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RESUMO

O glicerol &, atualmente, um produto de baixo valor agregado, coproduzido em larga escala
junto ao biodiesel e sendo por isso de origem majoritariamente renovavel. Na busca pela
transformacgao do glicerol em compostos de maior valor agregado (upgrading), destaca-se a
sintese de epicloridrina, um mondémero de resinas epoxi que € tradicionalmente sintetizado a
partir do propeno em um processo notoriamente poluente. O sucesso da substituicdo do
propeno por glicerol nesta sintese, com vantagens econdmicas e ambientais, tem motivado
estudos que buscam compreender melhor e otimizar o processo. Este trabalho se insere
nesse cenario buscando avaliar a viabilidade técnica da reagao mais critica da sintese, a
hidrocloragao do glicerol a 1,3-dicloropropanol (1,3-DCP), simulando de forma comparativa
trés processos baseados na literatura e em patentes. Apos estudar-se a cinética da reagao
para escolha do modelo reacional e dos dados a serem usados, foram simulados no software
Aspen Plus um processo com uso de reator do tipo CSTR, um processo com coluna reativa e
um processo que associa o0s dois equipamentos em série. Partindo das condigées
operacionais das referéncias, buscou-se otimizar os processos com foco na produgao de 1,3-
DCP e na viabilidade dos equipamentos. O processo com uso de CSTR mostrou-se o mais
viavel, apesar dos resultados inferiores ao disponivel na patente de referéncia, como o
rendimento de 68% para o 1,3-DCP limitado pelo volume do reator. O processo
exclusivamente em coluna reativa foi absolutamente inviavel devido ao tempo de residéncia
na coluna ser muito inferior ao que seria necessario para 0 avango satisfatorio da reagao, algo
evidenciado pelo dimensionamento de internos da coluna. O processo que alia os dois
equipamentos reativos demonstrou novamente que a reagao praticamente ndo ocorre na
coluna mesmo quando ela € dimensionada para além do realizavel; os resultados ficam
progressivamente melhores conforme se desloca a produgao completamente para o CSTR.
Os trés processos mostraram alta capacidade na purificagao do 1,3-DCP. Concluiu-se que,
apesar de viavel, sdo necessarias mais informagdes sobre o processo com CSTR para que
as simulagoes atinjam a eficacia relatada na patente de referéncia; e que a viabilidade do uso
de coluna reativa depende de avangos que possibilitem maior tempo de residéncia dos

reagentes na coluna sem que se extrapole as dimensoes realizaveis.

Palavras-chave: Glicerol. Epicloridrina. Dicloropropanol. Coluna reativa. Viabilidade técnica.

Simulagao de processos.



ABSTRACT

Glycerol is currently a low-value commodity co-produced in large quantities in the synthesis of
biodiesel, which renders its production mostly renewable. In the search for more valued
substances that can be made from glycerol, epichlorohydrin stands out as the main upgrading
option. This substance is a monomer of epoxy resins traditionally synthesized from propene in
a particularly polluting process. The successful replacement of propene with glycerol in this
synthesis, with economic and environmental gains, has motivated studies dedicated to further
understand and optimize the process. This work takes place in the current research scenario
as an evaluation and comparison of the technical feasibility of the synthesis through the
simulation of its critical reaction, the hydrochlorination of glycerol to 1,3-dichloropropanol (1,3-
DCP), in three different processes based on available literature and patents. After studying the
kinetics of the reaction and choosing the best reactional model and kinetic data, the software
Aspen Plus was used to simulate a process using a reactor in the CSTR model, a second
process using a reactive column, and a third one combining both of these equipments in series.
Departing from the operational conditions described in the references, the processes were
optimized for 1,3-DCP production and equipment feasibility. The process with a CSTR proved
to be the most feasible, in spite of the inferior results when compared to the claims of the
reference patent, such as the yield of 68% for 1,3-DCP that was strongly limited by the volume
of the reactor. The process that used only the reactive column was shown to have no feasibility
whatsoever due to the residence time in the column being much inferior to what would be
required to yield noticeable amounts of product. The process that combines the two reactive
equipments showed once again that the reaction virtually does not happen in the column, even
when it is dimensioned beyond realistic sizes; the results got increasingly better as the
production shifted towards being fully done in the CSTR. The three processes showed high
performance in the purification of 1,3-DCP. The conclusions were that although feasible, the
CSTR process lacks the information needed to lead the simulations to achieve the efficiency
claimed in the reference patent; and that the feasibility of using a reactive column in this
process depends on technical advances that allow for a larger residence time of the reagents

within reasonable column sizes.

Keywords: Glycerol. Epichlorohydrin. Dichloropropanol. Reactive column. Technical

feasibility. Process simulation.
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1 INTRODUGAO

Produzir compostos de alta performance que sejam ao mesmo tempo
sustentaveis e lucrativos tem sido um dos principais desafios a serem enfrentados
pela industria quimica. Desafio esse que tem levado ao abandono de processos
considerados “sujos” por terem grande impacto ambiental, e ao mesmo tempo, a
busca acelerada por novas rotas sintéticas que possam substitui-los. Produtos vindos
de matérias-primas renovaveis tém gradativamente tomado 0s nichos de produtos
tradicionais, obtidos a partir do petrdleo e do gas natural, conforme se discute o
esgotamento das fontes fésseis e o papel que elas desempenham no efeito estufa.
Essas solugbées tém se tornado da maior relevancia com a pressao crescente de
consumidores mais criticos, de uma economia cada vez mais complexa € menos
previsivel, e da urgéncia em evitar-se o aprofundamento das catastrofes ambientais
causadas pela mudanga climatica.

