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RESUMO

A quimica sustentdvel é uma filosofia de pesquisa e engenharia que incentiva o
desenvolvimento de produtos e processos que diminuam 0 uso e a geragdo de substancias
toxicas, onde abordagens tecnoldgicas para prevencdo da poluicdo e que reduzam o
consumo de recursos nao renovaveis sdo de elevada importancia. Diante desse cenario, a
producdo de biocombustiveis tem um papel de destaque, pois apresenta indmeros
beneficios, onde se destacam a producdo renovavel, a reducdo da emissdo dos gases do
efeito estufa e o desenvolvimento social e regional. Entre os biocombustiveis, o biodiesel
apresenta um elevado potencial para a substituicdo de parte dos derivados de combustivel
fossil, como é o caso do diesel. A producdo de biodiesel através da transesterificacdo de
matérias-primas renovaveis, como os 0leos vegetais e gorduras animais, que na presenca
de um catalisador reagem quimicamente com um &lcool, estd aumentando rapidamente
devido a fortes politicas e incentivos governamentais. No entanto, 0 aumento na producao
de biodiesel gera um correspondente aumento na producdo do glicerol. O glicerol é um
coproduto valioso na producdo de biodiesel por transesterificacdo e embora existam
mercados para este, um aumento significativo na sua disponibilidade o desestabilizaria
Assim, a purificacdo do glicerol, bem como a sua conversdo em produtos com valor
agregado, como o carbonato de glicerol, tem alcancado um interesse crescente nos ultimos
anos. O carbonato de glicerol € um composto chave e multifuncional empregado como
solvente, aditivo, monémero e intermediario quimico. Este estudo tem como proposta a
analise da producdo de carbonato de glicerol através da destilacdo reativa, onde ocorre a
transesterificacéo catalitica basica do glicerol purificado. Para isto, o software Aspen Plus®
foi utilizado para realizar a simulacdo da planta quimica e a modelagem foi baseada no
modelo termodindmico NRTL, no modelo termodindmico de Wilson e em uma cinética de
primeira ordem em relacdo ao dimetilcarbonato (DMC) e ao glicerol e dependente da
concentracdo do catalisador, que é o carbonato de potassio (K,CO3). O fluxograma
proposto e otimizado apresentou capacidade de producgédo de 3757,9 kg de carbonato de
glicerol por dia com um desempenho energeético cerca de, pelo menos, 7% melhor do que
qualquer outro reportado na literatura estudada.



ABSTRACT

Sustainable chemistry is a research and engineering area that encourages the development
of products and processes that reduce the use and generation of toxic substances where
technological approaches to prevent pollution and reducing the consumption of non-
renewable resources are of high importance. Given this, the production of biofuels has a
prominent role, as it has numerous benefits, including renewable production, reduction of
greenhouse gas emissions and social and regional development. Among biofuels, biodiesel
has a high potential for replacing part of fossil fuel derivatives such as diesel. The
production of biodiesel through the transesterification of renewable raw materials, such as
vegetable oils and animal fats, which in the presence of a catalyst reacts chemically with an
alcohol, is increasing quickly due to strong government policies and incentives. However,
the increase in the production of biodiesel generates a corresponding growth in the
production of glycerol. Glycerol is a valuable by-product in the production of biodiesel by
transesterification and although there are markets for it, a significant expansion in its
availability would destabilize it. Thus, the purification of glycerol as well as the conversion
of glycerol into products with added value, such as glycerol carbonate, has achieved
increasing interest in recent years. Glycerol carbonate is a key and multifunctional
compound used as a solvent, additive, monomer and chemical intermediate. This study
proposes to analyze the production of glycerol carbonate through reactive distillation,
where the basic catalytic transesterification of purified glycerol occurs. For this, the Aspen
Plus® software was used to perform the simulation of the chemical plant and the modeling
was based on the NRTL thermodynamic model, Wilson's thermodynamic model and first
order rate kinetics in relation to dimethyl carbonate (DMC) and glycerol and dependent on
the concentration of catalyst, which is potassium carbonate (K,CO3). The proposed and
optimized flowchart showed a production capacity of 3757.9 kg of glycerol carbonate per
day with an energy performance of at least 7% better than any other reported in the studied

literature.
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1 INTRODUCAO

As Ultimas décadas foram marcadas por um desenvolvimento da industria de base
bioldgica que visa a substituicdo de materiais derivados do petréleo devido ao risco de
esgotamento dos combustiveis fosseis e ao aumento de seus precos. Segundo a Agéncia
Nacional do Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis (ANP), em 2016, o consumo
mundial de petréleo totalizou 96 milhdes de barris/dia, sendo este um recurso importante
na sociedade por suas aplicacdes diversas apesar de ser uma fonte ndo renovavel de
energia. Considerando as sucessivas crises energéticas e dos combustiveis que atingem a
economia global, especialmente os paises que tem sua matriz baseada em derivados do
petrdleo, alternativas devem ser consideradas devido a rapida reducao dos estoques globais
deste recurso. Assim, houve um grande desenvolvimento da industria de biodiesel que
aconteceu ao passo de regulamentacdes sucessivas para aumentar a parte do uso de energia
renovavel na matriz energética tornando o biodiesel uma alternativa atraente. Diante deste
cenario, uma grande oferta de glicerol é notada no mercado, pois a reacdo de
transesterificacdo utilizada para a producdo de biodiesel gera como principal coproduto o
glicerol, como mostra a Figura 1.1 (AYOUB e ABDULLAH, 2012).

Figura 1.1 — Reacdo de transesterificacdo para producéo de biodiesel.

CH.COOR, COOCH:SR, "H=0H
Caralirader
CHCOOR + 3CH:OH ———* COOCH; R, + CHOH

CHCOOR: COOCH;R: CH.OH
Triglicerideos Metanol Biodiesel Glicerol

Fonte: Adaptado de TAN et al., 2012.

O glicerol é o principal coproduto do processo de fabricacdo do biodiesel, onde sua
geragdo equivale a um décimo do volume produzido (LERTLUKKANASUK et al., 2013).
Além disso, no periodo de 1999 a 2009, notou-se no mercado americano uma mudanga nos
principais fornecedores de glicerol, onde as industrias de acidos graxos e sabdo eram as
duas principais fontes de producdo em 1999 com 47% e 24% do mercado,
respectivamente. Em 2009, a industria do biodiesel saltou de uma taxa de producgdo de 9%
para 64% seguindo uma tendéncia do mercado por combustiveis de origem renovavel
(AYOUB e ABDULLAH, 2012).



O glicerol é um composto biodegradavel, comestivel e ndo toxico sendo, portanto,
um coproduto valioso com uma ampla gama de aplica¢des industriais, por exemplo, em
formulacbGes e aditivos para a industria farmacéutica, téxtil, cosmética e alimenticia
(TAN et al., 2012). No entanto, o mercado de glicerol ndo conseguiu absorver a elevada
oferta deste produto ocasionada pela crescente producéo de biodiesel. A superproducéo de
glicerol criou um excesso desta mercadoria. Assim, novos mercados ou novas aplicagoes
do glicerol, tal como converté-lo em produtos de valor agregado, tem que ser explorados
(TAN et al., 2012). Por exemplo, a oxidacdo de glicerol a diidroxiacetona e acido glicérico
a partir de catalisadores de ouro em suporte de carbono e a produgdo de 1,3-propanodiol
por abordagem de engenharia metabolica (DEMIREL et al., 2007).

Um valioso produto derivado do glicerol € o carbonato de glicerol que tem um valor
de mercado que pode variar entre US$ 2.400 e US$ 8.140 por tonelada dependendo da sua
pureza (KONG et al., 2016 e DEMIREL e NGUYEN, 2013). Como base de comparacao,
em 2012, o glicerol purificado apresentou preco entre US$ 1.100 e US$ 3.300 por
tonelada, enquanto o glicerol bruto apresentou preco entre US$ 40 e US$ 330 por tonelada
(AYOUB e ABDULLAH, 2012). A producdo de carbonato de glicerol €, em sua maior
parte, realizada através da transesterificacdo do glicerol com o dimetilcarbonato (DMC)
utilizando catalisadores basicos tanto em fase homogénea quanto na fase heterogénea, pois
este modo de producdo é ambientalmente seguro e utiliza recursos renovaveis (KONG et
al., 2016).

O carbonato de glicerol é um liquido estavel e incolor, com baixa toxicidade, boa
biodegradabilidade e alto ponto de ebulicdo (WANG e LU, 2012). Além disso, pode ser
aplicado industrialmente como eletrolito na industria de semicondutores, intermediario
quimico na industria de plasticos, cosméticos e polimeros, monémero na fabricacdo de
poliésteres, policarbonatos e poliuretanos, agente de ativacdo de plantas na inddstria
agricola e solvente em diversas aplicacdes, como no campo da medicina (KONG et al.,
2016; OCHOA-GOMEZ et al., 2012).

Este trabalho tem por finalidade propor, analisar, comparar e otimizar variaveis de
um processo produtivo de carbonato de glicerol em escala industrial via destilagdo reativa
utilizando o glicerol purificado como matéria-prima. Assim, foram feitas simulagdes no
software Aspen Plus® para analisar o processo, propor ajustes e operacdes de separacéo a
fim de se obter um processo vidvel de producdo de carbonato de glicerol via

transesterificacdo catalitica basica do glicerol.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O processo de destilacao reativa combinado com outras operagdes unitarias para a
sintese de carbonato de glicerol através da transesterificacdo catalitica do glicerol com
DMC tem sido progressivamente estudado devido ao carater promissor do carbonato de
glicerol, que se deve a combinacéo de elevada gama de aplicacdes deste produto, elevados
precos e uma alternativa viavel para a saturacdo do mercado de glicerol ocasionada pelo
crescimento da industria de biodiesel. Portanto, serdo revisados a presenca de aze6tropos e
equilibrio liquido-liquido, alternativas para separacdo dos componentes, modelos
termodinamicos para a estimativa de parametros que preveem a presenca de azeotropos e
equilibrio liquido-liquido, além de catalisadores e modelos cinéticos utilizados para
modelar a reacdo estudada.

Os estudos relacionados ao desenvolvimento e otimizagdo de processos que
envolvem a producdo de produtos de valor agregado a partir do glicerol tem grande valia,
uma vez que esta matéria-prima esta disponivel em grandes quantidades e com mercados
saturados, tornando necessario o desenvolvimento de alternativas a sua simples

comercializa¢do, como é o caso da producdo do carbonato de glicerol.

2.1 INDUSTRIA DE BIODIESEL E O GLICEROL

Um 6leo vegetal ou uma gordura animal pode reagir quimicamente com um alcool na
presenca de um catalisador para produzir um éster metilico de &cido graxo, biodiesel, no
que é denominado reacdo de transesterificacdo, como mostra a Figura 1.1. Os tipos de
alcool que podem reagir com os triglicerideos incluem metanol, etanol, propanol e butanol.
No entanto, o0 metanol € o preferido devido ao seu baixo custo e propriedades fisicas e
quimicas (KIAKALAIEH et al., 2012).

O biodiesel é uma fonte de energia de origem renovavel, assim, diferentes variedades
de plantas oleaginosas podem ser utilizadas como matéria-prima para a producdo. Como €
constituido por carbono neutro, assim como o etanol, a sua obtengcdo e queima néo
contribui para o aumento das emissfes de CO, na atmosfera. Além disso, ndo emite
compostos de enxofre e compostos aromaticos, uma vez que ndo ha estes elementos em
sua composicio (KRALOVA e SJOBLOM, 2010).



Apesar dos beneficios associados ao biodiesel como combustivel alternativo, sua
principal desvantagem é o alto custo de producdo em relacdo ao diesel de petrdleo.
Entretanto, o desafio para tornar a producdo de biodiesel mais vantajosa em relacdo ao
combustivel féssil esta relacionado ao subproduto de sua producdo, o glicerol (VEGA,
2017).

O glicerol é um subproduto importante no processo de fabricacdo do biodiesel, onde
sua geracdo equivale a um décimo do volume de biodiesel. (LERTLUKKANASUK et al.,
2013). De acordo com o Panorama Agricola de 2016-2025 realizado pela OCDE-FAO, a
indUstria de biodiesel estd se expandindo e serd impulsionada por politicas em vigor nos
Estados Unidos, Argentina, Brasil e Indonésia e, em menor medida, pelo cumprimento da
meta da Diretiva de Energia Renovavel na Unido Europeia. E esperado um aumento de
10,4 bilhdes de litros na producao de biodiesel até 2025, o que representa um crescimento
de 36,7 % em comparacdo aos 31 bilhdes de litros produzidos em 2015. Assim, um
consequente aumento na geracgdo de glicerol bruto é esperado para o periodo.

O glicerol gerado como coproduto na producédo de biodiesel é impuro, onde metanol,
acidos graxos livres e catalisador sdo as trés principais impurezas e, portanto, tem pouco
valor econdmico (KIAKALAIEH et al., 2012). Para grandes produtores, o glicerol bruto
pode ser refinado e, entdo, vendido para utilizagdo como intermediario em outras industrias
(WEN, 2019). Para pequenos produtores, a purificacdo € muito cara, portanto, inviavel de
ser realizada. Assim, o glicerol bruto é vendido para grandes refinarias (WEN, 2019).
Porém, nos ultimos anos com a rapida expansao da industria de biodiesel o mercado esta
saturado com glicerol bruto e glicerol refinado resultando em quedas no prego. Como
resultado, os produtores de biodiesel recebiam, em 2012, de US$ 1.100 a US$ 3.300 por
tonelada de glicerol purificado, enquanto o glicerol bruto era comercializado entre US$ 40
e US$ 330 a tonelada (AYOUB e ABDULLAH, 2012). Portanto, os produtores devem
buscar novos usos de valor agregado para esse glicerol excedente na sua cadeia de

producéo, de modo a diminuir os custos associados a industria de biodiesel.

2.2 CARBONATO DE GLICEROL

Entre os produtos quimicos derivados do glicerol, esta o carbonato de glicerol que €

um carbonato ciclico e tem excelentes propriedades, como boa solubilidade em agua, alto



ponto de ebulicdo, baixa toxicidade, baixa inflamabilidade, boa biodegradabilidade e alto
ponto de fulgor (NOMANBHAY et al., 2020).

O carbonato de glicerol é tido como um importante bloco de construcdo para a
quimica verde, especialmente, no campo da quimica organica, pois € de base biologica e
tem ampla reatividade (NOMANBHAY et al., 2020). Por ser um solvente polar, de alto
ponto de ebulicdo, um componente surfactante e um componente de membrana para
separacdo de gas é considerado uma parte importante para a industria de fabricacdo de
revestimentos, detergentes, polimeros, tintas e lubrificantes (NOMANBHAY et al., 2020).
Além disso, o carbonato de glicerol também pode ser utilizado como intermediario
quimico para a sintese de outros compostos quimicos, por exemplo, o glicidol, que é
empregado na industria téxtil, de plasticos, farmacéutica e cosmética (KONG et al., 2016;
OCHOA-GOMEZ et al., 2012).

A Figura 2.1 mostra a formula estrutural do carbonato de glicerol que tem potencial
para substituir o carbonato de propileno que é um derivado de origem fossil
(NOMANBHAY et al., 2020).

Figura 2.1 — Estrutura molecular do carbonato de glicerol.
0

OH

Fonte: Acervo pessoal.

2.2.1 Rotas de producéo

O mercado para comercializacdo de glicerol é limitado e aumentos na producéo de
biodiesel ocasionaram uma saturagdo e queda nos precos. Com isso, novas aplicacOes
foram buscadas para o glicerol, como é o caso da sintese de carbonato de glicerol.
Enquanto alguns métodos de producédo de carbonato de glicerol estdo sendo aplicados em

escala industrial, novos métodos de sintese sustentaveis estdo sendo relatados. O caminho



mais ecoldgico para a sintese de carbonato de glicerol envolve espécies quimicas, como
CO, Hy, CO, e carbonatos organicos, por exemplo, carbonato de etileno (EC), carbonato de
dimetila (DMC) e carbonato de dietila (DEC). QOutras rotas podem incluir ureia e fosgénio
como reagentes, porém ndo sdo sustentdveis e apresentam alto indice de geracdo de
poluentes ou baixas seletividades para o produto desejado (NOMANBHAY et al., 2020).
As principais rotas utilizadas industrialmente séo aquelas que utilizam como reagente
fosgénio, carbonato de etileno ou carbonato de propileno (ARAUJO, 2016). Dentre essas
vias, a transesterificacdo entre glicerol e dimetilcarbonato (DMC), mostrada na Figura 2.2,
€ um método promissor, pois apresenta alta seletividade e conversdo, alem de ser realizado
em condi¢bes moderadas de temperatura e pressdo na presenca de um catalisador bésico,

ndo poluente e de facil disponibilidade, como € o caso do carbonato de potéassio.

Figura 2.2 — Reacdo quimica de transesterificacéo do glicerol com DMC.
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Fonte: Adaptado de ESTEBAN et al., 2014.

