho estd na categoria tipo 2 e serd baseada na
planilha em EXCEL® proposta por Peters et al. (2003). O procedimento adotado para fazer a
andlise econdmica € o seguinte:

— Estimar o custo de compra de cada equipamento do processo.

— Na planilha “Capital Inv” entrar com o custo total de compra dos principais equipamentos do
processo para calcular o investimento de capital fixo e capital de giro.

— Na planilha “Material & Labor” entrar com o pre¢o de produtos e matérias-prima com suas
respectivas vazdes além da mao-de-obra requerida.

— Na planilha “Utilities” entrar com as quantidades de utilidades anuais necessdrias com as
unidades apropriadas.

— A planilha “Anual TOTAL PRODUCT COST” calcula o custo total anual do produto.

— A planilha “Evaluation” estabelece o fluxo de caixa e calcula as medidas de rentabilidade
comum, tais como, tempo de pagamento, retorno do investimento e retorno liquido.

As secoes 4.2, 4.3, 4.4, 4.5, 4.6 e 4.7 a seguir descrevem a determinagcdo do custo de
compra dos principais equipamentos requeridos, a producao de DMF, a quantidade de utilidades

requeridas pela planta, o custo anual total do produto e o fluxo de caixa, respectivamente.
4.2. Estimacao de custos

O procedimento geral de estimativa de custos de equipamentos € usar dados historicos
para desenvolver correlagdes e aplicar fatores de correcdo tais como fator material (Fyy), fator de
condicdes (Fp) e fator de inflagdo (Fy). O custo de compra de um equipamento, as condi¢des

ambientes e usando aco carbono como material de construcao, pode ser obtido pela equacao 26:

logCP° = K; + Kalog(A) + Ks[log(A)] (26)
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em que A € a capacidade ou parametro de tamanho do equipamento. Os dados para K, K; e K3

sdo dados em Turton et al. (2003) para cada tipo de equipamento.

4.2.1. Fator de material e condicoes

O fator de material serd responsdvel pela corre¢dao do custo do equipamento em funcao
do material (ex. aco inoxiddvel). J4 o fator de condi¢des corrige o custo do equipamento para
valores mais severos de temperatura e pressdo. Assim, conhecendo o custo de um equipamento
em determinada condi¢do operacional e de determinado material, pode-se calcular o custo do
equipamento nas condi¢des dadas utilizando os fatores de material e condi¢des correspondentes.
Turton et al. (2003) fornecem tais fatores nos Apéndices A2 e A3. Logo, o custo do equipamento

é:

Cp = Cpo Fp Fm (27)

4.2.2. Fator de inflacao

O fator de inflacdo permite converter os dados histéricos de custo de capital para o
tempo no qual o equipamento estd sendo adquirido. Tais indices s@o especificos para a industria e
sdo encontrados em gréficos ou tabelas.

Os indices mais comuns sdo “Marshall and Swift all-industry and process-industry
equipment index”, “Engineering News-Record construction index”, “Nelson-Farrar refinery
construction index”, “Chemical Engineering plant cost index” (CEPCI). Alguns sdo usados para
estimar custos de equipamentos, outros aplicados especificamente a2 mao-de-obra, construcdo,
materiais € outros campos.

Os indices “Marshall and Swift equipment cost index” e “Chemical Engineering plant
cost index” sdo recomendados para estimativa de custo equipamentos de processo e investimento
de planta quimica. Esses dois indices fornecem resultados similares (PETERS et al., 2003).

O indice CEPCI é composto pelos componentes e pesos mostrados na Tabela 22, onde
se v€ que os itens (a) e (c) possuem maior peso. Percebe-se também que devido ao fato de ser

contabilizado custo de mao-de-obra e engenharia e estes variarem de modo diferente de pais para
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pais, os indices de inflacdo calculados para os Estados Unidos devem ser usados com certa
precaucdo em outros lugares, sendo que fornecem apenas uma estimativa mais ou menos precisa
do custo dos equipamentos atualizados no tempo (TURTON, 2003). O periédico Chemical
Engineering fornece o CEPCI mensalmente, além dos indicadores econdmicos mencionados

nesse trabalho.

Tabela 22 - Componentes do indice de inflagio CEPCI

Componentes do indice

Peso do componente (%)

Equipamentos, maquinaria e suportes

(a) equipamentos fabricados 37
(b) maquindrio de processo 14
(c) tubulagdes, valvulas e conexdes 20
(d) instrumentos e controle de processos 7
(e) bombas e compressores 7
(f) equipamentos e materiais elétricos 5
(g) suporte de estrutura, isolamento e pintura 10
100 (61% do total)
Maio-de-obra de construcao e instalacao 22
Construcdes, materiais € mao-de-obra 7
Engenharia e supervisao 10
Total 100

Fonte: Turton (2003).