Nesse contexto, a Inovagao e a pesquisa cientifica tém sido os motores da
mudanga em todas as industrias. Com tantos fatores a serem considerados antes de
se instalar uma planta ou de oferecer ao mercado um novo produto, ndo ha mais
espago para decisbes que nao sejam baseadas na ciéncia. Cresce assim a
importancia da pesquisa cientifica sobre processos industriais, em todos 0s seus
niveis, voltada a todos os horizontes de inovacao, e realizada em qualquer espaco,
incluindo as universidades. Dos triunfos da pesquisa cientifica que demonstram sua
importancia, destaca-se a convergéncia, em uma proposta, das solugdes para
diversos problemas. Esse € o caso do processo quimico estudado neste trabalho: a
producéo de epicloridrina a partir do glicerol.

A epicloridrina € uma substancia com demanda crescente e aplicagdées muito
importantes e consolidadas (como as resinas epoxi), dificultando sua substituigao.
Porém, sua sintese é reconhecida ha décadas como especialmente poluente, devido
ao alto volume de efluentes gerados, contendo inclusive compostos de extremo risco
ambiental e a saude humana. Para além disso, ela € tradicionalmente sintetizada a
partir do propeno, de origem fossil. A substituicao desse processo por outros que

mitiguem esses fatores &, portanto, de crescente importancia.
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Ao mesmo tempo, o glicerol € atualmente um subproduto do biodiesel que tem
sido gerado em volumes cada vez maiores, acompanhando a produgao crescente de
biocombustiveis; 0 que o tornou uma commodity desvalorizada nas ultimas duas
décadas. Apesar de seu apelo sustentavel por, na maioria dos casos, advir de fontes
renovaveis, o mercado nao tem conseguido absorver todo o volume gerado, algo que
prejudica inclusive a viabilidade econémica do proprio biodiesel. No Brasil, segundo
maior produtor deste biocombustivel, a utilizagao do glicerol para produzir compostos
de maior valor agregado levanta especial interesse.

A ciéncia fez a ponte entre essas duas problematicas através de pesquisas que
comprovaram a possibilidade ja conhecida de se produzir epicloridrina em larga escala
a partir do glicerol advindo do processo do biodiesel. Como as sinteses por glicerol e
por propeno convergem nos mesmos intermediarios (dicloropropanéis, ou DCPs), a
etapa final do processo do glicerol € a mesma que € usada no do propeno, o0 que é
favoravel visto que a via do propeno tem sido estudada e otimizada ha décadas e a
conversao de dicloropropanadis a epicloridrina ja é consolidada. Porém, do glicerol até
os DCPs ha um conjunto de reagdes, denominadas hidrocloragdes, que sao
especialmente desafiadoras. Desde o inicio deste século, pesquisadores de todo o
mundo, em universidades e instituigdes privadas, tém se debrucado sobre as
especificidades da hidrocloragéao do glicerol, como transpd-la para a escala industrial
e como torna-la economicamente viavel. Essas pesquisas culminaram em patentes
de sucesso, destacando-se a do processo Epicerol, depositada pela multinacional
belga Solvay em 2007 e atualmente pertencente a empresa estadunidense Technip.
O Epicerol ja foi usado em multiplas plantas ao redor do mundo para produgao de
epicloridrina a partir de glicerol, incluindo uma planta na Tailandia com capacidade
produtiva de 120.000 ton/ano. A importancia ambiental deste processo levou a Solvay
a ganhar diversos prémios de Sustentabilidade e Inovagao, e ele é atualmente o novo
paradigma para produgao da epicloridrina.

Apesar do atestado sucesso dessa sintese, ha lacunas no entendimento de
sua viabilidade, bem como possibilidades em aberto para a otimizagao do processo.
Destacam-se dentre essas lacunas a reprodutibilidade de processos de hidrocloragcao
propostos tanto nas patentes, quanto em artigos cientificos; e também a viabilidade

de alguns processos sugeridos e parcialmente investigados por pesquisadores. Este
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trabalho buscou contribuir com a compreensao mais ampla dessa sintese através da
analise e comparagao da viabilidade técnica de alguns dos processos propostos,
utilizando um software de simulacao de processos quimicos.

Os trés processos simulados neste trabalho foram baseados na patente do
processo Epicerol, na literatura disponivel sobre a hidrocloragéao do glicerol e em
especial, no trabalho desenvolvido sobre 0 uso de coluna reativa. Simulando a sintese
em um reator continuo tradicional, no modelo Continuous Stirred Tank Reactor
(CSTR), em coluna reativa e também na associacao desses dois equipamentos em
série, foram gerados trés processos que puderam ser analisados quanto as suas
viabilidades técnicas, seguindo parametros estabelecidos e discutindo a aderéncia
dos resultados aos dados disponiveis na literatura. Os resultados dos processos foram
comparados entre si para concluir qual seria o mais viavel do ponto de vista técnico,
e foram feitas ponderagbes sobre o que limita a viabilidade dos processos e como
contornar essas limitagoes.

Ao atingir seus objetivos, este trabalho contribuiu com o desenvolvimento de
processos industriais mais sustentaveis, preenchendo, através dos conhecimentos da
Engenharia Quimica, algumas lacunas na compreensao de um processo que tem se
mostrado um dos mais relevantes na busca pela conformidade com o0s novos

paradigmas de nossa relagao com o planeta.