2.3 MISTURA AZEOTROPICA

Para diversos sistemas, especialmente, aqueles formados por moléculas diferentes em
tamanho e natureza quimica, ocorrem desvios em relagcdo ao comportamento caracteristico
ditado pela Lei de Raoult. Quando estes desvios se tornam suficientemente grandes em
relacdo a diferenca entre as pressGes de vapor ou temperatura das espécies puras,
observa-se a formacdo de pontos extremos denominados aze6tropos. Nesses pontos, um
liguido em ebulicdo com tal composicdo coexiste com uma fase vapor com composi¢do
idéntica, portanto, torna-se impossivel 0 uso das técnicas convencionais de destilacdo para
a separacdo do sistema (SMITH et al., 2007).

Um desvio positivo da Lei de Raoult significa que nessas misturas as forgas
intermoleculares entre as moléculas semelhantes sdo maiores que a mesma forga em
moléculas diferentes, assim, elas formam azeodtropos de ponto de ebulicdo minimo. Por

outro lado, um desvio negativo da lei de Raoult significa que as forgas intermoleculares



sdo mais fortes na solucdo do que entre 0os componentes puros, essas misturas formam
azeotropos de ponto de ebulicdo méximo (SMITH et al., 2007).

Além da classificacdo baseada no ponto de ebulicdo, um azeo6tropo pode ser
classificado como homogéneo ou heterogéneo. No azeotropo heterogéneo, as fases liquidas
se separam quando condensadas; j& quando o azeotropo homogéneo é condensado as fases
sdo totalmente misciveis.

No processo de transesterificacdo catalitica do glicerol para a producao de carbonato
de glicerol, gera-se metanol, que com o DMC néo reagido forma um aze6tropo homogéneo
e de minimo ponto de ebuli¢do. Desta forma, torna-se um desafio a separacdo desta mistura
azeotrdpica (ZHANG et al., 2017). O azeo6tropo de metanol e DMC é formado a 63,5 °C e
101,3 kPa, portanto, como a pressdo para a reacao de glicerol com DMC é, geralmente, de
101,3 kPa, a temperatura de reacdo ndo deve ser elevada para evitar que 0 DMC escape do
meio reacional como um azeétropo (L1 e WANG, 2011).

A separacdo do azeGtropo DMC/metanol é reportada na literatura, existindo

diferentes técnicas de separacdo. Algumas destas técnicas serdo apresentadas a seguir.

2.3.1 Destilagéo azeotropica

Este método consiste na utilizacdo de um componente de arraste a fim de gerar um
azeotropo ternario heterogéneo, ou seja, que forma mdaltiplas fases liquidas em equilibrio
com o vapor (FIGUEIREDO, 2009). O novo azeGtropo formado é retirado no topo
(azedtropo de minimo) ou no fundo (azedtropo de méaximo) da coluna, enquanto um dos
componentes da mistura original é obtido puro na outra extremidade da coluna
(FIGUEIREDO, 2009). Um decantador recupera uma das fases e uma segunda coluna deve
ser utilizada para recuperacdo do agente azeotrdpico ou solugdo ndo separada.

Li e Wang (2010) propde o acoplamento da reagéo e separacdo azeotropica testando
diversos agentes de separagédo, sendo o benzeno o mais efetivo. No entanto, a formacao de
um segundo azeotropo entre o benzeno e o metanol impossibilita sua aplicagdo em maior

escala (VEGA, 2017). A Figura 2.3 mostra o0 esquema proposto pelos autores.



Figura 2.3 — Fluxograma simplificado do processo de acoplamento de reacéo e
separacdo azeotropica proposto por Li e Wang (2010).
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Fonte: Acervo pessoal.

A literatura é escassa de artigos cientificos que estudam a destilacdo azeotrépica do
sistema DMC/metanol, sendo os processos descritos a seguir amplamente estudados e

caracterizados em detrimento da destilacéo azeotropica.

2.3.2 Destilagao extrativa

A destilacdo extrativa € um método que utiliza grandes quantidades de solvente para
tornar maxima a diferenca entre as volatilidades relativas dos componentes na mistura e,
consequentemente, alterar o equilibrio liquido-vapor dos componentes que se deseja
separar. Este solvente possui um ponto de ebuli¢do elevado, maior do que o ponto de
ebulicdo dos componentes a serem separados e é fundamental que a adi¢do deste terceiro
componente ndo cause a formacdo de um novo aze6tropo e que ndo haja separacdo de fases
liquidas. A auséncia de azeotropos e a facilidade de recuperacdo do solvente tornam a
destilacdo extrativa um processo mais simples e atrativo do que o método de destilacédo
azeotropica (FIGUEIREDO, 2009).

O componente mais volatil, no caso o metanol, é obtido no topo da coluna extrativa
como destilado puro, enquanto que os componentes menos volateis, DMC e solvente, saem
na base da coluna por onde seguem para uma coluna de destilagdo convencional (coluna de
recuperacgdo), onde o solvente é recuperado e reciclado para a coluna extrativa. O projeto

conceitual do sistema de duas colunas via destilagdo extrativa € mostrado na Figura 2.4.



Figura 2.4 — Fluxograma simplificado de um processo de destilacdo extrativa para
separacao de metanol e DMC.
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Fonte: Acervo pessoal.

A coluna extrativa apresenta trés se¢des de separacéo: a se¢do de retificacao, que tem
como funcdo remover o solvente do produto de topo e esta localizada acima do prato de
alimentacdo do solvente; a secdo extrativa que corresponde a localidade onde é realizada a
separagdo dos componentes da mistura binaria inicial, sendo que um deles é arrastado pelo
solvente, e estd localizada entre o prato de alimentagdo do solvente e o da mistura
azeotrdpica e, por fim, a secdo de esgotamento que corresponde aos estagios situados
abaixo da alimentacdo da mistura azeotrépica, onde o componente leve é removido do
produto de fundo (FIGUEIREDO, 2009).

A selecdo do arrastador € importante para este processo e deve seguir o conceito de
aumentar a volatilidade relativa dos dois componentes originais, mas também ser de facil
separacdo de qualquer um desses componentes (FIGUEIREDO, 2009). No caso da mistura
azeotrépica em questdo, Wang et al. (2010) estudou a separacdo utilizando o fenol como
arrastador e Hsu et al. (2010) comparou a eficiéncia da utilizacdo de fenol, anilina e etileno
glicol concluindo que a anilina apresenta melhor eficiéncia no processo de separacdo. O
uso desse solvente apresentou uma carga de energia 32,8% menor para os refervedores do
processo em comparagcdo com 0s demais solventes; além de uma coluna para destilacéo
extrativa menor, 48 pratos ao se utilizar fenol e 32 pratos com o uso de anilina; e uma
coluna de destilacdo mais baixa para a recuperacdo de solvente, 32 pratos quando se utiliza

fenol e 18 pratos para o uso da anilina.



2.3.3 Destilagdo com oscilagéo de pressdo

H& dois métodos convencionais para a separacdo do azedtropo sem adicionar um
terceiro componente. Um método é para 0s casos em que 0 azeo6tropo € heterogéneo, o que
significa que apo6s o resfriamento ele pode ser separado naturalmente em duas fases
liquidas. No entanto, o sistema DMC/metanol ndo apresenta esse comportamento, portanto,
este método de separacdo ndo pode ser utilizado para este sistema. Outro método é
chamado de destilagdo com oscilagdo de pressdo e pode ser utilizado para misturas
azeotropicas nas quais a pressao de operacdo tem um forte efeito na composi¢do do
azeotropo. Para o sistema DMC/metanol, o efeito da pressdo na composicdo massica do
azedtropo é mostrado no diagrama Xx-y gerado a partir do modelo de Wilson, conforme
mostra a Figura 2.5. Assim, um processo de duas colunas usando pressdes diferentes é
usado para separar completamente a mistura binaria e como este tipo de destilagdo nao
requer um agente de separacdo de massa € um método preferivel quando se pode aplica-lo
(WANKAT, 2012).

Figura 2.5 — Diagrama x-y do sistema DMC/metanol a diferentes pressoes.
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Um esquema do fluxograma para este processo de destilacdo de duas pressdes é

mostrado na Figura 2.6.

Figura 2.6 — Fluxograma simplificado de um processo de destilacdo com oscilagdo de

pressdo para separacao de metanol e DMC.

Fonte: Acervo pessoal.

Inicialmente, alimenta-se a coluna de alta pressdo com a mistura azeotrdpica de
metanol e DMC e como o produto de topo é mais rico em metanol do que a mistura
alimentada, pois com o0 aumento da pressdo ha a modificacido da composicdo azeotrdpica e
0 componente mais volatil € o metanol, nesta coluna se obtém como produto de fundo
DMC com pureza molar maior do que 99,0% (WANG et al., 2010). O produto de topo da
coluna de alta pressdo, que é a mistura com composicao azeotrdpica na pressao da coluna,
é alimentado em uma coluna de baixa pressao, onde devido a composicdo da mistura estar
acima do ponto azeotrdpico para aquela pressdo é possivel obter como produto de fundo
metanol com pureza elevada e como produto de topo a mistura azeotropica na pressao
utilizada (WANG et al., 2010).

Para a maioria dos sistemas azeotropicos, a mudanca no azeotropo com pressao é
pequena e 0 uso do sistema mostrado na Figura 2.6 envolverd um grande fluxo de
reciclagem (WANKAT, 2012). Isso faz com que a primeira coluna seja bastante grande e
0S custos se tornem excessivos. Wang et al. (2010) estudaram a destilacdo de oscilacéo de
pressdo para o azedtropo DMC/metanol e concluiram que este método de separacdo gera
DMC e metanol com purezas molares superiores a 99,8%, porém ndo é mais econémico do

que a destilagéo extrativa.
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2.4 O EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO

Quando dois liquidos puros e diferentes sdo incapazes de se misturar em todas as
proporgdes, eles sdo considerados parcialmente misciveis. Quando esses liquidos sdo
colocados em contato um com o outro e chegam ao equilibrio térmico, mecénico e de fase,
o resultado séo duas misturas de liquidos coexistentes de composicdes diferentes formando
assim o que é chamado de equilibrio liquido-liquido (DEVOE, 2001).

Os critérios que devem ser respeitados para o ELL sdo a uniformidade de
temperatura, pressao e fugacidade para cada uma das substancias quimicas presentes nas
fases da mistura. Para o ELL em um sistema multicomponente a temperatura e pressao
uniformes, o critério de equilibrio € a igualdade das fugacidades de cada espécie nas fases
presentes na mistura (SMITH et al., 2007).

A separacdo de fases é geralmente o resultado de desvios positivos da lei de Raoult e,
normalmente, quando ocorre a separacdo de fases, uma das substancias é polar e a outra
ndo polar (DEVOE, 2001). Para a rota de producdo estudada, Esteban et al. (2014) estudou
a formacdo do ELL a 343,2 K, pressdo atmosférica e dividiu o equilibrio liquido-liquido
formado em dois sistemas que sdo: DMC + Metanol + Glicerol (S1) e DMC + Carbonato
de Glicerol + Glicerol (S2). O diagrama ternario com a curva binodal obtida para cada um

dos sistemas esta mostrado nas Figuras 2.7 e 2.8.

Figura 2.7 — Diagrama ternario para o sistema DMC + Metanol + Glicerol (S1).
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Fonte: Adaptado de ESTEBAN et al., 2014.
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Figura 2.8 — Diagrama ternario para o sistema DMC + Carbonato de glicerol +
Glicerol (S2).
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Fonte: Adaptado de ESTEBAN et al., 2014.

2.5 SIMULADOR DE PROCESSO

Os simuladores de processo representam um processo quimico ou fisico através de
modelos matematicos, onde diversos balancos de massa e energia, equacGes cinéticas e
céalculos termodindmicos sdo realizados a fim de representar um processo ou até mesmo
uma planta quimica (CHAVES, 2016). Entre os simuladores de processos ha: ASPEN
PLUS®, ASPEN HYSYS®, EMSO, COCO, entre outros.

2.5.1 Aspen Plus®

Na década de 1970, os pesquisadores do Laboratério de Energia do Instituto de
Tecnologia de Massachussets desenvolveram um protdtipo para simulacdo de processos
que foi chamado de Advanced System for Process Engineering (ASPEN). Atualmente, o
software Aspen Plus® é comercializado pela Aspen Tech e é utilizado para simulagdo e
modelagem de processos quimicos (FOGLER e GURMEN, ¢2001).

O simulador Aspen Plus® baseia-se em uma estrutura modular, onde a convergéncia

dos reciclos da planta é feita de modo iterativo e modelos de convergéncia especificos para
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cada modulo de simulagdo podem ser inseridos, assim este software pode ser usado em
quase todos os aspectos da engenharia de processo, desde o estagio de projeto até a analise
de custo e lucratividade (FOGLER e GURMEN, ¢2001). Possui uma biblioteca de modelos
incorporada para colunas de destilacdo, separadores, trocadores de calor, reatores, entre
outros equipamentos. Além disso, possui um banco de dados de propriedades integrado
para pardmetros termodindmicos e fisicos. Durante o célculo do fluxograma qualquer
parametro ausente pode ser estimado automaticamente por diferentes métodos que estdo
inseridos no sistema (FOGLER e GURMEN, c2001).

2.6 MODELO TERMODINAMICO

Nos dias atuais é possivel configurar todas as especifica¢fes basicas da simulagéo e
realizd-la em uma quantidade aceitavel de tempo. Por outro lado, apesar das facilidades
dos tempos recentes muitas vezes a falta ou erro de estimativa de propriedades fisicas e
quimicas podem prejudicar a precisdo de um projeto ou até impedir a sua execugdo
(CARLSON, 1996).

A falta de algumas informacdes necessarias € um problema no simulador, uma vez
que os parametros termodindmicos sdo conhecidos para uma faixa limitada de compostos e
modelos termodindmicos, além disso, sdo dependentes da faixa de pressdo e temperatura o
que muitas vezes dificulta a criagdo de um vasto acervo de dados (CARLSON, 1996).

A escolha dos modelos de propriedades fisicas para uma simulacdo ndo € uma tarefa
facil e tem elevada importancia, pois as propriedades estimadas implicardo em todos os
resultados obtidos nos equipamentos de processo. Assim, varios fatores precisam ser
considerados e muitas vezes um metodo isolado ndo pode lidar com todos os sistemas
encontrados na simulacdo. Os quatro fatores que devem ser considerados ao escolher um
modelo termodindmico sd@o: a natureza das propriedades de interesse, a composi¢do da
mistura, faixa de pressdo e temperatura e a disponibilidade dos parametros (CARLSON,
1996).

Como muitas simulagdes de processos quimicos incluem destilacdo, extracdo ou
evaporacdo, o equilibrio liquido-vapor (ELV) é um fator importante para escolher o
modelo ideal para determinacdo das propriedades fisicas do sistema. Por outro lado,
quando héa a presenca do equilibrio liquido-liquido (ELL), como em processos de extracdo

por solvente e destilacdo extrativa este se torna importante na decisdo do melhor modelo
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termodindmico. Outra consideracdo importante é a entalpia de componentes puros e
misturas que é necessaria para opera¢fes como trocadores de calor, colunas de destilagdo e
reatores (CARLSON, 1996).

Para realizar uma selecdo adequada do modelo termodindmico do processo foi
escolhido o método desenvolvido pelo engenheiro de tecnologia da Aspen, Eric Carlson,
que se baseia em um modelo de perguntas sobre as caracteristicas fisico-quimicas do
sistema em questdo. As Figuras 2.9 e 2.10 apresentam 0 modelo de fluxograma necessario

para a tomada de decisdo.

Figura 2.9 — Fluxograma de deciséo para escolha do modelo termodinamico a partir

da polaridade dos componentes.
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Fonte: Adaptado de CARLSON, 1996.

Na Figura 2.9, o primeiro critério para a sele¢do do modelo termodindmico é a
polaridade dos componentes. A polaridade determina o tipo de intera¢do intermolecular
qgue a mistura pode apresentar; além do mais, de acordo com o diagrama proposto o
caminho polar deve ser mantido mesmo que apenas um dos componentes seja polar. A
segunda decisdo se baseia na presenca de eletrélitos na mistura polar, ou seja, 0 segundo
parametro analisado € dependente da primeira escolha. Caso as substancias sejam apolares,
a segunda decisdo leva em consideracdo a existéncia de pseudocomponentes, que s&o
utilizados para agrupar moléculas similares, normalmente hidrocarbonetos, e simplificar o

calculo das propriedades de misturas complexas, como € o caso do 6leo cru.
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Na Figura 2.10 € ilustrado o fluxograma para o caso de uma mistura polar onde nao
ha a presenca de eletrélito. O primeiro critério do fluxograma esté relacionado a pressédo do
sistema estudado, em sequéncia é analisado se os parametros de interacdo binaria estdo
disponiveis. Se o sistema estiver em pressoes inferiores a 10 bar é analisado um terceiro

pardmetro que é a presenca de equilibrio liquido-liquido dentro da mistura.

Figura 2.10 — Fluxograma de decisé@o para escolha do modelo termodinamico para

componentes polares sem a presenca de eletrolitos.
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Fonte: Adaptado de CARLSON, 1996.