A Tabela 23 mostra valores para o Chemical Engineering Plant Cost Index (CEPCI) de
1996 a 2006. Esse indice foi usado neste trabalho.
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Tabela 23 - Valores para “Chemical Engineering Plant Index” de 1996 a 2006 (1957-59=100)

Ano “Chemical Engineering Cost Index”
1996 381,7
1999 390,6
2000 394,1
2001 394,3
2002 395,6
2003 402,0
2004 4442
2005 468,2
2006 499,6
2010 575,0

Assim, conhecendo o custo de um equipamento num ano (cujo indice de inflacdo
também seja conhecido), pode-se atualizar ao custo no tempo futuro utilizando o indice de

inflacdo correspondente. Logo, o custo do equipamento no ano cujo indice de inflacao é I,:

Cp2 =Cp (I/Ty) (28)

em que I; € o indice de inflacdo cujo custo do equipamento seja Cp.

4.2.3. Custos dos equipamentos

O célculo dos custos de compra das bombas, dos aquecedores, dos reatores, da coluna de
destilacdo, do condensador, do refervedor e das colunas de esgotamento foram estimados como
descrito.

A estimativa do custo do aquecedor foi a partir do @ sitio
http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html. Esse sitio provém de correlacdes de
custo para todos os graficos de custo presentes no livro de Peters et al. (2003). Todos os custos

estimados no site mencionado estdo baseados no CEPCI de janeiro de 2002 (I} = 390,4), entao ele


http://www.mhhe.com/engcs/chemical/peters/data/ce.html
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foi mudado para o ano de 2009 cujo valor € igual a 575 (I;). Assim, o custo € mostrado na Tabela
24. Observa-se que o custo dos trocadores de calor (por exemplo, E-105 e E-106) sdo bastante
elevados comparados com os reatores de conversaio CRV-100, CRV-101 e CRV-102. Isso é
devido a falta das taxas de reacao de frutose a HMF e de HMF a DMF na literatura, assim o custo

dos reatores em relacao aos trocadores de calor sdo subestimados.

Tabela 24 - Custo dos equipamentos

Custo equipamento

el(j:ljirggr(l)ei?o quig);niilto Especificac¢do equipamento Material de constru¢do  em USng, 9CgZPCI =
P-101 Bomba Vazio: 4,97 m’/h Aco carbono 3814
P-102 Bomba Vazio: 0,92 m’/h Aco carbono 2910
P-103 Bomba Vazio: 0,864 m’/h Aco inoxidavel AISI 317 2898
P-104 Bomba Vazio: 0,63 m’/h Aco carbono 2845
P-105 Bomba Vazio: 0,54 m’/h Aco inoxidavel AISI 317 2823
P-100 Bomba Aco carbono
E-102 Aquecedor 302,5 KW Aco carbono 64862
E-103 Aquecedor 160 KW Aco inoxidavel AISI 317 42107
E-104 Aquecedor 134 KW Aco carbono 37333
E-105 Aquecedor 107 KW Aco inoxidavel AISI 317 320119
E-106 Aquecedor 8790 Aco carbono 637790
E-108 Aquecedor 100 KW Aco inoxidavel AISI 317 30610
E-100 Resfriador Vazido dgua: 198 m*/h Aco carbono 11421
E-101 Aquecedor 467 KW Aco carbono 87085
CRV-102 Reator 10000 KW Aco inoxidavel AISI 317 2917722
CRV-100 Reator 344,75 KW Aco carbono 22354
CRV-101 Reator 10000 KW Aco carbono 2917722
T-100 Coluna de 4 m de altura e Im de didmetro  Aco carbono 15003
esgotamento
T-101 Coluna de 4 m de altura e Im de didmetro  Aco carbono 15003
esgotamento
T-102 Coluna de 4 m de altura e 1m de didmetro  Ago carbono 15003
destilagcdo
Total 1609365
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4.3. Capital fixo investido e capital de giro

O capital necessario para fornecer as instalagdes da planta e fabrica (4rea fabril) €
chamado de capital fixo investido (FCI), enquanto que o capital necessario para a operacdo da
planta é denominado capital de giro (WC). A soma do capital fixo investido e capital de giro é
conhecido como investimento de capital total (TCI). O capital fixo pode ser subdivido em capital
fixo investido de manufatura, também conhecido como custo direto e capital fixo investido de
nao-manufatura, também conhecido como custo indireto. A Tabela 25 apresenta as percentagens
tipicas para estimar o capital fixo investido baseado no custo de compra total dos equipamentos
obtido no item 4.2. Pela Tabela 25 observa-se que 33% dos custos diretos sdo relacionados a
equipamentos e 29% dos custos indiretos sdo relacionados a contingéncias.

Assim, o investimento de capital fixo e capital de giro, baseado no custo total de compra

dos equipamentos foi de US$ 7,575 milhdes e US$ 1,327 milhdes.