14

2 REVISAO DA LITERATURA

O upgrading de um produto se refere a converté-lo em substancias de maior
valor agregado, e é normalmente empregado em subprodutos ou residuos formados
em grande volume. O glicerol se tornou um candidato importante a processos de
upgrading a partir da expansao na producgao de biodiesel, quando ele passou a ser
gerado em quantidades significativas (PAGLIARO, 2017).

Cerca de 10% em massa dos 6leos usados na produgao de biodiesel se torna
glicerol, que sai do processo como glicerina bruta (chamada também de glicerina loira,
devido a cor que vai do amarelo ao castanho), uma mistura de glicerol e agua com
alto teor de impurezas (metanol, sabdes, o proprio biodiesel, soda, polifendis, lecitinas
e sais). Nesse estado seu valor € minimo, requerendo uma complicada purificacao
para se tornar a glicerina refinada. Essa, por sua vez, requer um teor de pelo menos
95% de glicerol e a auséncia de diversos contaminantes, como metais e soda.
Diferentes tipos de pureza e qualidade sao requeridos por diferentes mercados, indo
do Kosher ao livre de OGMs (organismos geneticamente modificados, como a soja
transgénica). A glicerina refinada tem aplicagées nas industrias farmacéutica,
cosmética e alimenticia. Apesar de haver um mercado para o glicerol, o alto custo de
purificacdo e baixo preco levam produtores, especialmente o0os menores, a
descartarem ou queimarem a glicerina bruta, o que acarreta problemas ambientais e
diminui o apelo sustentavel do biodiesel (QUINTELLA et al., 2009; NOVI, J. C., 2017;
PAGLIARO, 2017).

Apesar das muitas aplicagées, o glicerol tem inundado o mercado desde 2004,
fazendo seu pregco ser sempre baixo. Antes do biodiesel receber incentivos e
investimentos governamentais, 0 glicerol vinha principalmente de sinteses
petroquimicas, incluindo a hidrolise da epicloridrina. Contudo, o boom do biodiesel
levou a uma producgao tao significativa de glicerina que a produgao petroquimica foi
sendo, aos poucos, abandonada (PAGLIARO, 2017). De fato, como se vé na Figura
1, a producéo de glicerol bruto acompanha a de biodiesel e esperava-se que o glicerol
bruto atingisse menos de US$ 0,20/litro em 2020.
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Figura 1 - Visado do mercado de biodiesel e glicerol bruto até 2015 e projeg¢ao para

0S anos seguintes
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Fonte: OECD-FAQ Agricultural Qutlook - Paris (2015).

De fato, em 2019 o glicerol bruto atingiu o prego de US$ 170/ton no mercado
(aprox. 21 centavos de dolar por litro) e o glicerol refinado foi vendido em média a
US$ 0,56/litro (RUY et al., 2021). Apesar de diversas oscilagoes, algo frequente no
mercado de glicerol e que foi exacerbado durante a pandemia de COVID-19 pelas
demandas relacionadas ao alcool em gel (ALMEIDA, 2021), o preco do produto bruto
nos EUA era de cerca de US$ 0,28/L em margo de 2021 (OLEOLINE, 2021), ainda
bastante baixo.

Para além de ser barato e ser produzido em grande quantidade, o glicerol tem
dois outros fatores que vao a favor de seu upgrading. As margens de lucro do biodiesel
sa0 baixas ou até inexistentes, e a rentabilidade por empregado de uma planta de
biodiesel € tipicamente metade da obtida em uma planta petroquimica. Gerar valor a
partir do glicerol pode tornar o biodiesel mais rentavel, garantindo que sua producao
possa continuar crescendo. Soma-se a isso 0 alto custo de purificagéo da glicerina
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bruta, que se tornaria mais viavel com a geragao de produtos mais valiosos do que a
propria glicerina refinada (PAGLIARO, 2017).

Por ultimo, o glicerol advém principalmente de 6leos vegetais (maior matéria-
prima do biodiesel, sobretudo no Brasil), que sao renovaveis, caracteristica que é
estendida também aos seus derivados. A preocupacao crescente com a mudancga
climatica, o esgotamento de recursos fosseis e a sustentabilidade do consumo
humano faz com que compostos quimicos renovaveis tenham valor cada vez maior
no mercado, especialmente quando 0s processos renovaveis substituem processos
petroquimicos. Assim, a necessidade de upgrading do glicerol converge junto a
demanda por produtos mais sustentaveis e menos dependentes do petréleo, levando
a altos potenciais de ganho financeiro e ambiental.

Processos de upgrading do glicerol tém sido extensivamente estudados ao
longo da ultima década, com diversas analises comparativas e ponderagdes sobre a
viabilidade de cada método. A Figura 2 ilustra as principais rotas industriais que
estavam sendo consideradas ou de fato implementadas em 2009, citando os nomes

das empresas que as desenvolviam:

Figura 2 - Principais formas de upgrading do glicerol e empresas desenvolvedoras
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Fonte: Acervo Pessoal apud C&EN, v. 87, n. 22, jun. 2009.
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Metanol e hidrogénio sdo combustiveis e sua obtengcao através do glicerol &
atrativa por torna-los renovaveis; sendo que ambos ja possuem o apelo de emitirem
menos diéxido de carbono (ou zero, no caso do Hz2) do que gasolina, diesel e carvao.
O propeno € muito versatil e usado em diversas cadeias, desde a produgado de
polipropileno (um dos polimeros mais usados no mundo) até a sintese de quimicos
finos. O propileno glicol € semelhante ao glicerol e tem aplicagdes proximas a ele,
como em cosmeéticos e anticongelantes; porém, a performance do propileno glicol &
um pouco diferente da do glicerol e seu mercado € bem estabelecido. O glicerol se
insere entao como matéria-prima renovavel para essa molécula, que €
tradicionalmente produzida usando propeno fossil (PAGLIARO, 2017).