Sabe-se que no processo de transesterificacdo de glicerol com DMC surgem alguns
sistemas devido a baixa miscibilidade dos reagentes, isto €, ha formagdo de um equilibrio
liquido-liquido (ELL), além disso, h& a formagdo de um aze6tropo homogéneo entre DMC
e metanol cuja determinacdo assertiva dos parametros termodinamicos € de relevada
importancia para o estudo e desenvolvimento do processo de produgdo de carbonato de
glicerol. Assim, com auxilio do fluxograma decisério, mas validado posteriormente com
dados da literatura, foi determinado que o modelo termodindmico NRTL é o mais
adequado para as se¢Oes onde o ELL é de maior importancia e 0 modelo de Wilson para os
locais onde a composicdo azeotropica tem maior relevancia. Sendo assim, a seguir sera

realizada uma descri¢édo detalhada desses modelos.
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2.6.1 Modelo de Wilson

No modelo de Wilson, considera-se que ao redor de cada molécula existe uma
composic¢do local que é diferente da composi¢do média, pois é assumido que a composi¢éo
local das moléculas é dependente da diferenca de tamanho e da energia de interacéo entre
elas. Esse modelo representa bem as solucdes em que se tem um soluto polar em solvente
apolar, bem como sistemas ndo ideais e azedtropos homogéneos (EDWARDS, 2000;
ASPEN TECHNOLOGY, 2010).

O coeficiente de atividade para uma solugdo multicomponente expresso em termos

do modelo de Wilson é dado por:

Iny; = —In(ZT, x;4) + 1 — S, ik

= (2.1)
LY XAy
onde m representa 0 numero de componentes do sistema, x a fragdo molar e A é

representado pela equacgéo:
vj Aij=Aii
Ay = v—’exp (— J—) (2.2)

onde os termos v; e v; representam o volume molar dos componentes puros a 25°C, R
representa a constante universal dos gases ideais e Aj e Aj representam a energia
caracteristica a interacdo i-j e i-i das moléculas.

No modelo original In(vj/v;) é representado por a;; e -(%ij - 4ii)/R é representado por bj.
O modelo de Wilson apresenta dois parametros ajustaveis para cada par binario, isto é A;e
Aji PRAUSNITZ et al., 1998).

2.6.2 Modelo NRTL (Non Random Two Liquids)

O modelo NRTL foi desenvolvido por Renon e Prausnitz em 1968, baseado no
modelo sugerido por Wilson em 1964 sobre a relacdo entre as moléculas em uma
composic¢do local. Além disso, para a construgdo deste modelo é aplicada a teoria da ndo

aleatoriedade da mistura. Para sistemas que apresentam ndo idealidade moderada, o
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modelo NRTL n&o apresenta vantagens, mas é importante para sistemas fortemente ndo
ideais, sistemas com equilibrio liquido-liquido e para previsdo de azedtropos heterogéneos
(EDWARDS, 2000; ASPEN TECHNOLOGY, 2010).

O coeficiente de atividade para uma solucdo multicomponente expresso em termos
do modelo de NRTL é dado por:

N N
Zj=1TjiG[in N XiGij (‘L’-- _ Zl=1XlleGlj (2 3)
TN GkjXk JELYN_ GriXi S Y EN G Xk '

Iny; =
onde N representa 0 numero de componentes do sistema, x a fragdo molar e, z;; e Gjj séo

representados pelas equacdes:

_ 9ij-9jj

Tij BT 'Tij * Tji (24)

Gij = e(_a’ijTij)’ aij = aﬁ (25)

onde R € a constante universal dos gases ideais e pode-se representar o termo (gij — ;)/R
por bj;.

Assim, este modelo apresenta trés parametros ajustaveis para cada par binario (bj;, bji
e a;). Os pardmetros bjj e bji representam a energia caracteristica a interacéo i-j das
moléculas, ja o parametro a; estd relacionado com a ndo aleatoriedade da mistura
(PRAUSNITZ et al., 1998).

2.7 COLUNA DE DESTILACAO REATIVA

Em uma estrutura de processo quimico cléssica, a reacdo quimica e o processo de
separagdo dos produtos desejados, normalmente a destilacdo, sdo realizados em sequéncia.
No entanto, essa estrutura pode ser significativamente melhorada pelo acoplamento da
reacdo e destilacdo em uma uUnica unidade multifuncional que é chamada de destilacdo
reativa (SHARMA e MAHAJANI, 2003) e é mostrada na Figura 2.11.
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Figura 2.11 — Diagrama esquematico de uma coluna de destilacéo reativa (DR).
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Fonte: Adaptado de AGIRRE et al., 2011.

Como vantagens dessa integracdo, podem ser citadas a superacdo de limitacGes de
equilibrio quimico, maiores seletividades alcancadas, a utilizacdo do calor de reacdo para o
processo de destilacdo acoplado, maior facilidade para separacdo de misturas azeotropicas
e 0 menor uso de solventes. Além disso, no &mbito econémico, ao se utilizar a destilacdo
reativa em que ha maior eficiéncia do processo, ocorrem menores investimentos e custos
operacionais (SHARMA e MAHAJANI, 2003).

Neste trabalho, o processo de destilagdo reativa sera utilizado para produzir
carbonato de glicerol a partir da transesterificacdo de glicerol com DMC. Como verificado
por Wang et al. (2015), o DMC néo funciona apenas como reagente, mas também como
agente azeotrépico para remover o metanol da secdo reativa da coluna de destilagcdo
reativa. Assim, 0 processo proposto é um processo de acoplamento entre a destilacdo
azeotropica e a destilacdo reativa.

2.8 MECANISMO DE REACAO

Inicialmente, na auséncia de qualquer catalisador, os reagentes na reacdo de
transesterificagdo utilizando o DMC como fonte de carbonato apresentam uma
miscibilidade muito baixa entre si, 0 que resulta num sistema bifasico liquido-liquido do

tipo emulsdo. No entanto, a medida que a reacdo ocorre e 0s produtos sdo gerados, 0
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sistema evolui para um liquido monofasico (ESTEBAN et al., 2014; WANG e LU, 2012).
O desempenho da reacdo entre glicerol e DMC sob diferentes condi¢des de operacéo e
catalisadores tem sido amplamente abordado, entretanto, os aspectos cinéticos desse
processo ndo recebem a mesma atencao.

O mecanismo pelo qual a transesterificagdo do glicerol com o DMC ocorre requer
um catalisador basico. A transesterificacdo catalisada por uma base prossegue através de
um anion alcoxido, como mostra a Figura 2.12. O primeiro passo é uma reagdo entre o
préton de um dos dois grupos hidroxila do glicerol e o catalisador basico para produzir o
anion gliceroxido e o &cido conjugado da base (BH). Tendo em conta a baixa acidez do
grupo hidroxila é necesséaria uma base forte para que a reacdo ocorra. No segundo passo, 0
anion glicerdxido ataca o carbono carbonilico de uma molécula de DMC levando a
formacdo do intermediario metil-gliceril-carbonato mais um anion metoxido que, no
terceiro passo, reage com o &cido conjugado da base produzindo metanol e regenerando a
base. Por fim, no quarto passo, o metil-gliceril-carbonato sofre uma reacéo de ciclizagéo
através de um ataque nucleofilo do oxigénio do grupo hidroxila secundario ao carbono
carbonilico gerando carbonato de glicerol e mais uma molécula de metanol (OCHOA-
GOMEZ et al., 2009; LIU et al., 2014).

Figura 2.12 — Mecanismo de transesterificacédo por catalise bésica.
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Fonte: Adaptado de OCHOA-GOMEZ et al., 2009 e LIU et al., 2014.

2.9 CATALISADOR

Um dos pontos fundamentais para o desenvolvimento industrial de um processo

quimico é encontrar um catalisador que, em condi¢fes experimentais moderadas, leva o
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processo a obter resultados promissores e satisfatorios a fim de ser otimizado e
implementado em larga escala. Assim sendo, Ochoa-Gomez et al. (2009) estudaram duas
varidveis: primeiro a natureza catalitica de catalisadores comercialmente disponiveis em
escala industrial, ou seja, catalisadores basicos e acidos de caracteristicas homogéneas e
heterogéneas. A outra variavel estudada foi a temperatura devido a sua forte influéncia na
taxa de reagéo.

Ao se utilizar catalisadores acidos a reacdo dificilmente se processa. Se considerados
os catalisadores acidos heterogéneos, como resinas de troca idnica, pode se atribuir a
ineficiéncia da difusdo dos reagentes hidrofilicos a superficie hidrofobica encontrada nos
locais cataliticos acidos dentro dessas resinas (OCHOA-GOMEZ et al., 2009). Além do
mais, a atividade catalitica também é muito baixa para catalisadores homogéneos, como o
acido sulfurico e o acido p-toluenossulfonico. A reacdo catalisada por um &cido é
cineticamente controlada e apresenta baixa seletividade que pode ser atribuida ao controle
da taxa de ciclizacdo do intermediario do carbonato de glicerol, como mostra a uGltima
etapa da Figura 2.12. Além disso, se observa uma semelhanca com resultados obtidos para
a producdo de biodiesel por transesterificacdo de Oleo vegetal com metanol, onde a
transesterificacdo catalisada por acido também € mais lenta do que a mesma reacdo
catalisada por uma base (OCHOA-GOMEZ et al., 2009).

Para os catalisadores basicos a reacdo se processa, contudo a taxa de reacdo é afetada
pela temperatura, assim conversdes inferiores a 10% sdo obtidas a temperatura ambiente
(OCHOA-GOMEZ et al., 2009). Quanto maior a temperatura, maiores as conversdes e 0s
rendimentos, de tal forma que conversdes e rendimentos acima de 98% podem ser obtidos
a 75 °C para catalisadores homogéneos, como hidroxido de potassio (KOH), carbonato de
potassio (K,CO3) e hidroxido de sédio (NaOH), bem como valores superiores a 90% para
catalisadores heterogéneos de Oxido de calcio (CaO) calcinados a 900 °C durante uma
noite. Além disso, os resultados sugerem que um menor tempo de reacdo pode ser utilizado
para que conversdes e rendimentos desejaveis sejam alcangados, o que é importante do
ponto de vista industrial. Contudo, os catalisadores homogéneos podem levar a alguns
problemas derivados do procedimento necessario para separd-los do produto gerado
(OCHOA-GOMEZ et al., 2009).

Para catalisadores basicos heterogéneos a atividade catalitica depende da natureza e
propriedades do catalisador, pois conversdes e rendimentos variam em uma ampla faixa
quando a reacdo se processa a temperaturas moderadas. Para a reagdo proposta e

catalisadores estudados por Ochoa-Gomez et al. (2009), a seguinte ordem de atividade
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catalitica foi apresentada para os catalisadores heterogéneos nao calcinados: CaO > MgO >
CaCOs.

As atividades cataliticas do CaCO; e CaO dependem do pré-tratamento térmico
desses materiais. Por exemplo, se 0 CaO for calcinado durante uma noite a 900 °C, a
conversao obtida aumenta de 74,4% para 94,1% e o rendimento sobe de 64,0% para
91,1%. Da mesma forma, se CaCO3 é calcinado, a conversdo da reacdo aumenta de <5%
para 46,1% quando a temperatura é de 600 °C e para 91,5% quando a temperatura é de
900 °C (OCHOA-GOMEZ et al., 2009).

Quando comparado com os catalisadores heterogéneos basicos, a atividade catalitica
€ maior em meio homogéneo, pois durante a reacdo é necessaria a formacdo do anion
gliceréxido que depende do contato préximo entre o glicerol e os sitios cataliticos basicos,
sendo o processo facilitado pelo fato da reacdo ocorrer em meio homogéneo e da forca da
base do catalisador que deve ser alta o suficiente para abstrair um préton do grupo
hidroxila do glicerol (OCHOA-GOMEZ et al., 2009). Assim, uma vez que as moléculas de
glicerol devem se difundir da solucdo para a superficie solida através da camada limite
liquido-catalisador em um meio heterogéneo, a resisténcia a transferéncia de massa torna-
se uma limitacdo para reagdes deste tipo. Além disso, para resinas de troca idnica a mesma
limitacdo explica o baixo rendimento e conversdo. Para superar essa desvantagem, a forca
da base do catalisador deve ser maior para a transesterificacdo heterogénea do que para a
homogénea (OCHOA-GOMEZ et al., 2009).

Em seu trabalho, Esteban et al. (2015a) compara os resultados experimentais da
conversdo e frequéncia de turnover (TOF), isto é, a quantidade de produto gerado em
relacdo a quantidade de catalisador inserida no meio reacional em um determinado tempo,
usando diferentes catalisadores homogéneos com tempo de reacdo de uma hora,
temperatura de 70 °C, razdo molar de entrada DMC/Glicerol de 3, concentracdo de
catalisador de 1% p/p e velocidade de agitacdo de 1500 rpm. Assim, concluiu que os
carbonatos apresentam uma atividade significativamente maior que 0s carbonatos
hidrogenados, pois a basicidade é mais fraca nos Gltimos sais. Quanto aos metais alcalinos,
observou-se que a ordem de atividade dos carbonatos e dos carbonatos hidrogenados foi
K > Na > Li. Em outro estudo comparativo, Esteban et al. (2015b) analisa o desempenho
do carbonato de potéssio (K,COs3) e do metdxido de potassio (CH3OK) concluindo que a
TOF do metoxido de potassio é 19,89 vezes maior que o do carbonato de potassio a 66 °C
e 17,31 vezes maior quando a temperatura é de 70 °C. Assim, concluiu que a atividade do

metoxido de potassio € maior que a do carbonato de potassio, portanto, menores
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quantidades de metdxido de potéssio sdo necessarias para processar a reagdo, o que pode

gerar economia para 0 processo.

2.9.1 Catalisador na regido bifasica

Os estudos de Esteban et al. (2015a e 2015b) utilizando diferentes catalisadores
(K2CO3 e CH30K) mostram gque ambos séo solUveis apenas na regido bifasica que é rica
em glicerol e que a medida que a reacdo avanca a emulsdo bifésica evolui para um sistema
monofasico homogéneo devido ao fato da solubilidade do glicerol no DMC aumentar com
a conversao, isto €, a medida que o carbonato de glicerol e metanol se tornam presentes na
mistura.

Além disso, em seu trabalho com carbonato de potassio, Esteban et al. (2015a)
concluiu que tanto a temperatura quanto a razdo molar de alimentacdo dos reagentes tem
pouca ou nenhuma influéncia na conversdo critica para transicao do regime bifésico para o

regime monofasico.

2.9.2 Carga de catalisador

Esteban et al. (2015a) analisou a evolucdo da reacdo para trés diferentes niveis de
carga de carbonato de potassio (K,COg3). Para os diferentes niveis de carga testados em um
tempo de 180 minutos de reacdo todos atingiram 100% de conversdo, no entanto, para uma
carga de 0,75% p/p a evolucdo da reacdo se mostrou mais lenta do que para uma carga de
1,00% p/p e 1,25% p/p. A reacdo se mostrou ligeiramente mais rapida para a maior
concentracéo de catalisador testada.

Em outro trabalho, Esteban et al. (2015b) analisou a evolucdo da reagdo de
transesterificagcdo variando a concentracdo de metoxido de potéssio no meio reacional. Na
menor concentragdo testada, isto €, 1000 ppm, a reacdo se mostrou lenta e em 250 minutos
atingiu cerca de 90% de conversdo. Para as demais concentragdes testadas, 1500 ppm,
2000 ppm e 2500 ppm foram obtidas conversdes de 100% no mesmo tempo de reagéo. No
entanto, a 1500 ppm de concentracdo de catalisador a velocidade de reagéo ainda néo se

mostrou satisfatoria. Assim, as demais concentracbes apresentaram tempo de reacao
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satisfatorio sem grandes diferencas de resultado ao saltar-se de 2000 ppm para 2500 ppm
de concentracgéo inicial de catalisador.

2.9.3 Temperatura

Para a reacdo de transesterificacdo do glicerol com DMC catalisada por K,COj3 néo
héa registro bibliograficos em condicdes experimentais com temperaturas abaixo de 60 °C e
em Esteban et al. (2015a) tanto a conversdo apés 1 h de operacdo quanto o valor da
frequéncia de turnover (TOF) foram despreziveis nessa temperatura.

O aumento da temperatura acima de 60 °C gera um melhor desempenho como
esperado. Entretanto, em pressdao atmosférica quando se opera em temperaturas acima de
70 °C a evaporacgdo incontrolavel do metanol e a formacdo e evaporacdo do azeotropo,
conforme discutido na se¢édo 2.3, acabam gerando problemas operacionais.

Quando a reacdo é catalisada por metoxido potassio, Esteban et al. (2015b) concluiu
que a reacdo atinge conversdo proxima a 100% em aproximadamente 250 minutos em
temperaturas de 50, 60, 66 e 70 °C, onde a diferenca esta na velocidade de processamento
no inicio e parte intermediaria da reacdo, sendo que maiores velocidades sdo obtidas nas
maiores temperaturas, porém os mesmos problemas operacionais surgem ao se ultrapassar
0s 70 °C.