4.4. Matérias-prima, insumos e mao-de-obra

As matérias-prima utilizadas no processo de producdo de DMF foram dgua, dcido
cloridrico, hidréxido de s6dio, 1-butanol, cloreto de sédio e frutose.

A mao-de-obra necessdria para a operagdo da planta de hidrélise € de trés operérios
(padrdo para processos continuos) com 33 US$/hora. Assim, o custo com mio-de-obra é de
US$/ano 0,885 milhdes. A Tabela 26 mostra os custos de matéria-prima, precos, quantidade
anual utilizada e o custo anual da matéria-prima requerida. Pela Tabela 26 observa-se que 62%

dos custos dos insumos sio relacionados a frutose.

4.5. Utilidades

As utilidades da planta de produ¢do de DMF sdao dgua de resfriamento e dgua de

processo. A Tabela 27 fornece um resumo das utilidades usadas.
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Tabela 25 - Percentagens tipicas para estimar o capital fixo investido baseado no custo de compra
total dos equipamentos

Fracdo do equipamento entregue

Planta Planta Planta % escolhida Yallo ti
processamento (B) calculado
proce.ssamento sSlido-fluido procqssamento (milhdes US$)
sélido (A) (B) fluido (C)

Custos diretos
Equipamento comprado 1,609
Equipamento entregue 0,10 0,10 0,10 0,10 0,1604 (33%)
Instalagdo equipamentos 0,45 0,39 0,47 0,39 0,6903 (13%)
Instrumentacdo e controle 0,18 0,26 0,36 0,26 0,460 (8,6%)
Tubulagio (instalada) 0,16 0,31 0,68 0,31 0,548 (11%)
Instalacdes elétricas 0,10 0,10 0,11 0,10 0,177 (3,3%)
Construgio civil 0,25 0,29 0,18 0,29 0,513 (9,6%)
Patio e jardinagem 0,15 0,12 0,10 0,12 0,212 (4%)
Instalagdes dos servicos 0,40 0,55 0,70 0,55 0,973 (18,2%)
Totais custos diretos 5,345
Custos indiretos
Engenharia e supervisdo 0,33 0,32 0,33 0,32 0,566 (25%)
Despesas de construgéo 0,39 0,34 0,41 0,34 0,602 (27%)
Pagamentos com 0,04 0,04 0,04 0,04 0,071 (3%)
empreiteiras
Taxa contrato 0,17 0,19 0,22 0,19 0,336 (15%)
Contigéncias 0,35 0,37 0,44 0,37 0,655 (29%)
Totais custos indiretos 2,23
Capital fixo investido 7,575
Capital giro 0,70 0,75 0,89 0,75 1,327
Investimento capital total 8,903
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Tabela 26 - Preco e quantidades anuais de matérias-prima, produtos

Material Classificagdo  Preco (US$/kg) ?;?1%%2:12?;$§ (mil\lrllgle(;régge/ino)
DMF Produto variavel 2,217 0,88
Frutose Matéria-prima 0,78 (varidvel) 2,484 1,94(62%)
Cloreto de sédio Insumo 0,015 0,05 0,0007(0,02%)
Acido cloridrico Insumo 0,295 0,745 0,22(7,7%)
1-butanol Insumo 1,72 0,431 0,7906(23%)
Agua Insumo 0,08 16,312 1,30(2,6%)
NaOH Insumo 0,10 25 2,5(2,7%)
Hidrogénio Insumo 10 0,13834 1,3834(1,4%)

Tabela 27 - Utilidades da planta de hidrélise dcida para a concentracao de sélidos de 15%

Quantidade anual
Utilidade Custo (US$/m’) requerida
(milhdes m’/ano)

Custo anual utilidade
(milhdes US$/ano)

Agua de resfriamento 0,17 1,6 0,557

Para o calculo da dgua de resfriamento, utilizou-se a equagdo 29, a seguir.

Q=mC AT (29)

Para Q = kW, Cp = 4,18 J/g°C e AT de 10°C (considerando que a dgua estd disponivel a

20°C e sai a 30°C), calculou-se a quantidade de dgua de resfriamento.
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A Tabela 28 mostra os dados requeridos para calcular o custo total do produto (CTP),

como o investimento de capital fixo, calculado no item 4.3, quantidades anuais de utilidades,

matéria-prima e mao-de-obra, calculados nos itens 4.4 e 4.5, respectivamente. Pela Tabela 28

observa-se que 64% dos custos varidveis sao relacionados a matéria-prima. Os itens restantes sao

fornecidos com os valores especificados.