O acido acrilico € um monémero em si e também um precursor de outros
mondmeros, especialmente para polimeros superabsorventes, tendo usos de alto
valor agregado e aplicagdes de ponta; também é tradicionalmente sintetizado a partir
do propeno. O carbonato de glicerol € um solvente, plastificante e precursor quimico
de ponta, com usos de alto valor agregado como solvente arrojado e de baixa
toxicidade para cosméticos e revestimentos. Por fim, a epicloridrina € um precursor
de resinas epoxi com alta demanda, sendo tradicionalmente feita a partir do propeno
em um processo especialmente ineficaz (PAGLIARO, 2017).

Um processo especifico foi desenvolvido no Brasil pela Solvay através de sua
subsidiaria Rhodia, em que solventes de alta performance (linha Augeo) foram
desenvolvidos utilizando acetona e glicerol. O solvente tem sido produzido em
dezenas de toneladas por ano e exportado para diversos paises, se apoiando em seu
baixo odor e baixa toxicidade para adentrar em mercados de tintas, cuidados pessoais
e limpeza doméstica. Com isso, a empresa tem tido sucesso no upgrading da glicerina
brasileira, sendo, contudo, um exemplo singular e que nao deve ser replicado por
outras companhias, devido ao nicho limitado e a patente exclusiva.

Os produtos mais inovadores incluem os poli-hidroxialcanoatos (PHAS),
polimeros feitos a partir da fermentagdao da glicerina bruta e com aplicagées
interessantes em plasticos biodegradaveis; bem como os produtos de oxidagao nao-
seletiva do glicerol, especialmente di-hidroxiacetona, que tem aplicagoes crescentes
no mercado de cosméticos por ser um agente bronzeador. Apesar de ja haver plantas

piloto para esses produtos, suas aplicagdes ainda sao especificas e nao justificam
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uma produgdo maior, especialmente por serem processos que em ha muito a se
otimizar (PAGLIARO, 2017).

De fato, de todos 0s processos citados, apenas o da epicloridrina foi
amplamente aplicado. Os outros encontram limitantes técnicos ou financeiros; por
exemplo, o rendimento médio de 1,3 kg de glicerol para produzir 1 kg de propileno
glicol ja torna inviavel sua sintese, especialmente porque a glicerina bruta nao se
mostra um bom reagente. Ja o acido acrilico sofre de altos custos na produgao a partir
do glicerol, casados com uma baixa nos pregos devido a alta produc¢ao a partir do
abundante propeno. Os combustiveis ainda precisam de mais avangos tecnolégicos
para serem produzidos a partir do glicerol em larga escala e a pregos competitivos,
enquanto o carbonato de glicerol achou seus nichos de aplicagdo com relativo
sucesso, mas, devido ao alto prego, ndo tem crescido além deles (PAGLIARO, 2017).

A epicloridrina, por sua vez, tem uma demanda alta e um prego relativamente
alto no mercado. Sua sintese tradicional € na verdade menos eficaz e mais poluente
do que a sintese por glicerol, e por isso, ha grandes vantagens técnicas, ambientais e
econémicas em substituir o processo classico por outros que partem do glicerol
(ALMENA; MARTIN, 2015). De fato, algumas empresas, destacando-se as
mencionadas na Figura 2 (Dow e Solvay), conseguiram instalar plantas de produgao
de epicloridrina a partir do glicerol com grande sucesso, produzindo mais de 100.000
ton/ano. Como sera visto adiante, esses projetos tém amplo reconhecimento como
iniciativas em busca da Sustentabilidade e o uso desses processos tende a substituir,

cada vez mais, a sintese a partir do propeno.
2.1 EPICLORIDRINA: VISAO GERAL

A epicloridrina (1-cloro-2,3-epoxipropano) € uma substancia liquida incolor,
com solubilidade mediana em agua e com odor adocicado e remanescente de alho.
Seu ponto de ebuligdo normal é de 115,2° C e sua densidade é superior a da agua. E
inflamavel, corrosiva e toxica, além de mutagénica (CETESB, 2022).

Tem aplicagao principal em resinas epoxi, mas esta presente também na
fabricacéo de “elastémeros, éteres glicidicos, no cross-linking de amidos alimenticios,

em surfactantes, plastificantes, corantes, produtos farmacéuticos, emulsificantes de
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6leos, lubrificantes e adesivos” (HIRAKAWA, 2014), tendo uso nas industrias de papel
e celulose, tecidos, tintas, automaoveis e aeronaves, biocidas e produtos de cuidado
pessoal (ABRAHAM; HOFER, 2012). A resina ep6xi mais comum consiste de uma
mistura de bisfenol A e epicloridrina, sendo a ultima usada também em diversas outras
resinas, como em algumas do tipo Novolak (PHAM; MARKS, 2005). E também usada,
curiosamente, para produzir glicerol por hidrolise, uma via sintética muito usada antes
da producao em larga escala de biodiesel (PAGLIARQO, 2017).