2.9.4 Razdo molar DMC/GLICEROL e razao de refluxo

Esteban et al. (2015a) realizou uma série de 27 ensaios cinéticos catalisados por
carbonato de potéssio (K,CO3) em um reator batelada variando temperatura, razdo molar
de entrada dos reagentes, velocidade de agitacdo e propor¢édo de catalisador. Assim, entre
as razbes molares de entrada dos reagentes testadas aquela que apresentou melhor
desempenho, isto €, maior taxa de conversdo em menor tempo foi a alimentacdo de 3 mols
de DMC para cada 1 mol de glicerol, em contraste, o pior desempenho foi obtido quando
os reagentes foram alimentados na proporcéo de 1,5:1. A mesma observacéo foi feita por
Esteban et al. (2015b) ao se utilizar como catalisador o metdxido de potassio.

Em outro trabalho, Vega (2017) estudou o efeito da raz&o molar de entrada dos

reagentes e a razdo de refluxo em uma coluna de destilagdo reativa. Como resultado foi
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obtido que maiores conversdes sdo obtidas aumentando a razdo molar de entrada de
reagentes, sendo que o melhor resultado obtido foi para uma razdo molar de 6:1. Para a
razdo de refluxo observou-se que ha um aumento na conversao de glicerol ao se diminuir
essa variavel, sendo que os melhores resultados de conversdo para cada uma das razoes
molares de entrada dos reagentes testadas foram obtidos quando a menor razdo molar de
refluxo foi utilizada, isto é, 0,2. Isso se deve ao fato de que a remogdo do metanol da
coluna faz com que o equilibrio quimico da reacédo se deslogue para os produtos (VEGA,
2017).

2.9.5 Velocidade de agitacéo

Uma avaliacdo dessa variavel foi realizada por Esteban et al. (2015a) através do
monitoramento da distribuicdo do tamanho da gota e comprimento médio da corda
utilizando um sistema de medicdo da refletancia do feixe focalizado, que mede o
comprimento da corda das goticulas que passam pelo ponto focal durante um periodo
definido de tempo, onde se gera uma populacdo de cordas cuja distribuicdo estatistica,
como a contagem total de gotas por unidade de tempo ou o comprimento médio da corda,
possa ser calculada e assim, conforme a evolugdo com o tempo, pode-se interpretar as
mudancas que ocorrem dentro do sistema em varias condi¢des de agitacao.

Nas condi¢cOes avaliadas por Esteban et al. (2015a) percebeu-se que a evolucdo da
conversdo € dificultada pela falta de agitacdo quando se opera no intervalo de 750 a
1000 rpm. No entanto, sob 1500 e 2000 rpm, a performance da reacdo provou ser quase
idéntica, o que por sua vez confirma que uma velocidade étima de agitacdo é alcancada, na

qual a transferéncia de massa pode ser desprezada.

2.10 MODELO CINETICO

A modelagem cinética é uma teécnica muito Util quando se processa uma reacao
quimica. As mudancas ocasionadas no sistema ocorrem a certa taxa e com certa dinamica,
dessa forma a partir da modelagem cinética é possivel descrever essas mudangas e suas
taxas quantitativamente. Além disso, a modelagem cinética é uma ferramenta que ajuda a

compreender 0os mecanismos basicos da reagéo.

25



Para compreender o progresso das reacGes € necessdrio conhecimento de
termodindmica e cinética. A termodinamica é util para descrever e compreender em que
direcdo uma reacdo ocorrerd e as mudancas de energia e entropia que estdo envolvidas, ou
seja, a forca motriz de uma reacdo. No entanto, a termodinamica nada pode dizer sobre a
velocidade com que uma reagéo ocorre.

A taxa com que uma reacdo ocorre € a resultante da forga motriz e da resisténcia
contra a mudanca. Existe, portanto, uma ligacéo intima entre a termodinamica e a cinética.
A cinética de uma reacdo é, por consequéncia, uma importante ferramenta para se
dimensionar equipamentos, estudar viabilidade de producdo de um produto por
determinada rota quimica e simular processos em diferentes condi¢des. Logo, um bom
entendimento do mecanismo de reacdo aliado a uma aplicacdo correta dos principios
cinéticos é essencial para descrever como se processa uma reacdo quimica e para

simulagdo de um processo e seu equipamento de producao.

2.10.1 Cinética catalisada por carbonato de potassio (K,CO3)

Em seu trabalho, Esteban et al. (2015a) propde uma série de modelos para serem
ajustados aos dados cinéticos compilados ao longo de 27 ensaios catalisados por carbonato
de potassio (K,CO3) em um reator batelada variando temperatura, razdo molar de entrada
dos reagentes e carga de catalisador em trés niveis e mantendo a taxa de agitagdo em
1500 rpm. O modelo que melhor se ajustou aos dados experimentais constitui-se de duas
equacOes: a primeira descreve 0s eventos sob o regime bifasico, durante os quais a reacao
ocorre apenas na fase rica em glicerol, na qual o catalisador é solivel em uma
concentracdo Ccan € 0 DMC em uma concentracdo Cpmcsol- A Segunda representa uma
situacdo em valores acima da conversdo critica (Xit), onde ocorre a mudanca do regime de
fase, portanto, representa uma reacao irreversivel e considera a diluicdo do catalisador em
todo o volume de reacdo. A validacdo do modelo e seus pardmetros foi bem sucedida em
relacdo a critérios estatisticos e fisicos apresentando erros de estimativa abaixo de 6,8%.

Os demais modelos propdem: uma equacao de primeira ordem em relacéo ao glicerol
e ordem zero em relagdo ao DMC, onde a natureza do glicerol o sujeita a gerar o anion
gliceroxido através de interacbes com o carbonato de metal alcalino (Modelo 1) e um
modelo que considera uma reacdo de primeira ordem em relacdo a ambos os reagentes

(Modelo 2) como proposto para a reacdo de transesterificagdo entre DMC e etanol na
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presenca de etdxido de sodio (KELLER et al., 2011 apud ESTEBAN et al., 2015a). No
entanto, ambos apresentam menor confiabilidade no sentido estatistico e fisico.

Os modelos cinéticos testados, bem como os pardmetros cinéticos da equacgédo de
Arrhenius, ou seja, o fator pré-exponencial (In ko) e a razdo da energia de ativacdo e da

constante universal dos gases ideais (E./R) encontram-se no Quadro 2.1.

Quadro 2.1 — Modelos e parametros cinéticos regredidos para reacdo catalisada por

K,COs.
Modelo Equacao Parametros cinéticos
ko (m3/s.kmol) 5,80x10%
1 = K1.Ceat.Cyii

r 1 Ccat Cgllcerol Ea/R (K) 18237,00
ko (m®/s.kmol2) 4.21x10%

2 = K1.Ceat-Cylicerol-C
r 1.~cat-\~glicerol-\“DMC Ea/R (K) 21939,00
3 1° Passo r1:k1-Ccatl-CinceroI-CDMCsoI ko (mG/S-kmOIZ) 1v18X1024
2°PaSSO |’2 = kl.Ccat.Cg|icer0|.CDMC Ea/R (K) 21558,00

Fonte: ESTEBAN et al., 2015a.

Os valores de conversao critica (Xcrit), onde ocorre a mudanca do regime de fase,
variam ligeiramente dependendo da relacdo molar inicial dos reagentes, sendo que 0s
valores de conversdo critica observados foram de 0,33, 0,31 e 0,30 quando as relagdes
molares iniciais dos reagentes foram de 1,5, 2 e 3, respectivamente. Além disso, a
concentracdo de DMC soluvel na fase rica em glicerol (Cpmcsol) COnsiderada no primeiro

passo do terceiro modelo cinético foi estimada em 3,34 kmol/m3 (ESTEBAN et al., 2015a).

2.10.2 Cinética catalisada por metoxido de potassio (CH3OK)

Em outro trabalho, Esteban et al. (2015b) prop&e uma série de modelos cinéticos
para ajustar um conjunto de dados experimentais obtidos atraves de 20 corridas cinéticas
catalisadas por metoxido de potassio (CH3;OK) em um reator batelada variando
temperatura, razdo molar de entrada dos reagentes e carga de catalisador em trés niveis e
mantendo a taxa de agitacdo em 1500 rpm. Nos dados coletados observou-se uma
tendéncia nos valores de conversdo critica para valores entre 0,30 e 0,35, 0 que esta de
acordo com o valor observado para a reacdo catalisada por K,COs. Por esse motivo, 0

valor de conversdo critica adotado é de 0,30.

27




Dentre os modelos testados, o que melhor se ajustou aos dados experimentais foi o
Modelo 3 que é constituido de duas equacGes: a primeira descreve 0s eventos sob o regime
bifasico, periodo onde a reacdo ocorre apenas na fase rica em glicerol, na qual o catalisador
é soltuvel em uma concentracdo C.yy € 0 DMC em uma concentracdo Cpmcsor, além disso
considera a desativagdo irreversivel do catalisador com uma cinética de primeira ordem. A
segunda representa uma situacdo em valores acima da conversao critica (Xit) onde ocorre
a mudanca do regime de fase, portanto, considera a diluicdo do catalisador em todo o
volume de reacdo. Além disso, esse modelo considera a reacdo COmMO UM Processo
irreversivel. A validacdo do modelo e seus parametros foi bem sucedida sob critérios

estatisticos e fisicos, pois os valores previstos raramente diferiam mais do que + 15% em

relacdo aos dados observados (ESTEBAN et al., 2015b).

O Quadro 2.2 reune os modelos cinéticos propostos para descrever a reacdo, bem

como 0s pardmetros cinéticos da equacdo de Arrhenius, ou seja, o fator pré-exponencial

(In ko) e a razdo da energia de ativacao e da constante universal dos gases ideais (Ea/R).

Quadro 2.2 — Modelos e parametros cinéticos regredidos para reacdo catalisada por

CH3;0K.
Modelo Equacao Parametro cinético
1 r= k1-Ccat1-CgliceroI-CDMCsol kO (mG/S-kmOIZ) 76’71
r2 = K1.Ceat.Cylicerol-Comc E/R (K) 3618,00
ko (m®/s.kmol?) | 354,25
) rr% ::kli-%atl-ggl.icerol-gDMCsol E./R (K) 4100,00
kool knof) |155010°
Eao/R (K) 30662,00
ko (m®/s.kmol2) | 126,47
3 r1 = K1.Cear1.((1-B).exp(-Kg.t) + B).Cyicerol-Comcsol Eo/R (K) 3408,00
2 = kl-Ccat-B-Cincerol-CDMC Kqg 0,03
B 0,32
ko (m®/s.kmol2) | 796,32
EJ/R (K) 4028,00
I = K1.Ceanr.((1-B).exp(-Kg.t) + B).Cgiicerol- Comcsol Ko (m6/s.kmoI2) 1.29x10%
4 r2 = Ki.Ceat.B.Cylicerol. Come E.o/R (K) 36764.00
r3 = K-1.Ceat.p-Ccc.Cmeon a0 :
Kq 0,03
B 0,36

Fonte: ESTEBAN et al., 2015b.
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Todos os modelos apresentados consideram o regime bifasico. O Modelo 1 apresenta
duas equacgOes representando uma reagdo irreversivel, enquanto o Modelo 2, por outro
lado, propbe que a reacao seja reversivel. Os Modelos 3 e 4 consideram a natureza do
catalisador e sua desativacao de primeira ordem na qual uma espécie de carbonato basico
de potassio é formada (LI e WANG, 2011 apud ESTEBAN et al., 2015b). O Modelo 3
defende que a reacgdo € irreversivel enquanto 0 Modelo 4 que esta é reversivel.

Os Modelos 1 e 2 puderam ser descartados devido ao alto valor de concentracdo de
DMC soluvel na fase rica em glicerol (Cpmcso) Obtidos, 10,56 e 9,05 kmol/m3,
respectivamente, pois 0 DMC puro teria uma concentracdo de 11,88 kmol/m?3 e valores
préximos a esse ndo condizem com as condicOes experimentais (ESTEBAN et al., 2015b).

Os Modelos 3 e 4, apresentam uma concentracdo de DMC soltvel na fase rica em
glicerol de 3,56 kmol/m3 que esta em boa concordancia com os resultados observados
quando o K,CO3 foi empregado como catalisador. Contudo, para o Modelo 4, o alto valor
da energia de ativacdo estimada para a reacdo inversa em conjunto com a baixa
confiabilidade estatistica dos pardmetros torna este modelo estaticamente menos
significativo do que o Modelo 3 (ESTEBAN et al., 2015b).

O valor da constante de reacdo dos modelos descritos nesta se¢do e na se¢do 2.10.1
podem ser calculados através da lei de Arrhenius, como segue na Equagéo 2.6.

Ink, = Inky — & (2.6)

onde ko é o fator pré-exponencial, E; é a energia de ativacdo da reacdo, R é a constante

universal dos gases ideais e T é a temperatura da reacao.

3 MATERIAIS E METODOS

3.1 DEFINICAO DO CATALISADOR

Tanto o carbonato de potassio quanto o metdxido de potassio apresentam rendimento
e conversdo que se aproximam dos 100%. Além do mais, a seletividade desses

catalisadores também estd toda direcionada para a producdo de carbonato de glicerol.
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Assim, com as informacdes de frequéncia de turnover (TOF) apresentadas na secdo 2.9
seria Obvia a escolha do metdxido de potassio como catalisador do processo, pois uma
menor quantidade de catalisador é necessaria para obter um desempenho semelhante ao do
carbonato de potassio.

No entanto, o preco de uma solugdo 32% p/p de metdxido de potéssio em metanol é
de US$ 2.400,00/ton enquanto que o carbonato de potassio com 98% de pureza €
encontrado a US$ 800/ton. Convertendo para mesma base e comparando, o metoxido de
potassio € cerca de 9,3 vezes mais caro que o carbonato de potassio (LOOKCHEM,
2020?). Além disso, a reacdo processada com o metoxido de potéssio apresenta uma
cinética de reagdo mais complexa e um modelo cinético com menor assertividade quando
comparada ao carbonato de potassio, o que pode gerar um empecilho para a realizacdo da
simulacdo, ademais, uma limitada quantidade de artigos esta disponivel para comparagédo
dos resultados.

Levando em consideracdo as andlises levantadas e os critérios que a reacdo deve
atender para viabilidade industrial e para viabilidade no simulador, o carbonato de potassio
(K2CO3) foi selecionado como o catalisador. O catalisador selecionado demonstra uma
atividade catalitica consideravel, como catalisador homogéneo ndo pode ser facilmente
removido da mistura de reacdo, porém € barato, disponivel comercialmente e ndo apresenta

elevado nivel de toxicidade ou inflamabilidade.

3.2 SIMULACAO DO PROCESSO

Foi simulado um processo para producdo de carbonato de glicerol via destilagcdo
reativa catalisada por K,COs; com recuperacdo de solvente por destilacdo extrativa
utilizando anilina, de modo que para atender os niveis exigidos para a comercializacéo de
um produto comercial a pureza seja de no minimo 95 % em massa ou mol no produto final
(SCHOLS et al., 2016). Uma vez que a literatura apresenta poucos estudos em relagéo ao
processo de producdo de carbonato de glicerol e a sua otimizacdo, este trabalho buscou
atender a estes aspectos. Todos o0s processos foram simulados utilizando o software
Aspen Plus®, versdo 8.8 e suas condicdes iniciais baseadas em pesquisas na bibliografia
disponivel.

Para o inicio de cada simulacdo foram inseridos os componentes utilizados no

processo: glicerol, DMC, metanol, carbonato de glicerol e anilina. Os calculos dos
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coeficientes de atividades e outras propriedades fisico-quimicas da mistura foram feitos
para 0 modelo termodindmico NRTL, isto é, para prever o comportamento do ELL onde
este tem maior relevancia e para o modelo de Wilson, em partes cuja maior importancia é o
azedtropo formado. Esta convencéo esta de acordo com as recomendacdes de Eric Carlson,
engenheiro de tecnologia da Aspen, conforme discutido na se¢éo 2.6. O catalisador néo foi
incluido como um componente para a simulacdo, visto que seu efeito no processo esta
contido no modelo cinético adotado e seu efeito de impureza no produto final sera
descartado, uma vez que em termos da corrente de produto final do processo este
representa cerca de 3,0 % em massa.

Apos a definicdo dos componentes da mistura e dos modelos termodinamicos foi
proposto o fluxograma para o processo utilizando os equipamentos presentes no simulador,
um diagrama de blocos do processo é mostrado na Figura 3.1. Os equipamentos modelados
no simulador apresentam diferentes finalidades e funcionalidades, assim para 0 processo
estudado foram utilizados: colunas de destilagdo reativa, extrativa e simples, bombas,
trocadores de calor, misturadores, separadores e correntes de material. Os equipamentos

utilizados estdo descritos no Quadro 3.1.

Figura 3.1 — Diagrama de blocos simplificado do processo de producéo de carbonato

de glicerol.

Glicerol

Metanol

DMC Destilagéo

reativa

Coluna
extrativa

Coluna de
recuperacio

Anilina

Coluna de
purificagio

DMC

CG
DMC

Fonte: Acervo pessoal.
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Quadro 3.1 — Descricédo dos equipamentos utilizados na simulagéo.