Tabela 28 - Determinag¢do do custo anual total do produto para a concentragdo de sélidos de 15%

Custo base Custo
Item (A) Fator (B) Base (C) (milhoes (milhoes)
US$/ano) (D) US$/ano (E)
1. Matéria-prima 4,204(64%)
2. Mao-de-obra (M) 0,885(14%)
3. Supervisao 0,15 de (2) 0,885 0,133(2%)
4. Utilidades 0,55(8,5%)
5. Manutencgio e reparos (MR) 0,06 de FCI 1,407 0,46(7,1%)
6. Fornecedores 0,15 de (5) 0,084 0,07(1,1%)
7. Laboratério 0,15 de (2) 0,885 0,133(2%)
8. Royalties 0,01 de ¢, 3,090 0,08(1,3%)
9. Catalisadores e solventes 0 2,5
Custos variaveis 6,536
10. Taxas (propriedades) 0,02 de FCI 1,407 0,156
11. Financiamento (juros) 0 de FCI 1,407 0
12. Seguro 0,01 de FCI 1,407 0,014
13. Aluguel 0 1,407 0,078
14. Depreciagdo Calculado separadamente
Custos fixos 0,233
15. Despesas gerais planta geral 0,6 1,102 0,891
16. Despesas gerais planta 0,661
17. Custo manufatura 7,660
18. Administragio 0,2 de (2), (5) 1,102 0,297
19. Distribui¢do e vendas 0,05 de c, 3,090 0,437
20. Pesquisa e desenvolvimento 0,04 de c, 3,090 0,350
Despesas gerais 0,469
Custo total anual do produto sem depreciacio = c, 8,744
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Assim, o custo do produto total foi determinado a partir da Tabela 28, segundo a

equagao:
(A + (A2)+ (A3) + (A4) + (AS) + (A6) + (AT) + (A8) +
ANUAL(CTP) = + (A10) + (Al11) + (A12) + (A13) + (Al14) + (A15) + (A18)
1- B8 - B9 - B19 - B20
ANUAL(CTP) = US$/ ano 8,744 milhdes (30)

A producao de DMF € de 2,217 milhdes de kg/ano (92% recuperado). Assim, o custo de
DMEF é de US$/kg 3,94.

4.7. Estudo da viabilidade técnica-economica

O estudo para andlise da viabilidade técnica-econOmica consiste na montagem de um
fluxo de caixa considerando os recursos necessarios para a implantacio e operacdo da planta de
producdo de DMF (despesas) e os recursos disponiveis para o pagamento destes custos (receitas).

O fluxo de caixa para € apresentado nos subitens a seguir. Percebe-se que o fluxo de
caixa nos instantes (anos) -2, -1 e 0 corresponde ao investimento inicial, e, por ser uma saida,

possui valor negativo.

4.7.1. Descricao dos termos usados na analise economica

Para estabelecer o fluxo de caixa (receitas — custos), o investimento de capital total fixo,
custos operacionais variaveis e fixos foram determinados nos itens 4.3, 4.4, 4.5, respectivamente.
Algumas consideragdes foram tomadas, por necessidade de simplificar a anélise econdmica.

A taxa de imposto de renda, vida util da planta, duracdo de construgdo e “start-up” entre
outros parametros sdo mostrados na Tabela 29. Para essa andlise esses pardmetros foram
baseados em Peters et al. (2003). Com os dados disponiveis, foi possivel elaborar um cronograma
financeiro anual, das despesas e receitas da planta de produ¢ao de DMF, por todo o periodo de

implantacio e operacgao.
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Taxa inflagao TPC, fracdo/ano

Taxa de imposto de renda

Taxa de desconto anual-composta, fracdo/ano
Vida util

Tempo de construgdo

Taxa de inflacdo da construgao

0,02

0,35

0,15
10 anos

3 anos
0,02

4.7.1.1. Anualizacio do capital fixo investido

Com base no capital fixo investido calculado no item 4.3, calculou-se o custo anual

necessdrio, referente as despesas com a implantagao. Assim, 15% do investimento fixo é gasto no

ano que comeca a estimativa (fim do ano -2), 35% no segundo ano (fim do ano -1), e 50% no

terceiro ano (fim do ano 0). As quantidades s@o inflacionadas no comeco de todos os anos depois

da estimativa, pela taxa de inflacdo da construcdo. Supde-se que todo o capital de giro estd gasto

no tempo 0. Os cdlculos sao mostrados abaixo.

Desta forma, o célculo do custo anualizado, referente as despesas com a implantagdo no

1° periodo é:
— Capital fixo investido = -US$ 7,575 milhoes
— 15% do investimento € gasto no ano (-3)

— Taxa de inflag@o da construgdo: 0,02

— Valor anualizado para o ano 2 = -7,575 x 0,15><(1+0,02)0: -US$ 1,14 milhoes

Dessa forma, para o 2° periodo:
— Capital fixo investido = -US$ 7,575 milhdes
— 35% do investimento € gasto no ano (-2)

— Taxa de inflacdo da construcao: 0,02

— Valor anualizado para o ano 2 =-7,575 x O,35><(1+O,02)1: -USS$ 2,70 milhdes



57

Dessa forma, para o 3° periodo:

Capital fixo investido = -US$ 7,575 milhoes

50% do investimento é gasto no ano (-1)

Taxa de inflacdo da construgao: 0,02

Valor anualizado para o ano 2 = -7,575 x O,50><(1+O,02)2: -US$ 3,94 milhdes

Os resultados sao mostrados nas Tabelas 31 e 32.