A importancia comercial da epicloridrina vem de seu grupo funcional epoxi, que,
sob agao de um ativador (um reagente, como uma amina) consegue formar ligagées
poliméricas, permitindo, no caso das resinas, que o material inicialmente fluido se
torne rigido apos ser curado. Propriedades das resinas a base de epicloridrina incluem
transparéncia, 6tima adesao, estabilidade térmica e quimica, resisténcia mecanica,
bom isolamento térmico e elétrico, além de formar compaésitos com fibras, ceramicas
e metais, uteis em aplicacdes de nicho (MAY, 2018).

Apesar das qualidades, as resinas epoxi apresentam riscos a saude,
especialmente durante a manipulagao do liquido, processo de cura e lixamento da
resina curada. Os vapores podem causar irritagéo e lesdo nos olhos e pulmées, dor
de cabega e danos neurologicos como confusao, nausea, vertigem e perda de
consciéncia; estes ultimos causados principalmente pelos vapores dos solventes. O
contato da pele com a resina liquida pode causar irritacao, edema, vermelhidao,
coceira e descamacao local. O contato com liquido, vapor e particulas solidas por
quaisquer vias pode desencadear alergias, que tornam a exposi¢ao as resinas epoxi
muito mais grave. Porém, o risco mais relevante em relagao a epicloridrina em si €
gue, enquanto contaminante, ela € a causa provavel dos efeitos carcinogénicos de
algumas resinas. De fato, resinas mais antigas, que possuiam maior quantidade de
epicloridrina livre, causaram cancer de pele em animais testados em laboratério.
(CDPH, 1989). O oligbmero de bisfenol A e epicloridrina, bisfenol A diglicidil éter
(BADGE), foi também reconhecido em 1989 como um carcinogénico e pode ser, como
o bisfenol A, um disruptor enddécrino (WANG et al., 2021).

Mesmo com riscos reconhecidos, as resinas epoxi continuam a ser produzidas
em larga escala e tém uso crescente em aplicagcdes domésticas/artesanato, sendo

este inclusive o fator de maior crescimento na demanda por resinas epéxi nos



20

proximos anos, juntamente com tintas e revestimentos (ALLIED MARKET
RESEARCH, 2022). Se por um lado ha no mercado cada vez mais resinas que
oferecem risco menor a manipulagao, sendo até mesmo divulgadas como “seguras
para uso doméstico” ou “verdes”; por outro, ha evidéncia da onipresenca de
substancias como o BADGE no corpo humano e no ambiente, em um cenario onde
nao temos visao total dos perigos associados a estes compostos (WANG et al., 2021).

A produgao global de epicloridrina em 2020 foi estimada em 2 milhdes de
toneladas, e deve atingir 2,8 milhdes de toneladas em 2027 (RESEARCH &
MARKETS, 2021). O mercado de epicloridrina foi estimado em US$ 2,73 bilhdoes em
2021 e deve atingir US$ 4,52 bilhdes em 2029, com um CAGR (Compound Annual
Growth Rate) de 6,5% nesse periodo (DATA BRIDGE MARKET RESEARCH, 2022)
mostrando se tratar de um produto em ascensao mesmo apos décadas de presenga
no mercado e de uso intensivo.

Nos ultimos anos, o mercado tem sido dominado pela Asia (65%), com
expressiva participagdo da China. EUA e Alemanha ocupam, respectivamente, o
segundo e terceiro lugar na produgao mundial, enquanto o Brasil nunca produziu
epicloridrina até o momento. Os principais fornecedores mundiais sdao as
multinacionais estadunidenses Olin e Hexion, as chinesas HCC e JYC Group, a belga
Solvay e a indiana Aditya Birla Group. O crescimento do mercado tem sido puxado
pelas demandas de resinas e solugdes para tratamento de agua, com contribuicao
significativa também da producao de glicerina sintética, que esta em crescimento
apesar de todo o cenario do glicerol renovavel (MORDOR INTELLIGENCE, 2021).

2.2 VIAS DE PRODUGAOQ DA EPICLORIDRINA

Tradicionalmente, a epicloridrina (ECH) tem como matéria-prima direta o
cloreto de alila, que por sua vez é produzido pela cloragao do propeno. Diversos
processos ja foram patenteados e aplicados industrialmente, incluindo a oxidagao do
cloreto de alila por oxigénio, a cloragao do alcool alilico e a reagao do cloreto de alila
com peroxidos organicos. Porém, o unico processo que atingiu os niveis de
rendimento, escalabilidade, lucratividade e integragcdo com oOutros Pprocessos

petroquimicos de forma a garantir a plena exploragcao comercial, foi o da hipocloragao
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do cloreto de alila (OKHLOPKOVA; SERAFIMOV; FOLKLOVA, 2019). Esse método

envolve a reagao do cloreto de alila com acido hipocloroso, formado pela reagao de

gas cloro e agua. O processo desde o0 propeno € mostrado na Figura 3:

Figura 3 - Método atual de sintese da epicloridrina a partir do propeno
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Fonte: Acervo Pessoal apud Pagliaro, 2017.