Equipamento

Descricdo

Coluna de destilacéo reativa/extrativa/simples

5=

A coluna de destilacdo utiliza um modelo
rigoroso de destilagdo multiestagios para
simular todos os tipos de operacBes de
fracionamento de liquido-vapor. Pode ser
utilizada para simular colunas de
destilacéo, destilacéo azeotropica,
extrativa e reativa, absorcéo e reacdo com
duas fases. O bloco RadFrac é utilizado
para simula¢Ges completas, como é o caso
deste trabalho. J& o bloco DSTWU € um
método utilizado para obtencdo de
parametros como razédo de refluxo minima
e namero de estagio minimo.

Bomba

O

Pode ser utilizada para representar uma
bomba real ou pode ser usada para
representar o aumento de pressdo devido a
altura de liquido em tubos verticais.

Trocador de calor

O

O trocador de calor executa célculos para
o fluido quente e o fluido frio e requer
uma especificacdo de desempenho, como
temperatura de saida, mudanca de
temperatura do fluxo quente ou frio,
fracdo molar de vapor do fluxo quente ou
frio, carga do trocador de calor, area da
superficie de transferéncia, entre outros.

Misturador e separador

O misturador combina diferentes correntes
em uma Unica corrente de fluxo. Ja o
separador é utilizado para gerar diferentes
correntes com base em uma Unica corrente
de fluxo. Pode ser utilizado para fazer um
make up (juncdo do reciclo com
alimentacéo fresca) ou uma purga.

Corrente de material, calor e trabalho

?

Material

As correntes conectam os modelos de
operacdo unitaria entre si e fornecem o
fluxo de matéria do processo. Elas
também podem ser utilizadas
hipoteticamente como correntes de calor e
trabalho para processos em trocadores de
calor e turbinas.

Fonte: Acervo pessoal.
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3.3 REGRESSAO DE DADOS E CORRELACAO COM OS MODELOS
TERMODINAMICOS

Para obter os pardmetros de interacdo binaria do modelo NRTL dos sistemas
estudados foram utilizados os dados de equilibrio contidos em Esteban et al. (2014)
combinados com o método de regressdo do simulador. O método de regressao utilizado no
Aspen Plus® foi o método generalizado de minimos quadrados baseado no principio da
maxima verossimilhanga. Como padrdo sugerido pelo simulador, o algoritmo de
Britt-Luecke foi empregado para obter os pardmetros do modelo com o método de
inicializacdo de Deming com tolerancia para convergéncia de 0,0001. A funcédo objetivo a

ser minimizada é:

2 2
exp cal exp __cal
T, Tk ) (xijk xijk) !

or? 02

OF =¥}, 2?:1 2?:1[(

3.1)

onde N € o numero de tie-lines, Xexp € Texp indicam a fragdo molar e temperatura
experimental e Xqq € Tca S80 a fracdo molar e a temperatura calculada. Os indices i, j e k
sdo relativos ao componente, a fase e a tie-line. J& 0s parametros o1 € oy S80 0 desvio
padrdo da temperatura e da fracdo molar do componente i, respectivamente, e seus valores
foram tomados como: o7 = 0,05 K, o4 = 0,0150 (ESTEBAN et al., 2014).

Os parametros de interacdo binaria do modelo de Wilson para o sistema DMC e
metanol foram coletados na literatura, como segue no Quadro 3.2 (YANG et al., 2012
apud ZHANG et al., 2017). Para os coeficientes de interacdo binaria dos demais
componentes foram utilizados os dados disponiveis no banco de dados do Aspen Plus® e
para aqueles que ndo foram encontrados no banco de dados foi utilizado o método padrao

de estimacdo do simulador que se da atraveés do modelo UNIFAC.

Quadro 3.2 — Parametros de interagdo binaria para o modelo de Wilson do sistema
DMC(1)/metanol(2).

Sistema dij dji bij ) bji (&)

1-2 -0,011 0,012 -336,9 -155,8

Fonte: YANG et al., 2012 apud ZHANG et al., 2017.
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Para a simulacdo da coluna de destilagcdo extrativa e recuperacdo de solvente foi
utilizado o modelo de Wilson e os pardmetros de interacdo binéria da anilina com o
metanol e DMC foram obtidos no banco de dados do Aspen Plus®, para aqueles que ndo
foram encontrados foi utilizado o método padrdo de estimacdo do simulador que ocorre
através do modelo UNIFAC.

3.4 MODELAGEM CINETICA

No Aspen Plus® é necessario adicionar todas as reacBes que acontecem no
equipamento e definir a cinética ou equilibrio para a descricdo da reacdo. Para a
modelagem da reacdo apresentada na Figura 2.2, que servira de parametro para a coluna de
destilacdo reativa, foi utilizada uma das cinéticas presentes em Esteban et al. (2015a)
discutida na secdo 2.10.1. O modelo em questdo é aquele que melhor se ajustou aos dados
experimentais utilizando o catalisador escolhido, K,COg3, e € formado por duas equacdes: a
primeira descreve 0s eventos sob o regime bifasico, durante o qual a reacdo ocorre apenas
na fase rica em glicerol. A segunda representa uma situacdo em valores acima da
conversdo critica onde ocorre a mudanca do regime de fase considerando a dilui¢cdo do
catalisador em todo o volume de reacéo.

Para modelar o processo foi descartada a primeira lei cinética que compde o
conjunto, uma vez que o sistema ja inicia a reacdo com quantidade de solvente suficiente
para que haja homogeneidade do meio. Para conseguir a propor¢do adequada de reagentes
e produtos foi utilizada a ferramenta Design Spec, onde se especifica um valor desejado
para uma variavel do fluxograma ou alguma funcdo das varidveis do fluxograma e uma
corrente que influéncia nessa variavel é modificada, de modo a alcancar seu objetivo.

Assim, a equacdo cinética segue conforme abaixo:

—Eq
T = Koe RT CcathlicerolCDMC (3.2)

onde, o fator pré-exponencial ko é dado por 1,182x10%* (m°/s.kmol?), E. que é a energia de
ativacdo cujo valor é 179,233 kJ/mol, Ccq: que representa a concentracgao de catalisador foi
tomada como 11,3 g/L, Cyicerol representa a concentracéo de glicerol em kmol/m® e Comc
descreve a concentracdo de DMC na mesma unidade.
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3.5 ANALISE DE SENSIBILIDADE

A analise de sensibilidade é uma ferramenta do simulador Aspen Plus® que é usada
para alternar uma ou mais variaveis do processo e estudar o efeito que causam ao sistema.
Este tipo de analise trata cada varidvel de forma isolada em relagdo ao processo, ou seja,
ndo é levado em consideracdo as relagdes existentes e seus efeitos sobre o processo.

Essa ferramenta foi utilizada para avaliar as variaveis: razdo de refluxo das colunas
de purificacdo, extragdo e recuperacdo, estagio de alimentacdo do solvente e mistura
azeotropica na coluna extrativa, estagio de alimentacdo da coluna de recuperacdo de
solvente e estagio de alimentacdo na coluna de purificacdo do produto. As respostas
avaliadas foram o consumo energético dos refervedores e condensadores de todas as
colunas de destilacdo e a pureza do produto de fundo e do destilado em cada coluna
estudada. O objetivo foi encontrar condicbes em que O processo opere com menor
consumo energético produzindo carbonato de glicerol em pureza adequada (>95,0%
composicdo molar ou massica) e recuperando quantidades razoaveis de DMC, solvente e

metanol para o processo (>90,0% composi¢do molar ou massica).

4 RESULTADOS

4.1 MODELO TERMODINAMICO E EQUILIBRIO LIQUIDO-LIQUIDO

Inicialmente, € preciso determinar se 0 modelo termodinamico escolhido pode
verificar o comportamento do sistema formado a partir da reacdo quimica de
transesterificacdo do glicerol com DMC, conforme mostrado na Figura 2.2.

No processo de transesterificacdo catalitica do glicerol com DMC surgem alguns
sistemas devido a baixa miscibilidade dos reagentes, assim torna-se de relevada
importancia a verificagdo da viabilidade do modelo termodindmico e de seus parametros
para a previsdo desses sistemas formados, pois para o estudo e desenvolvimento do
processo de producédo de carbonato de glicerol, o surgimento desses sistemas pode afetar o
desempenho de equipamentos de separagdo e reacdo. Alguns trabalhos como Wang e Lu

(2012) e Esteban et al. (2014) fornecem dados termodinamicos para os sistemas formados.
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Assim, nesta secdo os equilibrios liquido-liquido (ELL) para o sistema ternario DMC
+ Metanol + Glicerol (S1) e DMC + Carbonato de Glicerol + Glicerol (S2) serdo

calculados tomando como base os dados experimentais referentes ao equilibrio

termodinamico destes sistemas obtidos por Esteban et al. (2014), como mostram 0s

Quadros 4.1 e 4.2. Estes dados foram correlacionados a partir do modelo termodinamico

ndo aleatério de dois liquidos (NRTL) obtendo-se pardmetros de interacdo binaria e

diagramas de fases que foram comparados com os trabalhos previamente citados.

Quadro 4.1 — Dados experimentais de ELL, em base molar (x;), do sistema ternario
S1: DMC (1) + Metanol (2) + Glicerol (3).

Temperatura = 343,2 K

Tie-Line

Composicdo Global

Fase rica em glicerol

Fase rica em DMC

X1

X2

X3

X1

X2

X3

X1

X2

X3

0,4991

0,0000

0,5009

0,0438

0,0000

0,9562

0,9781

0,0000

0,0219

0,4709

0,0521

0,4770

0,0680

0,0716

0,8604

0,9345

0,0299

0,0356

0,4532

0,1019

0,4449

0,0887

0,1344

0,7769

0,8993

0,0639

0,0368

0,4249

0,1496

0,4255

0,1077

0,1865

0,7058

0,8503

0,1030

0,0467

0,3946

0,2093

0,3961

0,1269

0,2570

0,6161

0,7982

0,1394

0,0624

0,3738

0,2508

0,3754

0,1391

0,2910

0,5699

0,7455

0,1865

0,0680

0,3548

0,3031

0,3421

0,1726

0,3328

0,4946

0,6400

0,2570

0,1030

0N | OB |WIN|F-

0,3168

0,3556

0,3276

0,2033

0,3796

0,4171

0,5695

0,3065

0,1240

9

0,3094

0,3941

0,2965

0,2571

0,4033

0,3396

0,4816

0,3615

0,1569

Fonte: ESTEBAN et al., 2014.

Quadro 4.2 — Dados experimentais de ELL, em base molar (x;), do sistema ternario

S2: DMC (1) + Carbonato de Glicerol (2) + Glicerol (3).

Temperatura = 343,2 K

Tie-Line

Composicdo Global

Fase rica em glicerol

Fase rica em DMC

X1

X2

X3

X1

X2

X3

X1

X2

X3

0,4988

0,0000

0,5012

0,0488

0,0000

0,9512

0,9681

0,0000

0,0319

0,4846

0,0246

0,4908

0,0685

0,0163

0,9152

0,9001

0,0352

0,0647

0,4718

0,0548

0,4734

0,1083

0,0465

0,8452

0,8383

0,0640

0,0977

0,4543

0,0853

0,4604

0,1350

0,0690

0,7960

0,7640

0,0951

0,1409

0,4433

0,1072

0,4495

0,1807

0,0950

0,7243

0,6898

0,1214

0,1888

0,4296

0,1347

0,4357

0,2276

0,1187

0,6537

0,6102

0,1448

0,2450

N oo IWIN (P

0,4213

0,1513

0,4274

0,2842

0,1501

0,5657

0,5151

0,1631

0,3218

8

0,4093

0,1805

0,4101

0,3374

0,1655

0,4971

0,4399

0,1735

0,3866

Fonte: ESTEBAN et al., 2014.
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Para o modelo termodinadmico utilizado, NRTL, existem dois parametros efetivos de
interacdo binaria para um par de substancias, portanto, seis pardmetros efetivos de
interacéo binaria sdo necessarios para um sistema ternario (Ag;), alem de outros trés
parametros de interacéo binaria ndo aleatoria (o). Com isso, o Aspen Plus®, que possui um
sistema de andlise de propriedade termodinamica e um sistema de regressdo de dados, foi
utilizado de modo a calcular os conjuntos de parametros de interagdo binaria otimizados,
bem como prever o comportamento dos sistemas mencionados no ELL.

Wang e Lu (2012) otimizaram os valores dos parametros de interacdo binaria nao
aleatoria (0jj) para o sistema S1. Os valores otimizados foram a1 = 013 = 0,2 € 03 = 0,3,
que correspondem, respectivamente, as regras adotadas para sistemas que exibem
imiscibilidade liquido-liquido, hidrocarbonetos saturados com liquidos polares ndo
associados e substancias apolares ou polares com liquidos polares ndo associados com
pequenos desvios da idealidade (RENON e PRAUSNITZ, 1968). Para o carbonato de
glicerol devido a sua natureza similar, 0 mesmo conjunto de valores otimizados pode ser
utilizado para fazer a regressdo dos demais parametros efetivos de interagdo binaria (Ag;)
(ESTEBAN et al., 2014).

Assim, com os parametros de interagéo binaria ndo aleatoria (ojj) fixados foi feita a
regresséo dos parametros efetivos de interagdo binaria (Ag;j) para os sistemas ternarios S1 e
S2 em uma temperatura de 343,2 K e pressdo de 101,3 kPa, cujo os valores de partida
foram os parametros obtidos por Esteban et al. (2014), como mostra 0 Quadro 4.3, e para

efeito de comparagdo também utilizou-se valores iniciais nulos para a regressao.

Quadro 4.3 — Parametros efetivos de interagio binaria (Ag;;) do modelo NRTL para

os sistemas S1 e S2 na temperatura de 343,2 K.

Sistema -] Agij (J/mol)
1-2 -30190,38 2972,84
S1 1-3 7598,33 4839,41
2-3 -2902,50 -27817,40
1-2 24457,04 -8697,03
S2 1-3 6789,46 4990,40
2-3 -5910,34 19617,80

Fonte: ESTEBAN et al., 2014.
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A partir do médulo de regressdo do Aspen Plus® para cada conjunto de valores
iniciais propostos gerou-se um conjunto de parametros efetivos de interagdo binaria do
modelo termodindmico NRTL em cada um dos sistemas estudados, como mostra o
Quadro 4.4.

Quadro 4.4 — Parametros efetivos de interacdo binaria (Ag;;) do modelo NRTL
regredidos com Aspen Plus® na temperatura de 343,2 K e presséo de 101,3 kPa para

os sistemas ternarios S1 e S2.

Agij (J/mol)
Sistema - Valores iniciais: Nulo Valores iniciais: Esteban et al. (2014)

1-2 -5324,87 12427,56 -25899,35 3975,34

S1 1-3 8010,32 4422,37 7440,12 4572,48
2-3 -2312,12 -494,74 -2498,32 -23803,11
1-2 -3850,47 360,29 22497,26 -7212,09

S2 1-3 6122,42 4985,74 6293,43 4832,44
2-3 -4364,41 4919,12 -4592,11 18686,29

Fonte: Acervo pessoal.

Ainda com o auxilio do Aspen Plus® e com os parametros termodinamicos obtidos
no Quadro 4.4 foram gerados os diagramas ternarios para 0s sistemas ternarios estudados,
como mostram as Figuras 4.1 e 4.2.

Figura 4.1 — Diagrama ternario para o sistema S1: (a) valores iniciais nulos e (b)

valores iniciais de Esteban et al. (2014).

Ternary Diag for DMC/METANOL/GLICEROL

Ternary Diag for DMC/METANOL/GLICEROL

Yy,

g8
o & v
A

Fonte: Acervo pessoal.
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Tanto para o sistema ternario S1 quanto para o sistema ternario S2, os diagramas
ternarios gerados utilizando os parametros obtidos com chutes iniciais baseados em
Esteban et al. (2014) ndo se mostraram satisfatorios, pois ndo houve reprodutibilidade
quando comparados aos diagramas gerados por Esteban et al. (2014) apresentados na se¢édo
2.4.

Figura 4.2 — Diagrama ternario para o sistema S2: (a) valores iniciais nulos e (b)

valores iniciais de Esteban et al. (2014).

Ternary Diag for DMC/CG/GLICEROL

0,05 095
010 0,50
015 085
020 080
025 075
030 070
035 065
0,60
& 045 \:;,55%6
£ 050 050 T Ternary Diag for DMC/CG/GLICEROL
055 05
060 040
065 038
070 030
075 02s
050 020

oss — 015 , o
00 o &
: e > W g
0,95 . ) y

&
0,05 0,10 0,15 0.20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,450,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,50 0,35 &
Molefrac DMC

Molefrac DMC

Fonte: Acervo pessoal.

Contudo quando se utilizou os parametros gerados a partir de valores iniciais nulos
os diagramas ternarios gerados mostraram compatibilidade com aqueles encontrados por
Wang e Lu (2012) e Esteban et al. (2014) em seus trabalhos para os sistemas S1 e S2.

Tanto o metanol quanto o carbonato de glicerol sdo soliveis em cada uma das fases,
mas ndo na mesma quantidade. O metanol apresenta uma maior solubilidade na fase
predominantemente constituida de glicerol, ja o carbonato de glicerol apresenta uma maior
solubilidade na fase rica em DMC, essas caracteristicas se devem a similaridade na
natureza entre alcoois e carbonatos organicos (ESTEBAN et al., 2014).