4.7.1.2. Custo do “start-up”

O célculo do custo do “start-up” foi estimado como 10% da soma dos custos anualizados
no item 5.7.1.1. Assim, o custo do “start-up”, que ¢ feito no primeiro ano (ano 1) é:
Custo “start-up” = 0,1 x(-0,21-0,49-0,71) = -US$ 0,14 milhdes

O custo do “start-up” é mostrado nas Tabelas 31 e 32.

4.7.1.3. Taxa de operacao (fracao da capacidade)

Neste trabalho, considerou-se que a planta de producdo de DMF opera com 50% da
capacidade no primeiro ano (ano 1), 90% da capacidade no segundo ano (ano 2), e a partir do
terceiro ano (ano 3) até o décimo ano (ano 10) ela opera com sua capacidade total. As fracdes de

capacidade sdo mostradas nas Tabelas 31 e 32.

4.7.1.4. Receitas (venda dos produtos)

Os recursos disponiveis para o pagamento dos custos sdo provenientes das vendas de
DMEF. As receitas com a venda de DMF sdo de US$ 2,19 milhdes para fragdo massica de sélidos
de 15%. As quantidades ndo sdo inflacionadas.

Desta forma, o calculo das receitas, referente as vendas de DMF no 1° é:

Vendas de DMF = US$ 13,3 milhdes

Fracdo da capacidade = 0,5
— Ano=1
Receitas = 13,3x0,5x(1+0,02)'** = US$ 7 milhdes
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Dessa forma, para o segundo ano (ano 2):

— Vendas de DMF= US$ 13,3 milhdes

— Fracdo da capacidade = 0,9

— Ano=2

— Receitas = 13,3x0,5x(1+0,02)*"> = US$ 11,97 milhdes
Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3):

— Vendas de DMF = US$ 13,3 milhdes

— Fracgdo da capacidade = 1

— Ano=3

— Receitas = 13,3x1x(1+0,02)*"* = US$ 13,3 milhdes
Dessa forma, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o cdlculo é

andlogo ao feito para o terceiro ano.

Os resultados sao mostrados nas Tabelas 31 e 32.

4.7.1.5. Custo total anual do produto (depreciacao nao incluida)

O custo total anual do produto foi de US$ 8,744 milhdes. As quantidades sao
inflacionadas no comeco de todos os anos, pela taxa de inflacio do produto (TPC) que € igual
0,02.

Desta forma, o calculo do custo do produto total anual no 1° ano para é:

— Custo total anual do produto = US$ 8,744 milhdes

— Custos varidveis = US$ 6,536 milhdes

— Fracdo da capacidade = 0,5

— Ano=1

— Taxa de inflacdo do produto = 0,02

— Custo total anual do produto = 6,536 x (1-0,5) — 8,744 x (1+O,02)1+2 =- US$ 5,81 milhdes
Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)

— Custo total anual do produto = US$ 8,744 milhdes

— Custos varidveis = US$ 6,536 milhdes

— Fragdo da capacidade = 0,9
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— Ano=2

— Taxa de inflagdo do produto = 0,02

— Custo total anual do produto = 6,536 x (1-0,9) — 8,744 x (1+O,02)2+2 =- US$ 8,76 milhdes
Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)

— Custo total anual do produto = US$ 8,744 milhdes

— Custos variaveis = US$ 6,536 milhdes

— Fracdo da capacidade = 1

— Ano=3

— Taxa de inflagdo do produto = 0,02

— Custo total anual do produto = 6,536 x (1-1) — 8,744 x (1+0,02)**> =- US$ 9,65 milhdes
Logo, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono e décimo ano o célculo é

andlogo ao feito para o terceiro ano. Os resultados sdo mostrados nas Tabelas 31 e 32.
4.7.1.6. Depreciacao anual

O método de depreciagdo usado foi o “Modified Accelerated Cost Recovery System
(MARCS)”. Peters et al. (2003) descrevem o método MARCS.

4.7.1.7. Lucro bruto anual

O lucro bruto anual é:
— Vendas anuais = US$ 7 milhoes
— Custo total do produto = US$ 8,744 milhoes
— Custo do “start-up” (s6 no ano 1) = US$ 5,81
— Depreciagdo anual = US$ 1,56
— Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — custo “start-up” — deprecia¢do anual
— Lucro bruto anual =7 — 8,744 -1,14 — 1,56 = -US$1.,49
Dessa forma, para o segundo ano (ano 2)
— Vendas anuais = US$ 11,97 milhdes
— Custo total do produto total = US$ 8,76
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— Depreciagio anual = US$ 2,49
— Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacdo anual
— Lucro bruto anual = 11,97 — 8,76 — 2,49 = US$ 0,72

Dessa forma, para o terceiro ano (ano 3)
— Vendas anuais = US$ 13,30 milhdes
— Custo total do produto total = US$ -9,65
— Depreciagio anual = US$ 0,192
— Lucro bruto anual = vendas anuais — anual TPC — depreciacao anual
— Lucro bruto anual = 13,3 — 9,65 - 0,192 = US$ 2,15

Logo, para o quarto, quinto, sexto, sétimo, oitavo, nono € décimo ano o célculo é
andlogo ao feito para o terceiro ano.