Esse processo possui alta lucratividade, mas o rendimento global em relagao
ao propeno gira em torno de 73%. Outros problemas dessa via sintética incluem a alta
producéao de efluentes aquosos (35 m3/ton de epicloridrina), o0 alto consumo de energia
e a presenca de compostos clorados de alta toxicidade persistentes no meio ambiente,
como o tricloropropano, nos residuos gerados (OKHLOPKOVA; SERAFIMOV;
FOLKLOVA, 2019). Ha também um notério desperdicio de atomos; dos quatro atomos
de cloro usados para chegar-se a uma molécula de ECH, apenas um esta no produto
final, enquanto os outros se tornam cloreto de sodio e acido cloridrico, dissolvidos nos
efluentes (PAGLIARO, 2017).

Por advir do petroleo, o propeno faz com que a cadeia de valor da epicloridrina
tenha origem nao renovavel. Com os novos paradigmas de Sustentabilidade, a sintese
a partir do propeno tem sofrido pressao para ser substituida ou melhorada, de forma
a mitigar o impacto de sua origem fossil e dos outros problemas ambientais ja
mencionados. Ha também pressao econdémica, dado que plasticos sustentaveis tém
maior valor de mercado. O processo a partir do glicerol tem melhor economia de
atomos e menor geracao de efluentes toxicos (o que sera visto adiante), além de ter
como matéria-prima principal uma substancia de origem renovavel. O apelo para a
substituicao do propeno por glicerol nesse processo €, portanto, cada vez maior e

mais dificil de ser ignorado.
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O processo do propeno tem se mantido como rota principal de sintese da ECH
devido a ser bem estabelecido, com plantas em funcionamento no mundo todo, e
economicamente viavel, dado que o preco do propeno € normalmente inferior ao da
epicloridrina (PAGLIARO, 2017). Em 10 de agosto de 2022, a cotagdo da ECH no
mercado chinés estava em US$ 1670/ton, enquanto o propeno era vendido a
US$ 1050/ton. Porém, este nem sempre € o caso: em janeiro de 2017, o propeno era
apenas 10% mais barato do que a ECH no mercado chinés. Isso se deve ao propeno
ser uma matéria-prima usada em um sem-numero de processos, sujeita, portanto, aos
impactos de muitos mercados diferentes e a eventos de escassez. No mesmo periodo,
porém, o glicerol (enquanto glicerina refinada, 95%) estava cotado a 45% do preco da
ECH na China, se mostrando, naquele momento, uma matéria-prima mais atrativa.
Mesmo quando o propeno apresenta viabilidade como suprimento, em geral, o glicerol
€ mais barato; em 10 de agosto de 2022, a glicerina refinada era vendida a
US$ 990/ton na China (ECHEMI, 2022).

Ja a sintese de epicloridrina a partir de glicerol segue, em todas as suas
versdes até hoje, uma mesma via sintética, desde quando foi descoberta
experimentalmente por Berthelot e Luca em 1854 (OKHLOPKOVA; SERAFIMQV;
FOLKLOVA, 2019). Ela se inicia pela hidrocloragao do glicerol, isto €, a reagao de
glicerol e acido cloridrico, formando primeiramente monocloropropanodiois (MCPs) e
posteriormente, dicloropropanois (DCPs) (PAGLIARO, 2017). Esses produtos podem
ser sintetizados numa etapa unica ou em duas etapas de hidrocloragao consecutivas;
por conta das diferengas de mecanismo entre a primeira e a segunda hidrocloragao,
métodos reacionais diferentes podem ser usados para otimiza-las, justificando a

separacéao das etapas (BELL et al., 2008). A Figura 4 ilustra as reagbes mencionadas:
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Figura 4 - Reacgoes de hidrocloracao do glicerol na sintese de epicloridrina
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Fonte: Acervo Pessoal.

Os compostos principais desta sintese sao, portanto:

a) 3-MCP (3-cloro-propano-1,2-diol);
b) 2-MCP (2-cloro-propano-1,2-diol);
c) 1,3-DCP (1,3-dicloro-propan-1-ol);
d) 2,3-DCP (2,3-dicloro-propan-1-ol).

Todos estes compostos sao liquidos oleosos a temperatura ambiente,
levemente amarelados, inflamaveis, soluveis em agua e mais densos que ela; além
de possuirem toxicidade aguda, serem corrosivos e potencialmente danosos a
reprodugcao humana (LGC STANDARDS, 2022). Os monocloropropanois (também
chamados de monocloridrinas) séo exclusivos desta via, enquanto os dicloropropanois
(ou dicloridrinas) sao também intermediarios na via do propeno, ainda que sintetizados
em reagoes muito diferentes; por isso, a partir da formacao dos DCPs, os processos
do glicerol e do propeno se tornam iguais, com a mesma necessidade de formagao
do epoxido por reacao alcalina.

Nota-se que o composto 2-MCP nao sofre uma segunda hidrocloragao em
quantidades significativas, algo que é explicado pelo mecanismo reacional, a ser
discutido posteriormente. Ele é produzido em quantidades menores do que o 3-MCP,
intermediario de maior interesse. De forma semelhante, o 2,3-DCP é menos reativo
na etapa posterior, e também é formado em quantidades muito menores do que o 1,3-

DCP. A hidrocloragao completa, isto €, a formagao de tricloropropano, nao ocorre
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nessa via de sintese, e ndo ha outros subprodutos, para além dos intermediarios de
reagao, que sejam gerados em quantidades significativas (TESSER et al., 2007;
NOGUEIRA; OLIVEIRA; ROCHA, 2020).