O estudo realizado por Esteban et al. (2014) ressaltou que o carbonato de glicerol
possui uma solubilidade relativamente maior dentro dos sistemas avaliados quando
comparado com o metanol. Para o primeiro sistema, Esteban et al. (2014) obteve uma
composi¢do molar maxima de metanol de 0,40 para a temperatura de 343,2 K. Por outro

lado, para o sistema S2 obteve uma fragdo molar maxima de carbonato de glicerol de 0,19,
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além disso, a partir nas Figuras 4.1 e 4.2 verificam-se fragdes molares méximas de 0,40 e
0,17, respectivamente para cada um dos sistemas testados, que transmite e valida a maior
capacidade de solubilizacdo do carbonato de glicerol e o fato do sistema evoluir a um
sistema monoféasico com a evolugéo da reagéo.

De acordo com os dados de Wang e Lu (2012) e Esteban et al. (2014) para os
sistemas ternarios e quaternarios, a temperatura tem uma pequena influéncia em relagéo a

solubilizacdo de ambas as fases e ndo ha nenhuma alteragéo significativa na curva binodal.

4.2 MODELO TERMODINAMICO E MISTURA AZEOTROPICA

Para realizar a separacdo do destilado da coluna de destilacéo reativa que contera o
azeGtropo DMC/metanol, em um sistema de destilagdo extrativa ou um sistema de
separagdo equivalente, é necessario garantir que o modelo termodindmico utilizado possa
prever com acuracia a composicdo e temperatura do azeétropo formado.

Sendo assim, utilizando a ferramenta Azeotrope Search do simulador foram
estimadas as composicGes massicas e as temperaturas para o azeotropo formado em
diferentes niveis de pressdo utilizando os modelos termodindmicos NRTL e Wilson, onde
0s parametros utilizados para o primeiro modelo estdo representados no Quadro 4.4 e para
0 segundo modelo sdo apresentados no Quadro 3.2. Dessa forma, a temperatura e a
composi¢cdo massica obtida para o azeotropo em diferentes pressdes juntamente com 0s

valores experimentais obtidos por Koga e Tatsumi (1990) s&o mostradas no Quadro 4.5.

Quadro 4.5 — ComposicGes azeotrdpicas de dados experimentais e calculados em

diferentes pressoes.

Composicdo DMC Composicdo Metanol
(% massa) % massa)
Exp | NRTL | Wilson | Exp | NRTL |Wilson| Exp | NRTL |Wilson
101,3 | 64,00 | 63,90 | 63,74 |30,00| 17,46 | 30,36 | 70,00 | 82,54 | 69,64
202,6 | 82,00 | 82,60 | 82,65 |26,60| 17,53 | 26,30 | 73,40 | 82,47 | 73,70
405,2 |104,00|103,84 | 104,11 |20,70| 17,23 | 21,23 | 79,30 | 82,77 | 78,77
607,8 |118,00|117,64 | 118,02 |17,50| 16,84 | 17,63 | 82,50 | 83,16 | 82,37
810,4 | 129,00 | 128,14 | 128,58 14,80 | 16,44 | 14,70 | 85,20 | 83,56 | 85,30
1.013,0| 138,00 | 136,71 | 137,19 |12,40| 16,05 | 12,18 | 87,60 | 83,95 | 87,82

1.519,0 | 155,00 | 153,31 | 153,83 | 7,00 | 15,15 | 6,97 | 93,00 | 84,85 | 93,03
Fonte: Acervo pessoal e KOGA e TATSUMI, 1990.

Pressdo Temperatura (K)
(kPa)
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Em seguida, esses valores foram comparados através do calculo do desvio relativo,
conforme a Equagdo 4.1, com os dados obtidos por Koga e Tatsumi (1990) e estdo

apresentados no Quadro 4.6.

RD (%) = 2 =Yexel 109 (4.1)

exp

onde Yexp representa o valor da variavel obtida experimentalmente e y representa o valor
obtido na ferramenta do simulador de processos utilizando os parametros de cada modelo

termodinamico testado.

Quadro 4.6 — Desvio relativo percentual de temperatura e composi¢do massica para

0s modelos termodinamicos testados.

Pressio (kPa) NRTL — RD (%) WILSON — RD (%)
Temperatura| Mpuc Mwmeon | Temperatura| Mpmc Mmeon
101,3 0,16 41,80 17,91 0,41 1,20 0,51
202,6 0,73 34,10 12,36 0,79 1,13 0,41
405,2 0,15 16,76 4,38 0,11 2,56 0,67
607,8 0,31 3,77 0,80 0,02 0,74 0,16
810,4 0,67 11,08 1,92 0,33 0,68 0,12
1.013,0 0,93 29,44 4,17 0,59 1,77 0,25
1.519,0 1,09 116,43 8,76 0,75 0,43 0,03

Fonte: Acervo pessoal.

A partir dos Quadros 4.5 e 4.6 é possivel verificar que os desvios relativos em
relacdo a temperatura ficaram abaixo de 1,10 % para ambos os modelos, o que mostra que
esta variavel pode ser predita com acuracia por ambos os modelos, no entanto, em relacdo
a composicdo massica, 0 modelo NRTL apresentou desvios relativos demasiadamente
elevados chegando a 116,43 % de diferenca em relacdo ao valor experimental para o DMC,
enquanto o modelo de Wilson satisfez a predi¢cdo das composi¢es, uma vez que 0 maior
desvio apresentado foi de 2,56 %. Isso comprova a falta de acuracia do modelo NRTL para
previsdo de azeoOtropos heterogéneos e a eficiéncia do modelo de Wilson, conforme
descrito na secdo 2.6. Assim o modelo de Wilson é adequado para as se¢Oes de destilagdo
que envolve a presenca da mistura azeotropica e 0 modelo NRTL € indicada para as se¢des

em que ocorre o equilibrio liquido-liquido.

41




Todos os pardmetros termodindmicos de interagdo binaria utilizados para a
simulacdo da planta utilizando o modelo de Wilson ou NRTL e para gerar os diagramas

ternarios de equilibrio liquido-liquido do modelo NRTL estdo contidos no Apéndice A.

4.3 SIMULACAO DO PROCESSO DE PRODUCAO DE CARBONATO DE
GLICEROL

O processo foi simulado com uma capacidade de producédo de 3794,4 kg de
carbonato de glicerol/dia com pureza de 97,82% em massa. A capacidade de producédo de
carbonato de glicerol esta diretamente relacionada com a quantidade de glicerol gerada
pela industria do biodiesel. Com a producéo sugerida é possivel converter 45 % do glicerol
gerado por uma planta de biodiesel com producdo de 19.000 m3/ano, sendo que um terco
das industrias americanas de biodiesel tem capacidade menor ou igual a esse valor
(EIA, 2020), enquanto que um décimo das unidades brasileiras produtoras de biodiesel tem
capacidade de producdo menor ou igual a esse valor (UDOP, 2020). Considerando as
condigdes do processo e 0s estudos de Esteban et al. (2015a) que sugerem o uso de 1% p/p
de catalisador, teoricamente sdo necessarios 4,91 kg de catalisador, os calculos sdo
mostrados no Apéndice C. Parte das condicGes iniciais da coluna de destilacdo reativa
foram baseadas nos trabalhos de Vega (2017) e Wang et al. (2015) que estudaram a
producdo de carbonato de glicerol via destilagdo reativa através de experimentos e
simulacdo do processo. As condigdes iniciais e parametros para o dimensionamento das
colunas de destilacdo extrativa e recuperacdo de solvente foram baseados nos modelos
estudados por Hsu et al. (2010) e Wang et al. (2010) que verificaram a purificacdo de
DMC utilizando diferente solventes. O solvente utilizado para simulacéo foi a anilina, pois,
de acordo com estudos de Hsu et al. (2010) apresenta 0 melhor custo-beneficio em relacdo
aos solventes tradicionais testados.

O modelo de Wilson foi utilizado para calcular a ndo idealidade da fase liquida em
todas as regides do fluxograma. A fase vapor foi considerada ideal devido as baixas
pressdes envolvidas no processo. Inicialmente, se tinha a preocupacdo da formacdo da
regido bifasica nos equipamentos do processo, especialmente, na coluna de destilagcdo
reativa. Assim, analisando a composicdo molar de cada prato, conforme mostra o Apéndice
B, foi possivel constatar que acima do prato de alimentacdo de glicerol coexistia apenas

DMC e metanol. Ja deste prato até o refervedor a fragdo molar de glicerol era baixa, assim
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a partir dos diagramas de equilibrio liquido-liquido, Figuras 4.1 e 4.2, é possivel afirmar
que ndo existe formagdo de duas fases liquidas nesta configuracdo. Se considerada a
composicdo molar do prato de alimentacéo de glicerol, que para a simulacdo € onde ocorre
a reacdo de transesterificacdo catalitica, antes da ocorréncia da reacdo e com a coluna em
equilibrio é possivel verificar que a fragdo molar dos componentes est4 perto do limite da
transicdo do regime bifésico para o regime monofasico, como é mostrado na Figura 4.3.

Figura 4.3 — Diagrama ternario com ponto de alimentacédo dos reagentes na coluna de

destilagéo reativa (DR-1).

Ternary Diag for DMC/METAMOL/GLICEROL

0,05 0,10 0,15 0,20 0,25 0,30 0,35 0,40 0,45 0,50 0,55 0,60 0,65 0,70 0,75 0,80 0,85 0,90 0,95
Maolefrac DMC

Fonte: Acervo pessoal.

Com a insercdo dos parametros do modelo de Wilson para o azebtropo
DMC/metanol, além dos parametros do banco de dados do Aspen Plus® e a estimacéo dos
parametros de interacdo binéria faltantes utilizando o modelo UNIFAC, a simulacgdo foi

realizada sem erros de convergéncia.

4.4 DESCRICAO DO FLUXOGRAMA DO PROCESSO

O fluxograma para o processo de producdo e separacdo de carbonato de glicerol

utilizando uma coluna de destilag&o reativa € apresentado na Figura 4.4,
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Figura 4.4 — Fluxograma do processo de producéo de carbonato de glicerol.

5-10P
g A 5-10M 5-10

5-3

S-9PURD

Fonte: Acervo pessoal.

Conforme mostra a Figura 4.4, as entradas do processo para a coluna de destilagcédo
reativa (DR-1) sdo metanol, glicerol e DMC a partir das correntes S-1M, S-2 e S-3M,
respectivamente. Para a partida do processo € necessaria a alimentagdo de 1,87 kmol/h de
metanol para garantir que na coluna de destilacdo reativa (DR-1) ndo haja a formacao de
equilibrio liquido-liquido, porém quando se atinge o estado estacionario a alimentacédo de
metanol se d& exclusivamente por meio da corrente de reciclo pressurizada (S-6P)
proveniente da coluna de destilagdo extrativa (ED-1). Essa condicdo foi verificada através
da ferramenta de Design Spec, onde a vazdo necessaria de alimentacdo fresca de metanol
apos atingir o estado estacionario é nula. A corrente de reciclo apresenta uma vazao molar
de 4,540 kmol/h (145,82 kg/h) a 64,57 °C e 1,5 bar. Como sua vazdo molar é maior do que
a necessaria para 0 processo, esta passa por uma valvula de separacdo gerando a corrente
S-1M com vazdo molar de 1,873 kmol/h (60,14 kg/h) e uma corrente de purga
(S-1IPURGA) com vazao molar de 2,667 kmol/h (85,68 kg/h) ambas em fase liquida com a
mesma temperatura, presséo e fracdo molar de metanol de 99,83 % (99,63 % em massa).

A alimentacdo de DMC puro e no estado liquido (S-3) com vazdo molar de 1,355
kmol/h (122,09 kg/h) a 70 °C e 1,5 bar é misturada com o reciclo liquido de DMC
pressurizado (S-10P) com vazdo molar de 4,045 kmol/h (364,40 kg/h), fracdo molar de
DMC de 99,98 % (99,98 % em massa), 89,94 °C e 1,5 bar proveniente da coluna de
recuperacdo de solvente (REC-1) e da coluna de purificacdo do produto (C-1), gerando a
corrente S-3M em fase liquida a 85,04 °C, 1,5 bar, vazdo molar de 5,40 kmol/h
(486,49 kg/h) e fracdo molar de DMC de 99,98 % (99,99 % em massa). Ja a alimentacéao
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de glicerol puro a coluna de destilacdo reativa (DR-1) se d& através da corrente S-2 com
vazéo molar de 1,35 kmol/h (124,33 kg/h) a 64,57 °C e 1,5 bar.

Na coluna de destilacdo reativa (DR-1) ocorrera a reacdo indicada pela Figura 2.2.
A reacdo ocorre a cerca de 80 °C e toda a coluna tem pressdo fixada em 1,5 bar, além
disso, a razdo molar de alimentacdo global é de 4 mols de DMC para cada mol de glicerol
e a razdo molar efetiva no prato de nimero 8, isto é, onde ocorre a reacdo, é de
aproximadamente 2,45 com a mistura reacional permanecendo um tempo de residéncia de
60 minutos no prato em que se da a reagdo quimica.

O produto de topo da coluna de destilagdo reativa, corrente S-4, estd na mesma
pressao que a coluna e tem composi¢do massica similar a do aze6tropo DMC/metanol, ou
seja, 77,58 % de metanol (90,68 % em mol) e 22,41% de DMC (9,32 % em mol), além
disso, sai com uma temperatura de 74,19 °C, vazdo molar de 5,00 kmol/h (187,25 kg/h) e
segue para a coluna de destilacdo extrativa (ED-1) para a separacdo do azedtropo. O
produto de fundo, corrente S-5, é, majoritariamente, formado por DMC com composicao
molar de 72,74 % (67,12 % em massa) e carbonato de glicerol com composi¢do molar de
26,88 % (32,52 % em massa), além do mais tem uma pressdao de 1,5 bar, temperatura de
114,15 °C e vazdo molar de 4,955 kmol/h (483,71 kg/h) e segue direto para a coluna de
purificacdo do produto (C-1).

Na coluna de destilacdo extrativa (ED-1), além da corrente S-4 é alimentada a
corrente S-9F, que é resultado da composicdo de uma alimentacdo de anilina pura
(S-9PURA) com vazdo molar de 0,000697 kmol/h (0,065 kg/h) a 70 °C e pressao
atmosférica com o reciclo de anilina da coluna de recuperacdo de solvente (REC-1),
corrente S-9, com vazdo molar de 4,414 kmol/h (411,10 kg/h) a 183,88 °C e pressdo
atmosférica. As duas correntes se juntam e formam a corrente S-9M que segue até o
trocador de calor (E-1), onde é resfriada até 70 °C e parte para a entrada da coluna de
destilacdo extrativa (ED-1) com vazdo molar de 4,415 kmol/h (411,16 kg/h), presséo
atmosférica e composi¢do molar de anilina de 99,99 % (99,99 % em massa). O produto de
topo da coluna de destilacdo extrativa, corrente S-6, é, essencialmente, formado por
metanol com composi¢cdo molar de 99,87 % (99,63% em massa), vazdo molar de 4,540
kmol/h (145,82 kg/h), temperatura de 64,51 °C e pressdo atmosférica, que é entdo
reciclado para a coluna de destilagdo reativa (DR-1), mas antes passa por uma bomba (P-1)
a fim de alcancar a pressdo de 1,5 bar que garante melhor desempenho da coluna de
destilacédo reativa devido ao aumento na temperatura de ebuli¢cdo proporcionando melhor

taxa de reacdo, diminuicdo de DMC na composicdo azeotropica e evitando que 0s

45



elementos alimentados evaporem antes de entrar na coluna. O produto de fundo, corrente
S-7, possui 90,56 % em mol (90,84% em massa) de anilina e 9,44 % em mol (9,16 % em
massa) de DMC a uma vazdo molar de 4,875 kmol/h (452,60 kg/h), pressdo atmosférica e
162,93 °C e segue diretamente para a coluna de recuperacédo de solvente (REC-1).

A coluna de recuperagdo de solvente (REC-1) tem como objetivo reciclar anilina
para 0 processo de destilagdo extrativa, o produto de fundo, corrente S-9, apresenta uma
composicdo molar e massica deste componente de 99,99 %, enquanto que o produto de
topo, corrente S-8, apresenta uma composicao molar de DMC de 99,85 % (99,84 % em
massa) e uma composi¢cdo molar de anilina de 0,069 % (0,155 % em massa) com uma
vazdo molar de 0,461 kmol/h (41,50 kg/h) a pressdo atmosférica e 90,25 °C sendo,
portanto, viavel a sua reciclagem para a coluna de destilacéo reativa.