Os resultados sao mostrados nas Tabelas 31 e 32.

4.7.1.8. Lucro liquido anual

O lucro liquido anual no primeiro ano (ano 1) é:
— Lucro bruto anual = -US$ 1,49
— Imposto de renda = 0,35

Como o lucro bruto anual é negativo, entdo nao € possivel incidir o imposto de renda.

Dessa forma, do segundo ano (ano 2) ao décimo ano (ano 10) observa-se que o lucro
bruto anual € positivo. Os resultados sdo apresentados nas tabelas

Assim, para verificar a viabilidade econdmica da planta de DMF as seguintes medidas
de rentabilidade foram calculadas:
— retorno do investimento (%/ano)
— periodo de pagamento (anos)
— retorno liquido (milhdes US$)

O retorno do investimento, o periodo de pagamento e retorno liquido sao medidas
comumente usadas como uma avaliagcdo rapida da rentabilidade. Essas medidas ndo consideram o

valor do dinheiro no tempo.
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As equagdes para o célculo do retorno do investimento, periodo de pagamento e retorno

liquido sdo representadas pelas equacdes 31, 32 e 33, respectivamente.

. . lucro liquido anual
retorno do investimento =

31
(vida util da planta) x (investimento capital total) D

(capital fixo investido) x (vida util da planta)

periodo de pagamento = (32)

fluxo de caixa operacional

retorno liquido = lucro liquido anual

- : — (investimento capital total) x (taxa de desconto anual) (33)
vida util da planta

Os resultados obtidos a partir das Tabelas 31 e 32 para os casos 1 e 2, respectivamente,

sao apresentados na Tabela 30.

Tabela 30 - Medidas de rentabilidade para o estudo de caso sem dobrar a vazao (primeiro caso)

Medidas rentabilidade Primeiro caso
Retorno do investimento, %/ano 15,3
Periodo de pagamento, anos 3,6
Retorno liquido, milhdes 0,02

Pelas medidas de rentabilidade mostradas na Tabela 30, a planta de DMF ¢ vidvel
economicamente, pois o padrao dessas medidas, ou seja, o0 minimo estabelecido pelo mercado
financeiro € de 15% para o retorno de investimento, 3,6 anos para o periodo de pagamento e 0
para o retorno liquido (PETERS et al., 2003).

Portanto, o preco de venda de DMF de 6,15 U$$/kg e uma produgdo anual de 2,217

milhdes de kg a planta torna-se vidvel como mostrado na Tabela 30. No entanto, esse pre¢o € um
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pouco elevado em relacdo ao etanol da cana-de-agtcar (0,27 U$$/kg), o etanol de beterraba na

Europa (0,98 U$$/kg), o etanol do milho (0,35 U$$/kg).

4.8. Analise de sensibilidade paramétrica

A andlise de sensibilidade da planta procura mostrar os impactos no pre¢o € no custo do
produto. Para isso as varidveis que foram mudadas foram o preco da frutose e a conversdo da
reacdo de frutose a HMF. A conversdo da reacdo de HMF a DMF ndo foi alterada, uma vez que
essa foi assumida ser 100%. Porém, se dobrarmos a vazdo das matérias-primas, das utilidades e
de DMF, os valores sdo recalculados. Assim, a analise econOmica € feita novamente.

Como a vazdo de alimentacdo das matérias-primas dobra, dgua de resfriamento, de DMF

também dobram. No entanto, o custo total dos equipamentos ndo dobra, segundo a equagao (34).

Custo planta (dobrada) | fator A
fator B

custo planta (dobrada) = custo planta x 1,5

" 0.6
} = custo planta (dobrada) = custo planta [2] (34)
custo planta

O valor de n para vérios equipamentos ¢ em torno de 0,6 o que € conhecido como regra
seis décimos. Ou seja, o custo total dos equipamentos aumenta por um fator de 1,5 para uma
planta dobrada. Como a conversdo foi alterada no reator de conversdo (CRV-100) as cargas
térmicas dos trocadores bem como as poténcias das bombas ndo tiveram um aumento
significativo. Assim, o custo dos equipamentos ndo teve alteracdo significativa com o aumento da
conversdao no reator CRV-100 uma vez que essa ultima ndo alterou de forma significativa os
parametros para a estimativa de custo dos principais equipamentos do processo.