No que tange a economia de atomos, o processo do glicerol consegue se
destacar por eliminar como residuo apenas um dos dois atomos de cloro usados para
cada molécula de epicloridrina. Isso significa um uso menor do agente clorante, HCI,
gue por si so ja apresenta vantagens em relacao ao cloro gasoso (Clz) usado na via
do propeno, por ser mais seguro no transporte, estocagem e manuseio. Para além
disso, o processo do glicerol gera uma quantidade e variedade menor de compostos
clorados como subproduto, levando a efluentes menos téxicos. Por fim, enquanto a
sintese através do propeno tende a gerar proporgées de 70:30 entre 1,3-DCP e 2,3-
DCP, a hidrocloragao do glicerol gera estes compostos em razées da ordem de 1:100,
0 que € um destaque positivo deste processo. De fato, ha a necessidade de uma etapa
de isomerizacao do 2,3-DCP no processo do propeno para que o rendimento seja 0
esperado, 0 que ndo é necessario no processo do glicerol (PAGLIARO, 2017; BELL
et al., 2008; SANTACESARIA et al., 2010).

Esses fatores combinam-se de forma tal que o processo mais primitivo de
producao de ECH a partir do glicerol tem, em relagao a via do propeno, um impacto
83% menor no aquecimento global, 78% menor na deplecao da camada de 0z6nio,
36% menor na acidificacao dos oceanos e 62% menor na formagao fotoquimica de
ozobnio troposférico (PAGLIARO, 2017). Com isso, ndo restam duvidas de que a
substituicao do propeno por glicerol nesse processo tem um impacto muito positivo no
planeta e esta alinhada com os objetivos de Sustentabilidade que empresas,

organizagoes e sociedade em geral buscam atualmente.

2.3 SINTESE A PARTIR DO GLICEROL

A sintese de epicloridrina a partir de glicerol se inicia, como visto, pela
hidrocloragao do glicerol. Esse processo requer uma fonte de HCI, que pode ser o
cloreto de hidrogénio puro, que € um gas, ou o acido cloridrico, que € vendido como
uma solugao aquosa com cerca de 30% em massa de HCI. Apesar de tentativas de

desenvolvimento do processo a partir de glicerina bruta, tipicamente € usada a
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glicerina com algum grau de refino para garantir um teor de agua menor que 5% e um
baixo teor de metais, sais e alcalis, que podem atrapalhar a reagao. Limitantes
importantes incluem a temperatura, que nao deve exceder os 150° C para que o
glicerol ndo se decomponha (BELL et al., 2008) e a presenga de agua na reagao, que
deve ser minimizada, visto que ela dificulta e reverte as reagdes de interesse
(TESSER et al., 2007). O catalisador da hidrocloragao € tipicamente um acido
carboxilico simples, como visto em diversas pesquisas e patentes, com destaque para
0 acido acético (LUO; YOU: LI, 2010; BELL et al., 2008), o acido maldnico (TESSER
et al., 2007) e o acido adipico (KRAFFT et al., 2009). A reagcao pode ser conduzida
em batelada, em semibatelada ou de forma continua, em reatores do tipo continuous
stirred tank reactor (CSTR) ou em coluna reativa, seja de stripping ou de destilagcao
fracionada. O sucesso da reagao gira em torno de produzir DCPs, preferencialmente
o isdbmero 1,3, que reage aproximadamente 300 vezes mais rapido na formacgao da
epicloridrina do que o isomero 2,3 (BELL et al., 2008). Minimizar a perda de
catalisador, o consumo e perda de HCI e a formacado de compostos indesejados
também fazem parte dos objetivos de sintese (TESSER et al., 2007; BELL etal., 2008;
KRAFFT etal., 2009).

Apos serem sintetizados e separados dos reagentes e subprodutos, os DCPs
sao tradicionalmente adicionados ao topo de uma coluna de stripping junto de uma
solucéo concentrada de hidroxido de sédio, enquanto vapor € injetado na base da
coluna. A reagao ocorre no contato entre o DCP e os ions hidroxila, e este contato
deve ser breve para evitar reagoes indesejadas (BIUSTERBOSCH; DAS; KERKHOF,
1994). O processo € bastante direto e relativamente simples devido a ser também
presente na via do propeno, ou seja, por ja ter sido desenvolvido e otimizado por muito
tempo. Por outro lado, a hidrocloragao do glicerol se mostra menos direta, o que levou
a uma quantidade consideravel de estudos para compreender estas reagées, bem

como quais condi¢des levariam a melhores conversoes e seletividades.

2.3.1 Mecanismos de reagao

A substituicao de alcoois para formar haletos de alquila € considerada

desafiadora. Ela é descrita como uma substituicao nucleofilica, que em cadeias
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alifaticas pode ocorrer por dois mecanismos diferentes (ABDUGADAR, 2012).

O mecanismo tipo 1 (Sn1) consiste na formacgao de um carbocation pela saida
de um grupo (aniénico ou neutro) da molécula. O carbocation é entao facilmente
atacado por um nucledfilo mais forte do que o grupo de saida. Este mecanismo €
explorado na hidrocloracao de alcoois usando o reagente de Lucas, uma mistura de
cloreto de zinco e acido cloridrico concentrado. O acido protona a hidroxila do alcool,
formando agua, que se separa da molécula original. O cloreto ataca logo em seguida
0 carbocation formado (KJONAAS; RIEDFORD, 1991). Porém, para o sucesso da
reacao Sn1, é preciso que o carbocation seja formado, o que nao tende a ocorrer em
alcoois primarios ou secundarios de cadeia curta como o glicerol; isto porque apenas
carbonos terciarios, ou secundarios de cadeia maior, conseguem formar um
carbocation estavel (BRUICE, 2016). Sendo assim, a hidrocloragao por Sn1 do glicerol
nao tende a ocorrer.