A corrente S-5, proveniente da coluna de destilacdo reativa, alimenta a coluna de
purificacdo do produto (C-1) a 4,955 kmol/h (483,71 kg/h), com objetivo de separar o
DMC do carbonato de glicerol. O produto de topo, S-10, cuja vazdo é de 3,585 kmol/h
(322,90 kg/h) é formado por 99,99 % em mol e em massa de DMC e estd a pressao
atmosférica e temperatura de 89,80 °C podendo ser reciclado para o processo. Assim, as
correntes S-8 e S-10, que sdo formadas, majoritariamente, de DMC sdo unificadas na
corrente S-10M, que é entdo pressurizada a 1,5 bar com motivagdo idéntica a pressurizacdo
da corrente S-6 e enviada a coluna de destilacdo reativa (DR-1). Por fim, a corrente de
fundo, S-11, com vazdo de 1,371 kmol/h (160,84 kg/h) deixa a coluna de purificacdo a
275,77 °C e pressao atmosférica com composicdo molar de carbonato de glicerol de
97,19 % (97,82 % em massa), sendo que as principais impurezas sao glicerol com
1,310 % em mol (1,028% em massa) e DMC com 1,450 % em mol (1,113 % em massa). A
corrente S-11 é enviada a um trocador de calor (E-2) onde é resfriada a 35 °C para

posterior armazenamento.

4.5 CONFIGURACAO DOS EQUIPAMENTOS E DESEMPENHO

Para cada uma das colunas de destilacdo utilizadas foi tomado um conjunto de
parametros que resultou em um processo que atende as especificagdes exigidas na qual o
produto pode ser comercializado. Para essa configuragdo uma quantidade de &gua de
resfriamento e vapor é demandada, de forma que 0s equipamentos possam atingir seus

objetivos especificos. Nesta secdo serdo apresentadas as configuragdes utilizadas, bem
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como as quantidades de energia que sdo necessarias para 0 processo, de modo que nas
proximas secBes sejam avaliadas alternativas a configuracdo inicial que continuem a
atender o objetivo do processo e reduzam o consumo de energia.

A configuracdo da coluna de destilacdo reativa (DR-1) e 0 seu consumo energético
estdo apresentados no Quadro 4.7 e alguns pardmetros, como o nimero de pratos e tempo

de residéncia, foram baseados naqueles obtidos por Vega (2017).

Quadro 4.7 — Parametros de entrada da coluna de destilacéo reativa (DR-1) e

consumo energético.

Especificacbes DR-1

NUmero de estagios 15
Pressdo (bar) 1,5
Posicdo da alimentacao
Glicerol 8
DMC 10
Reciclo 1
Taxa de destilado (kmol/h) 5
Raz&o de refluxo 1
Estagio reacional 8
Tempo de residéncia (min) 60
Tipo de condensador Total
Energia do condensador (kW) -76,84
Energia do refervedor (kW) 89,91

Fonte: Acervo pessoal.

Para a coluna de destilacdo extrativa (ED-1) e para a coluna de recuperacdo de
solvente (REC-1) os dados de entrada e os dados relacionados a questdo energética estdo
apresentados no Quadro 4.8, sendo que a configuracdo utilizada, como prato de
alimentacdo, numero de pratos e razdo de solvente na alimentacdo, foi pautada no estudo
realizado por Hsu et al. (2010). Ainda para a coluna de recuperacdo de solvente outros
parametros foram obtidos através da simulacdo desta coluna por meio do bloco DSTWU

para atingir uma pureza hipotética de 99,99 % em massa para 0 DMC.
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Quadro 4.8 — Configuragdo e consumo energético da coluna de destilagéo extrativa
(ED-1) e coluna de recuperacéo de solvente (REC-1).

Especificacbes ED-1 REC-1
Numero de estagios 32 18
Pressdo (bar) 1,01325 1,01325
Posicdo da alimentacao
Solvente 5 -
Mistura azeotropica 27 -
Mistura DMC/solvente - 7
Razéo de refluxo 1,1 3
Taxa de destilado (kmol/h) 4,54 -
Razao destilado/alimentacéo - 0,0945
Tipo de condensador Total Total
Energia do condensador (kW) -93,41 -17,35
Energia do refervedor (kW) 118,21 21,62

Fonte: Acervo pessoal.

Por fim para a coluna de purificacdo do produto (C-1) a configuracdo utilizada foi
baseada em parametros obtidos atraves da simulacdo da coluna de destilacdo por meio do
bloco DSTWU para se obter o produto final com pureza hipotética de 99,99 % em massa.

A configuracéo utilizada e o consumo de energia sdo mostrados no Quadro 4.9.

Quadro 4.9 — Dados de entrada e consumo energético da coluna de purificacdo do
produto (C-1).

Especificacdes C-1

NUmero de estagios 52
Pressdo (bar) 1,01325
Posicdo da alimentacao
Mistura carbonato de glicerol/DMC 21
Razdo destilado/alimentacdo 0,723
Razé&o de refluxo 1
Tipo de condensador Total
Energia do condensador (kW) -67,16
Energia do refervedor (kW) 75,58

Fonte: Acervo pessoal.

Para os demais equipamentos do processo, isto €, os trocadores de calor (E-1 e E-2) e
as bombas (P-1 e P-2) os parametros utilizados e 0 consumo energético sdo apresentados
no Quadro 4.10.
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Quadro 4.10 — Configuracao e consumo energético das bombas (P-1 e P-2) e dos
trocadores de calor (E-1 e E-2).

Equipamento

Bomba (P-1)
Presséo de descarga (bar) 1,5
Trabalho liquido requerido (kW) 0,00895
Bomba (P-2)
Presséo de descarga (bar) 1,5
Trabalho liquido requerido (kW) 0,018
Trocador de calor (E-1)
Carga de calor trocado (kW) -30,49
Temperatura de saida fluido quente (°C) 70
Fracao de vapor 0
Trocador de calor (E-2)
Carga de calor trocado (kW) -18,48
Temperatura de saida fluido quente (°C) 35
Fracao de vapor 0

Fonte: Acervo pessoal.

O Quadro 4.11 resume as quantidades de calor que devem ser inseridas e removidas
do processo através do uso de vapor e agua de resfriamento para cada quilograma de

produto manufaturado.

Quadro 4.11 — Calor inserido e removido para o processo de producdo de carbonato

de glicerol.

Calor inserido (kJ/KQproduto) Calor removido (kJ/KGproduto)

6987,57 -6951,18

Fonte: Acervo pessoal.

4.6 ANALISE DE SENSIBILIDADE

Foram realizadas analises de sensibilidade nas seguintes variaveis: razdo de refluxo
da coluna de destilagéo extrativa (ED-1), da coluna de recuperagdo de solvente (REC-1) e
da coluna de purificagdo do produto (C-1), estagio de alimentacdo do solvente e do
azeotropo na coluna de destilagdo extrativa (ED-1), estagio de alimentagdo da mistura na
coluna de recuperacdo de solvente (REC-1) e estagio de alimentacdo da mistura contendo o
produto na coluna de purificacdo do produto (C-1). O intervalo de analise de cada variavel

foi baseado nas simulagdes que apresentaram resultados convergentes.
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4.6.1 Razdo de refluxo e estagio de alimentacdo da coluna de recuperacgao de solvente
(REC-1)

A razdo de refluxo da coluna de recuperagéo de solvente foi variada no intervalo de

1,0 a 4,0 e os resultados séo mostrados na Figura 4.5.

Figura 4.5 — Resultados da andlise de sensibilidade do processo de recuperacao de

solvente variando a razdo de refluxo.
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Fonte: Acervo pessoal.

Entre os valores de 1,0 a 1,8 ha um declinio da energia consumida no refervedor,
porém ocorre um aumento na energia a ser trocada no condensador. Apds esse intervalo
ocorre também um aumento na energia consumida pela refervedor da coluna. Em relagédo a
pureza do produto de fundo e do destilado dessa coluna ndo foram observadas alteracfes
significativas a partir do ponto com razéo de refluxo de 1,9, ja para os pontos dentro do
intervalo de 1,0 a 1,9 ocorre um crescimento na pureza juntamente com o0 aumento da
razdo de refluxo até chegar a niveis de 99,5 % de pureza molar.

Para os condensadores e refervedores das demais colunas entre os pontos 1,0 e 1,9

foi observado um aumento na quantidade de energia a ser trocada pelo condensador da
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coluna ED-1 e aumento do consumo de energia nos refervedores das colunas ED-1 e REC-
1, aléem de uma diminuicdo da energia a ser trocada no condensador da coluna REC-1,
como mostra a Figura 4.6. Nos demais pontos a energia dos condensadores e refervedores
se manteve estavel com variac@es inferiores a 0,5 kW.

Figura 4.6 — Resultados da andlise de sensibilidade nas demais colunas do processo

variando a razdo de refluxo da coluna REC-1.
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Fonte: Acervo pessoal.

O estagio de alimentacdo foi estudado no intervalo de 2 a 18 e os resultados séo
mostrados na Figura 4.7. E possivel verificar que entre os pratos 4 e 12 tanto a energia do
refervedor quanto a energia do condensador sdo as menores possiveis sem
comprometimento da pureza dos produtos retirados dessa coluna. Para os condensadores e
refervedores das outras colunas, a Figura 4.8 mostra que nos extremos, isto é, nos pratos de
2 a 3 e 15 a 18, h4 alteragdes significativas na energia dos equipamentos, principalmente
no refervedor da coluna de destilagdo extrativa (ED-1) e no condensador da coluna de
purificacdo do produto (C-1), além de uma diminui¢do na pureza das correntes que deixam
0 Processo.
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Figura 4.7 — Resultados da analise de sensibilidade do processo de recuperacéo de

solvente variando o prato de alimentacéo.
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Figura 4.8 — Resultados da andlise de sensibilidade nas demais colunas do processo
variando o prato de alimentagdo da coluna REC-1.
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4.6.2 Razdo de refluxo e estagio de alimentacdo da coluna de purificagdo de
carbonato de glicerol (C-1)

Para a coluna de purificacdo do produto (C-1) a razdo de refluxo e o prato de
alimentacdo foram analisados, mas nenhuma das variaveis modificadas apresentou impacto

nas respostas observadas. Assim, os resultados obtidos estdo contidos no Apéndice D.

4.6.3 Razéo de refluxo e estigio de alimentacdo de solvente e azedtropo da coluna
extrativa (ED-1)

Na coluna de destilagdo extrativa (ED-1) a razdo de refluxo foi variada no intervalo
de 0,2 a 1,8 e os resultados sdo mostrados na Figura 4.9. Com o aumento da razéo de
refluxo da coluna notou-se um aumento da energia consumida no refervedor e da energia
trocada pelo condensador, em relacdo a pureza do produto de fundo, isto é, a quantidade de
DMC presente na corrente e que deve ser maximizada, na menor razdo de refluxo
apresentou diminuicdo de 0,013 em sua composi¢do molar, ja para a pureza do destilado

dessa coluna ndo foram observadas alteracGes significativas.

Figura 4.9 — Resultados da analise de sensibilidade do processo de destilacdo extrativa

variando a razao de refluxo.
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Para os condensadores e refervedores das demais colunas mudancas consideraveis
foram notadas na menor razéo de refluxo, onde os refervedores das colunas DR-1 e REC-1
apresentaram um consumo energético de 0,25 e 4,2 KW maior do que nas demais razdes de
refluxo e o refervedor da coluna C-1 apresentou um menor consumo, cerca de 1,5 kW, em
comparacdo com os demais pontos testados. Por outro lado os condensadores das colunas
C-1 e REC-1 apresentaram maior necessidade de troca de térmica na menor razdo de
refluxo, 0,84 kW e 0,73 kW, respectivamente. Os resultados podem ser observados na
Figura 4.10.

Figura 4.10 — Resultados da analise de sensibilidade nas demais colunas do processo

variando a razdo de refluxo na coluna ED-1.
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Fonte: Acervo pessoal.

O estagio de alimentacdo do solvente foi variado no intervalo de 2 a 32 e o0s
resultados sdo mostrados na Figura 4.11. No intervalo estudado tanto a energia do
refervedor quanto a energia do condensador apresentaram variacgdes significativas, no caso
do refervedor alimentando a corrente mais proxima ao fundo da coluna foi notado um
menor consumo com uma variacdo de até 12 kW, ja para o condensador a varia¢do do
consumo energético € menor, sendo 0,3 kW. Apesar do ganho energético, a pureza dos
produtos € comprometida sendo decrescente a partir do nono prato, o destilado apresenta
composigdo molar de 95,45 % de metanol quando a corrente é alimentada no ultimo prato,
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contudo o produto de fundo praticamente ndo apresenta tracos de DMC na sua saida

tornando a operacéo inviavel.

Figura 4.11 — Resultados da analise de sensibilidade do processo de destilacao

extrativa variando o prato de alimentacao do solvente.
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Fonte: Acervo pessoal.
Para os condensadores e refervedores das outras colunas notou-se que o minimo de

energia consumida é atingido entre os pratos 4 e 15 sem comprometimento da pureza dos

produtos da coluna analisada, a Figura 4.12 mostra os resultados alcancados.
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Figura 4.12 — Resultados da andlise de sensibilidade nas demais colunas do processo
variando o prato de alimentagdo do solvente na coluna ED-1.
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Fonte: Acervo pessoal.

Por outro lado, o estdgio de alimentacdo do azedtropo também foi estudado no
intervalo de 2 a 32 e os resultados sdo mostrados na Figura 4.13. Entre os pratos 15 e 31
tanto a pureza do destilado quanto a do produto de fundo se mantém em um nivel
adequado para as demais partes do processo, no entanto fora desse intervalo é observado
um decréscimo muito grande em relacdo a quantidade de DMC no produto de fundo. Entre
0s pratos 2 e 17, a energia consumida pelo refervedor apresenta um crescimento com
variagdo de 14 kW, no intervalo de 17 a 30 apresenta estabilidade e volta a decair entre 0s
pratos 31 e 32. O condensador apresenta pouca variacdo de energia no intervalo estudado

chegando a uma variacdo maxima de 0,25 kW.
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Figura 4.13 — Resultados da analise de sensibilidade do processo de destilagdo

extrativa variando o prato de alimentagdo da mistura azeotropica.
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Para os condensadores e refervedores das outras colunas notou-se que 0 minimo de

energia consumida também ¢ atingido entre os pratos 15 e 31 sem comprometimento da

pureza dos produtos da coluna, a Figura 4.14 mostra os resultados alcancados.

Figura 4.14 — Resultados da anélise de sensibilidade nas demais colunas do processo

variando o prato de alimentacdo da mistura azeotrépica na coluna ED-1.
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4.6.4 Processo otimizado

Com base nas se¢des anteriores foram definidos novos parametros otimizados para a
reducdo do consumo energético no processo de producdo do carbonato de glicerol, de
modo a manter a composi¢ao molar dos produtos a serem reciclados em um nivel maior ou
igual a 90,0 % e do produto final em um estagio de composi¢cdo molar maior ou igual a
95,0 %. Sendo assim, com a analise dos parametros de forma independente concluiu-se que
0 estagio de alimentacdo e a razdo de refluxo que minimiza a energia dispendida sem afetar
a pureza dos produtos da coluna de recuperacdo de solvente (REC-1) foi alocar a
alimentacdo no prato 4 e a razdo de refluxo em 1,9. Ja para a coluna de purificacdo do
carbonato de glicerol (C-1), apesar da pouca variacdo da energia consumida nas analises
realizadas, foi determinado que o prato de alimentacdo ideal é o 23 e a razdo de refluxo
deve ser mantida em 0,2. Por fim, para a coluna de destilacdo extrativa (ED-1) foi definido
que a alimentacdo de solvente deve ser alocada no prato 8, a alimentacdo da mistura

azeotrdpica deve ser feita no prato 23 e a razdo de refluxo ideal é 0,3.

4.7 COMPARACAO ENTRE A SIMULACAO INICIAL E A OTIMIZADA

Os fatores variados e seus respectivos niveis em comparacdo a simulagdo inicial sdo

mostrados no Quadro 4.12.

Quadro 4.12 — Fatores modificados e comparacédo com a simulacao inicial.

Simulacao
Fatores Inicial Otimizada

Raz&o de refluxo — REC-1 3 1,9

Posicdo da alimentagdo — REC-1 7 4
Razdo de refluxo — C-1 1 0,2

Posicdo da alimentacdo — C-1 21 23
Razdo de refluxo — ED-1 1,1 0,3

Posicdo da alimentacdo (solvente) — ED-1 5 8
Posicdo da alimentacdo (azedtropo) — ED-1 27 23

Fonte: Acervo pessoal.
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As respostas da simulagéo otimizada a esses fatores sao apresentadas no Quadro 4.13

e foram comparadas com os valores da simulacéo inicial.

Quadro 4.13 — Resultados da simulacéo antes e ap0os otimizagdo do processo de

producéo de carbonato de glicerol.

Simulacéo
Variavel Inicial Otimizada
Vazdo CG (kmol/h;kg/h) 1,330/157,30 1,327/156,58
Pureza do CG (% mol;% massa) 97,19/97,82 95,92/96,83
Massa de catalisador (kg) 4,91 4,60

Energia do condensador — DR-1 (kW) -76,84 -76,84
Energia do refervedor — DR-1 (kW) 89,91 90,26
Energia do condensador — ED-1 (kW) -93,41 -57,81
Energia do refervedor — ED-1 (kW) 118,21 79,96
Energia do condensador — REC-1 (kW) -17,35 -13,36
Energia do refervedor — REC-1 (kW) 21,62 20,00
Energia do condensador — C-1 (kW) -67,16 -40,64
Energia do refervedor — C-1 (kW) 75,58 47,62
Carga de calor trocado — E-1 (kW) -30,49 -30,41
Carga de calor trocado — E-2 (kW) -18,48 -17,10

Fonte: Acervo pessoal.