Logo, o capital fixo investido, o custo do “start-up”, a taxa de operagdo anual e os
fatores de depreciacdo ndo mudam. As receitas, custo total anual do produto, o lucro bruto anual,
o lucro liquido anual e o fluxo de caixa operacional sdo recalculados seguindo os mesmos
procedimentos dos itens 4.7.1.4, 4.7.1.5, 4.7.1.7, 4.7.1.8 e 4.7.1.9, respectivamente. Logo, os
resultados do fluxo de caixa para o caso 1 (N= 12) e caso 2 (N = 30), sdo apresentados nas

Tabelas 31 e 32.
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ano B 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
terra, 10%S 0,000 0,00 0,00
investimento capital fixo, 10% -1.70: -4.06: -591
Capital de giro, 10%s (see notes) -2.05
Investimento capital total. 10°S 170 -406 -7.96
vesimento amsld. 1078 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000
Start-up cost, 10%S 117
taxa operacionalfracio capac. 050 090 1000 100 100 1000 100 100 100 100
vendas amuais, 10°8 11 1995 2217 2217 2217 2217 2217 2217 2217 2217
_ custo total anual produto, 10°S 9401462 -1620 -1652 -1685 -17.19 -17.53 -17.88 -18.24 -18.60
_fator depreciacdo anual. 1/ano 020 0320 0192 0115 0115 0058
_ depreciacio arual, 10°$/ano 233 373 224 134 134 067
. Iucro bruto anual. 10%8 182 160 373 431 398 431 464 429 393 357
_hucro liquido amal, 10°S 182 104 243 280 258 280 302 279 255 232
_fluxo caixa operacianal amual, 10%S 052 477 467 414 393 347 302 279 255 232
flxo de caixatotal amual, 10°6 000 -1.70 406 796 052 477 467 414 393 347 302 279 255 232
Tabela 32 - Fluxo de caixa para N = 30

ano B 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
terra, 1063 (see notes) 0,00: 000 000 E
investimento capital fixo, 10°S 330] -7.84.-11.43
Zapital de giro, 10%s (see notes) -3.95
nvestimento capital total, 10% —3,30% -7.84: 1538
vestineno sl 1074 000 000 000 000 000 000 000 000 000 000
Start-up cost. 10%3 226
axa operacionalfracio capac. 050 090 100 100 1000 100 1000 1000 1000 100
rendas amuais, 10°S 27 4789 5321 5321 53210 5321 5321 5321 5321 35321
custo total anual produto, 10°S 2312 3728 4152 4235 4320 -44.06 -4495 4584 4676 -47.70
fator depreciaco amal, 1/ano 020 0320 0192 0115 0115 0058
depreciaco arual, 10°$/ano 451 722 433 260 2600 130
facro brito annal, 10°S 328 338 735 825 741 784 826 736 645 551
hacro liquido amal, 105 328 220 478 537 481 510 537 479 419 358
fhixo cafxa operacianal anual 10°S 123 942 911 797 741 640 537 479 419 358
fhuxo de caixa total amal, 10° 0,00 -330 -7.84 -1538 123 942 911 797 741 640 537 479 419 358
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Tabela 33 - Medidas de rentabilidade para o estudo de caso sem dobrar a vazao (primeiro caso)

Medidas rentabilidade Primeiro caso
Retorno do investimento, %, ano 13,9
Periodo de pagamento, anos 3,8
Retorno liquido, milhdes -0,29

Observa-se pelas Tabelas 34, 35 e 36 que o preco de venda e o custo de producdo de
DMF diminuem bastante, através do aumento da conversao de frutose a HMF e da diminuicao do
preco da frutose, o que viabiliza sua producao para ser usado como biocombustivel. Esse método
de dobrar as quantidades de matérias-primas, utilidades e outros componentes foi feito para
N=12, N=30 e N=70. Para esse ultimo fator de escala foi encontrado um valor de venda de DMF
igual a 2,55 USS/kg. Um preco razodvel para um biocombustivel na sua fase de
desenvolvimento. Assim, nessas condicdes a planta de producio de DMF seria vidvel
economicamente. O reciclo de butanol € outra variavel que afeta a lucratividade da planta, uma
vez que seu preco € o mais elevado em relacdo as outras matérias-primas usadas no processo de
producdo de DMF. Assim, na planta reciclou-se o 1-butanol recuperado da T-102. O preco e o
custo de DMF para os fatores de escala N = 1 (planta padrao utilizada na simulagdo), N=12 e
N=30 sdo apresentados nas Tabelas 34, 35 e 36, respectivamente. Foram estabelecidas medidas
de rentabilidade minimas requeridas pelo mercado de acordo com a Tabela 30 para o calculo do

preco de venda e custo de DMF.
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Tabela 34 - Preco de venda de DMF/custo (US$/kg) de DMF para varias conversdes no reator
CRV-100 e vérios precos de frutose (planta padrao utilizada na simulacao)