A pureza do carbonato de glicerol apresentou um decréscimo de 1,27 %, mas ainda

estd dentro dos padrdes necessarios para a comercializacdo. A respeito da energia dos

refervedores, a coluna DR-1 sofreu um aumento no consumo energético, enquanto todas as

outras colunas experimentaram um decréscimo no valor, no geral houve uma reducdo de

22,10 % no consumo de energia. Em relacdo aos condensadores das colunas e

condensadores de processo todos apresentaram um decréscimo na quantidade de energia a

ser trocada, sendo que o Unico que permaneceu inalterado foi o condensador da coluna

DR-1, a reducdo total foi 22,25 %. Para efeito de comparacdo, o Quadro 4.14 resume as

quantidades de calor que devem ser inseridas e removidas no processo inicial e otimizado

através do uso de vapor e agua de resfriamento para cada quilograma de produto

manufaturado.
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Quadro 4.14 — Calor inserido e removido para o processo inicial e otimizado de
producéo de carbonato de glicerol.

Inicial Otimizada
Calor inserido (kJ/K@produto) Calor inserido (kJ/KQproduto)
6987,57 5468,17
Calor removido (kJ/Kgproduto) Calor removido (kJ/KGproduto)
-6951,18 -5429,54

Fonte: Acervo pessoal.

4.8 COMPARACAO ENTRE OS RESULTADOS OBTIDOS E A LITERATURA

Com o objetivo de comparar os resultados obtidos nas simulacbes deste trabalho com
a literatura, dados referentes a produgdo de carbonato de glicerol foram organizados no
Quadro 4.15. Os valores de consumo de energia sdo apresentados em kJ/kg de carbonato

de glicerol produzido.

Quadro 4.15 — Comparacdo entre 0 consumo energético do processo estudado e a

literatura.
Consumo
Operacao Reagente Catalisador Fonte energético
i (kJ/kgproduto)
Destll_agao DMC K,COj3 (homogéneo) Autor 6987,57 (caso
reativa base)
Destilaao DMC K»COj3 (homogéneo) Autor 5468,17
reativa
Reator i C0304/Zn0O Lertlukkanasuk
batelada Ureia (heterogéneo) et al. (2013) 10433,90
Destilacéo i C0304/Zn0O Lertlukkanasuk
reativa Ureia (heterogéneo) et al. (2013) 6559,32
Reator DMC K>COs/Al,03 Xu e Xu 5911,55 (caso
batelada (heterogéneo) (2018) base)
Reator K,CO3/Al,O3 Xu e Xu
batelada DMC (heterogéneo) (2018) 5884,05
Reator A Celiberto et al.
batelada DMC K,CO3 (homogéneo) (2017) 7852,47

Fonte: Acervo pessoal.

Ao comparar a destilacdo reativa com um reator batelada utilizando o mesmo
reagente e catalisador observou-se que a simulacdo proposta apresentou um consumo

energético 7,07 % menor do que aquele obtido por Xu e Xu (2018) com catalisador
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heterogéneo e 30,36 % menor do que no processo simulado por Celiberto et al. (2017)
utilizando catalisador homogéneo. Por sua vez, utilizando o processo de destilagdo reativa,
mas obtendo o produto por reacdo do glicerol com ureia, como em Lertlukkanasuk et al.
(2013), nota-se um melhor desempenho da simulacdo estudada, sendo que o0 consumo
energeético € 16,63 % menor ao se utilizar a rota proposta neste trabalho. Por fim, ainda
utilizando a rota proposta por Lertlukkanasuk et al. (2013), comparou-se 0 processo
proposto neste trabalho com a utilizagdo de um reator batelada e sintese com ureia e
verificou-se que o consumo energético é dobrado ao se utilizar a proposta proveniente da

literatura.

5 CONCLUSAO

Este trabalho propés um processo para produzir carbonato de glicerol tendo como
operacdo unitaria principal a destilacdo reativa. Foi possivel descrever um processo de
producdo industrial por meio de dados coletados na literatura em conjunto com o
simulador Aspen Plus®. Em um primeiro momento, a planta de processo foi apenas
avaliada para operar em condi¢cdes em que a producdo atenda aos limites minimos para
comercializacdo de um produto, isto €, pureza molar ou massica maior que 95,0%,
posteriormente por meio de uma avaliacdo de analise de sensibilidade foi possivel
determinar novos pardmetros de operacdo de modo a otimizar 0 consumo energético do
processo produtivo mantendo a exigéncia de comercializagéo.

Ao confrontar os resultados da simulacdo inicial com a simulacdo otimizada,
observou-se que houve reducdo de cerca de 22 % tanto para 0 consumo energético nos
refervedores quanto na energia trocada pelos condensadores no processo. A fim de realizar
uma sintese geral sobre este tema foram contrapostos os resultados obtidos neste trabalho
com a literatura. Todas as simulagdes propostas obtiveram pureza de carbonato de glicerol
acima de 95,0 % em mol, 0 menor consumo energético foi apresentado pelo processo
otimizado descrito neste trabalho, ou seja, destilacdo reativa utilizando carbonato de
potassio (homogéneo) como catalisador (5468,17 kJ/kg de carbonato de glicerol). O
processo proposto sem otimizagao apresentou desempenho superior a planta quimica que
utiliza um reator batelada e 0 mesmo catalisador, como realizado por Celiberto et al.
(2017), além de apresentar melhor desempenho que a rota com ureia em um reator batelada

sugerido por Lertlukkanasuk et al. (2013), entretanto, apresentou pior desempenho quando
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se utiliza a destilacdo reativa para a rota de processamento com ureia, além de um pior
desempenho quando comparado com o trabalho de Xu e Xu (2018) que propde 0 uso de
um reator batelada e carbonato de potassio como catalisador na forma heterogénea.

Dessa forma, comprovou-se que a metodologia proposta no presente trabalho,
utilizando simulacdo no Aspen Plus® e analise de sensibilidade, foi eficiente para a

determinacdo de um processo produtivo conveniente e vidvel.

6 SUGESTAO PARA TRABALHOS FUTUROS

Em relacdo ao processo de recuperacdo do azedtropo que deixa a coluna de
destilacdo reativa, estudos futuros podem ser realizados com diferentes tipos de solventes
com ideal de substituir a anilina e similares por compostos amigaveis ao meio ambiente, de
forma a tornar o todo o processo ambientalmente favoravel. Além disso, um planejamento
estatistico de otimizacdo multivariavel pode ser inserido, de modo que 0 processo possa ser
ainda mais aprimorado e um estudo dedicado somente a compreensdo das variaveis da
coluna de destilacdo reativa ajudaria a tornar o processo mais proximo da realidade e mais
eficiente.

Apesar de ser um processo recente e pouco utilizado industrialmente podem-se
melhorar os dados de entrada por meio de dados industriais, planta piloto ou dados em
escala de bancada, como por exemplo, a insercdo da eficiéncia de pratos das colunas de
destilacdo, determinacdo experimental dos pratos onde ocorre a reacdo quimica, perfis de
pressdo, melhores dados a respeito do equilibrio liquido-liquido da mistura quaternaria

formada (glicerol/DMC/CG/metanol) e do aze6tropo DMC/metanol.
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APENDICE A

Neste apéndice estdo demostrados os parametros de interacdo binaria para o0s

modelos utilizados no trabalho, isto €, modelo de Wilson e NRTL. Todos 0s parametros

que ndo foram mostrados nos Quadros A.1 e A.2 tem valor nulo.

Quadro A.1 — Parametros de interacéo binaria do modelo NRTL.

i DMC DMC CG DMC GLICEROL
] CG GLICEROL | GLICEROL METANOL METANOL
dij 0 0 0 0 0
dji 0 0 0 0 0
bij (° C) -463,13 736,40 -524,95 -640,47 -59,51
b;i (° C) 43,34 599,68 591,67 1494,78 -278,10
Cij 0,2 0,2 0,3 0,2 0,3
i CG METANOL | GLICEROL DMC CG
j METANOL | SOLVENTE | SOLVENTE | SOLVENTE SOLVENTE
dij 0 0 0 0 0
dji 0 0 0 0 0
bij (° C) -242,42 180,85 53,15 731,65 1167,25
bji (° C) 373,44 89,30 408,61 -500,05 -676,87
Cij 0,3 0,3 0,3 0,3 0,3

Fonte: Acervo pessoal.

Quadro A.2 — Parametros de interacao binaria do modelo Wilson.

i DMC DMC CG DMC GLICEROL
j CG GLICEROL | GLICEROL METANOL METANOL
ai 0 0 0 20,011 0
aji 0 0 0 0,012 0
bij (° C) -257,95 -247,24 -221,98 -336,90 -452,65
bji (° C) 181,64 -684,61 -18,05 -155,80 121,24
i CG METANOL | GLICEROL DMC CG
j METANOL | SOLVENTE | SOLVENTE | SOLVENTE SOLVENTE
dij 0 0 0 0 0
dji 0 0 0 0 0
bij (° C) -306,74 -180,29 -364,48 -106,05 -118,93
bii (° C) 177,54 -175,95 -113,67 -184,64 268,32

Fonte: Acervo pessoal.
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APENDICE B

Nesta secdo estdo os resultados obtidos para a coluna de destilagdo reativa (DR-1)

sem otimizacgdo, além disso, é mostrado que a composicao da alimentagdo no prato em que

ocorre a reagdo esta proximo da regido monoféasica.

Quadro B.1 — Temperatura, pressao e vazao de liquido e vapor na coluna de

destilagéo reativa (DR-1).

Prato Temperatura Pressao Vazao de liquido Vazao de vapor
(°C) (bar) (kmol/h) (kmol/h)
1 74,19 1,5 10,000 0,000
74,17 1,5 5,006 8,128
3 74,17 1,5 5,010 8,133
4 74,18 15 5,015 8,138
5 74,20 1,5 5,019 8,142
6 74,24 1,5 5,024 8,147
7 74,31 1,5 4,953 8,151
8 79,82 1,5 8,130 8,080
9 88,81 1,5 8,107 8,576
10 100,32 1,5 14,245 8,553
11 104,71 15 14,522 9,290
12 105,97 1,5 14,607 9,566
13 106,27 1,5 14,626 9,652
14 106,40 15 14,367 9,671
15 114,15 15 4,955 9,411

Fonte: Acervo pessoal.

Quadro B.2 — Geracédo de componentes pela reacdo de transesterificacdo em kmol/h

na coluna de destilacdo reativa (DR-1).

Estagio

GGlicerol

Gpwmc

Geo

GMetanol G‘Solvente

8

-1,332

-1,332

1,332

2,664 0

Fonte: Acervo pessoal.
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Quadro B.3 — Composi¢do molar dos pratos da coluna de destilacdo reativa (DR-1).

EStégiO XGlicerol Xpmc XcG XMetanol XSolvente
1 0,000000 0,093 0,000 0,907 0,0000
2 0,000000 0,111 0,000 0,889 0,0000
3 0,000000 0,126 0,000 0,874 0,0000
4 0,000000 0,142 0,000 0,858 0,0000
5 0,000000 0,159 0,000 0,841 0,0000
6 0,000000 0,178 0,000 0,822 0,0000
7 0,000000 0,203 0,000 0,797 0,0000
8 0,002208 0,242 0,164 0,592 0,0000
9 0,002215 0,629 0,164 0,204 0,0000

10 0,001261 0,869 0,094 0,036 0,0000
11 0,001237 0,898 0,092 0,009 0,0000
12 0,00123 0,906 0,091 0,002 0,0000
13 0,001229 0,907 0,091 0,000 0,0000
14 0,001254 0,906 0,093 0,000 0,0001
15 0,003622 0,727 0,269 0,000 0,0001

Fonte: Acervo pessoal.

Com os dados dos Quadros B.1, B.2 e B.3 é possivel determinar a composi¢cdo molar
do estagio 8 no momento anterior a ocorréncia da reacdo, sendo assim a composi¢ao molar
é dada por: 31,59 % de metanol; 19,86% de glicerol e 48,55% de DMC. A vazdo molar é
de 6,798 kmol/h.

APENDICE C

Para determinar a quantidade de catalisador necessaria para 0 processo é necessario
utilizar uma equacéo que relaciona a vazdo molar, a massa molar e a concentragdo de

catalisador desejada. Sendo assim, a equacdo C.1 mostra essa relacao.

Meqr = MMQCeqt (C-l)

onde mgy representa a massa de catalisador utilizada, MM a massa molar média da
corrente, Q a vazdo molar da corrente e Ccqr @ concentracdo de catalisador que no caso €
1% plp.

A partir das simulacdes foi possivel verificar que a massa molar média do estagio 8 é

de 60,33 g/mol e a vazdo molar de liquido em 8 ¢é de 8,13 kmol/h, conforme mostra o
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Quadro B.1. Sendo assim, a massa de catalisador necesséria para a rea¢cdo no modelo nédo
otimizado é de 4,91 kg. Para o processo otimizado a vazdo molar no estidgio 8 é de
8,164 kmol/h e a massa molar média de 56,37 g/mol, sendo necessario 4,60 kg de

catalisador para a reacéo.

APENDICE D

Nesta se¢do sdao mostrados os resultados obtidos na andlise de sensibilidade da razdo
de refluxo e prato de alimentagdo da mistura a ser destilada na coluna de purificacdo do
carbonato de glicerol (C-1). Para a coluna de purificacdo do produto (C-1) a razdo de

refluxo foi variada no intervalo de 0,2 a 1,7 e os resultados sdo mostrados na Figura D.1

Figura D.1 — Resultados da analise de sensibilidade do processo de purificacdo do

carbonato de glicerol variando a razéo de refluxo.
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Fonte: Acervo pessoal.

Com o0 aumento da razdo de refluxo da coluna observou-se um aumento da energia
consumida no refervedor e da energia a ser trocada no condensador, no que diz respeito a

pureza do produto de fundo e do destilado dessa coluna ndo foram observadas alteragfes
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significativas. Para os condensadores e refervedores das demais colunas mudangas

inferiores a 0,1 kW foram verificadas, como pode ser observado na Figura D.2

Figura D.2 — Resultados da analise de sensibilidade nas demais colunas do processo

variando a razao de refluxo na coluna C-1.
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Fonte: Acervo pessoal.

O estagio de alimentacdo foi estudado no intervalo de 4 a 52 e os resultados sédo
mostrados na Figura D.3. No intervalo estudado tanto a energia do refervedor quanto a
energia do condensador ndo apresentaram variacOes significativas e sdo as menores
possiveis sem comprometimento da pureza dos retirados dessa coluna. Para 0s
condensadores e refervedores das outras colunas o mesmo € observado, sendo assim o
prato de alimentacdo ndo tem influéncia para a otimizacdo da energia consumida nessa

coluna e os resultados alcangados sdo mostrados na Figura D.4.
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Figura D.4 — Resultados da analise de sensibilidade nas demais colunas do processo

92,25

92,00

91,75

9
n
=]

g

]
w

9
8

Energia do Condensador da Coluna DR-1 (kW)

]
W

]
S

89,75

76,340 118,230

76,8461 118,227

76,8521 118,224

76,858] = 118,221

Energia do Refervedor da Coluna ED-1 (K&

76,364 5 115,218

76,870| 5 118,215
76,876] 2 118,212

-76,8821

118,200

76,3881 118,206

76,8941 118,203

76,9000 118,200

Energia do Condensador da Coluna ED

variando o prato de alimentacgédo na coluna C-1.

93,4050
93,4055
93,4060

— 93,4065

93,4070

93,4075

93,4080

93,4085

93,4090

93,4095

93,4100

Energia do Refervedor da Coluna REC

21,6401

21,638)

21,636

T
]
N

21,632

21,630

21,628

21,626

21,624

21,622

21,6200

=1

vh

'y
T

¢

Energia do Condensador da Coluna REC-1 (k&)

17,342 -

IIIIIIIIIIIIIIIIIIIg.Ill-.....IIIIIIIIIIIIIIIIII

47,344 |
Energia do Refervedor da Coluna DR-1

Energia do Condensador da Coluna DR-1
Energia do Refervedor da Coluna ED-1
Energia do Condensador da Coluna ED-1
Energia do Refer or da Coluna REC-1
Energia do Condensador da Coluna REC-1

17,346 |

O
odpréenme

17,348 | o

9009, | | 000000000

04| 95| ©| | ©00000000000000000
7,350 F 0

(#]
[+]

7352 F
* s F

LYYV VVFVEVVEVYY VY
_11354.M A‘M a~

* | |t

Y v
4',-'{355‘!"“‘ m‘ vv vv ¥ TITTYVYYYYTIT T ey yyyy
Aaandé dhaasatasadd + 07 (407 |40 00000000000000000¢
17,358 | * o *
* ? ¥
-17,360 -
$9000000000000000000000 (11

R R T I RN S
4 6 8 101214 16 18 20 22 24 26 28 30 32 34 36 38 40 42 44 46 48 50 52
ESTAGIO DE ALIMENTACAD - C-1

Fonte: Acervo pessoal.

73