Conversao (75%)  Conversao (80%)  Conversao (85%)

Prego frutose (0,78 US$/kg) 6/3,94 5,9/3,83 5,8/3,75
Preco frutose (0,50 US$/kg) 5,7/3,59 5,6/3,49 5,4/3,42
Prego frutose (0,10 US$/kg) 5,2/3,10 5/3,00 4,9/2,94

Tabela 35 - Preco de venda de DMF/custo (US$/kg) de DMF para vdrias conversdes no reator
CRV-100 e vérios precos de frutose (fator de escala de 12)

Conversao (75%)  Conversao (80%)  Conversao (85%)

Preco frutose (0,78 US$/kg) 3,70/2,68 3,6/2,59 3,52/2,54
Prego frutose (0,50 US$/kg) 3,3/2,33 3,2/2,26 3,13/2,22
Preco frutose (0,10 US$/kg) 2,7/1,83 2,63/1,78 2,58/1,74

Tabela 36 - Preco de venda de DMF/custo (US$/kg) de DMF para vérias conversdes no reator
CRV-100 e vérios precos de frutose (fator de escala de 30)

Conversdo (75%)  Conversao (80%)  Conversido (85%)

Prego frutose (0,78 US$/kg) 2,68/1,95 2,6/1,89 2,55/1,85
Preco frutose (0,50 US$/kg) 2,27/1,60 2,2/1,56 2,15/1,52
Prego frutose (0,10 US$/kg) 1,68/1,10 1,63/1,07 1,6/1,05
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5. CONCLUSAO

Atualmente, nessa constante busca de tecnologias que viabilizem econdmica e
sustentavelmente biocombustiveis, Leshkov et al. (2007) trazem um processo para a producao de
DMF a partir da glicose ou da frutose. A partir do diagrama esquemadtico em Leshkov et al.
(2007) foi desenvolvido o diagrama de fluxo de processos (PFD) no simulador de processos
comercial UNISIm™. Para isso foi feito um estudo termodindmico do processo, a fim de
determinar qual modelo de equilibrio de fases seria adequado para representar o sistema. No
sistema estudado tem-se o cloreto de sddio que afeta o equilibrio de fases. Nesse trabalho,
considerou o sal como molécula simples, ndo dissociada, ao invés de fons carregados distribuidos
na solucdo. Isso possibilitou o uso do modelo UNIQUAC. O préximo passo foi estimar os
parametros de interacdo bindrios do modelo escolhido a partir dos dados experimentais de
equilibrio liquido-liquido encontrados na literatura. Com esses parametros simulou-se o processo
de produc¢do de producdao de DMF. O simulador predisse duas fases liquidas apds o reator CRV-
102. Foi desenvolvido um processo de separacdo da dgua do butanol e de butanol do DMF. Em
relacdo a andlise econdmica, a aplicacdo pratica demonstrada nos subitens 4.7.1.1, 4.7.1.2,
47.1.3,47.1.4,4.7.1.5,4.7.1.6,4.7.1.7,4.7.1.8 ¢ 4.7.1.9, ilustram formas préticas e rapidas para
estimar custos, aplicando recursos da matemadtica financeira para aproxima-los dos valores reais
necessdarios. Assim, uma condicdo operacional conservadora do processo de produ¢dao de DMF
apos a avaliagdo econdmica foi: 155 milhdes de kg de DMF anualmente. O investimento de
capital fixo estimado foi de US$ 96 milhdes e de equipamento foi de US$ 20,6 milhdes. Nessa
condi¢do o preco de venda de DMF sai a 2,6 U$$/kg e o custo a 1,89 US$/kg. A melhoria nas
condic¢des reacionais, no processo de separacdo, na integracdo energética da planta sdo algumas

alternativas que podem ser exploradas, a fim de tornar o processo vidvel economicamente.

5.1. Sugestoes para trabalhos futuros

— Determinagdo de dados de equilibrio liquido-liquido e liquido-vapor para os componentes
envolvidos no processo estudado.
— Integracdo energética da planta de produ¢do de DMF a partir da frutose.

— Estudo da cinética de transformacao de frutose a HMF e de HMF a DMF.
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Avaliar o processo a partir de xarope invertido de sacarose.

Melhorar a conversao de frutose a HMF; na producdo de etanol 91% dos agucares redutores
totais sao convertidos.

Otimizar a recuperacao/reciclo de solvente.

Otimizar a destilagdo (ou revisar as operacdes unitdrias) para a separacdo do DMF do butanol
(92%).

Otimizar o reciclo de dgua.

Testar outro solvente, o butanol ¢ muito caro; poderia utilizar um hidrocarboneto (ciclo-
hexano, hexano) ou o 2 etil-hexanol, entre outros.

Validagdo da simulacdo com os dados experimentais da literatura, depois que a licencga para a

extensdo que fornece diagramas de equilibrio for adquirida para o software UNISIm™,
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