Outro tipo de substituicao nucleofilica € a Sn2, em que 0 composto que sofre a
substituicao passa por um intermediario de reacao no qual tanto o grupo que saira da
molécula, quanto o grupo que esta entrando, “competem” pela ligagédo com o carbono.
O grupo que apresentar maior afinidade pelo carbono (maior nuclecfilicidade) e menor
estabilidade no meio reacional € o que se mantera ligado ao carbono, enquanto o
outro grupo, denominado grupo labil ou de saida, sera “expulso” da ligacao. De forma
oposta a Sn1, esta reacao é favorecida em moléculas menores e carbonos primarios,
que oferecem menor impedimento estérico para o ataque do nucledfilo e formagao do
intermediario reacional. Porém, a substituicdo sé ocorre de fato se o nucledfilo que
ataca o composto for um grupo de saida pior do que o grupo que estava ligado
inicialmente ao carbono atacado (BRUICE, 2016).

Aparece entao a dificuldade na substituicao de alcoois para formar haletos de
alquila: o fato de que a hidroxila é um grupo de saida pior do que qualquer haleto
(HAMLIN; SWART; BICKELHAUPT, 2018). Com isso, a reagao seria inviavel caso o
grupo de saida fosse a hidroxila, e o que possibilita que ela ocorra é novamente a
protonagao da hidroxila. Desta vez, a agua formada se mantém ligada a molécula até
0 ultimo momento, evitando a formag¢ao de um carbocation. Apds o ataque do cloreto,
a competicao pelo carbono eletrofilo € vencida pelo haleto, visto que a agua € um
nucledfilo mais fraco (BRUICE, 2016).
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Percebe-se entao que a reacao pode ocorrer com sucesso em meios acidos,
sugerindo o acido cloridrico como reagente ideal. A reagdo pelo mecanismo 2 de
substituicao apresenta a vantagem de favorecer a formagao de 3-MCP na primeira
hidrocloracao, devido a maior facilidade de ataque do cloreto a um carbono primario.
Ha vantagens também na segunda hidrocloragao, em que o 1,3-DCP é favorecido em
relagcao ao 2,3-DCP, pelo mesmo motivo.

Apesar da viabilidade da reagdo Sn2 para a sintese de cloropropandis, a
presenca de agua no meio reacional € inevitavel, dado que ela € um dos produtos, e
apresenta diversos desafios ao bom rendimento da hidrocloragao. Sendo um solvente
polar prético, ela tende a solvatar nucleodfilos de forma muito eficaz. A diferenca de
labilidade (tendéncia a ser um grupo de saida) entre cloreto e agua nao € grande o
suficiente para gerar uma reagao imediata, e a solvatagao dos ions cloreto consegue
dificultar mais ainda o0 mecanismo (BRUICE, 2016).

Para além disso, sendo a agua um produto, sua presenca sempre favorecera
a regeneracgao dos reagentes, pelo equilibrio quimico. Vé-se, portanto, que a presenca
de agua no meio reacional € um impeditivo importante ao bom rendimento da
hidrocloracao de alcoois. Limitagao essa agravada pelo fato de que o acido cloridrico,
que serviria como reagente da hidrocloragdo, € produzido industrialmente como
solugado aquosa, € nao puro.

Dadas as limitacoes mostradas, € facil compreender porque a maior parte dos
trabalhos atuais sobre hidrocloragao de alcoois se dedica a estudar catalisadores que
permitam mecanismos alternativos de reacao e métodos reacionais que possam
contornar ou diminuir a importancia da agua na reagao.

Os principais catalisadores estudados atualmente sao os acidos carboxilicos,
tanto mono- quanto poliacidos. Diversos estudos tém demonstrado a efetividade
destas substancias enquanto catalisadores homogéneos, apresentando vantagens
como baixo prego (em relagao a catalisadores metalicos ou ceramicos) e por serem,
em boa parte, facilmente separados dos produtos e reciclados no processo.

Referenciados em grande parte destes trabalhos, Tesser, Santacesaria e seus
colegas fizeram estudos amplos e detalhados que possibilitaram avangos na
compreensao do mecanismo reacional da catalise por acidos carboxilicos. Em um dos
trabalhos (SANTACESARIA et al., 2010), concluiu-se que o pKa do acido é um dos
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determinantes de sua atividade. Acidos com pKa > 4 formam principalmente DCPs, e
aqueles com pKa entre 1,2 e 3 formam principalmente MCPs. Acidos com pKa menor
do que 1,2 nao tém atividade catalitica.

O acido acético foi investigado como catalisador em detalhes por Luo, You e
Li, que em um artigo (2010) demonstraram a sintese de 1,3-DCP a partir de glicerol
com este catalisador e propuseram um modelo cinético. Este modelo envolvia uma
etapa de esterificagao do glicerol (lenta) seguida de uma etapa de substituicao do
acetato pelo cloreto (rapida). O modelo foi considerado valido pela energia de ativagao
das hidrocloragdes ser bastante préxima do valor esperado para a esterificacao do
glicerol por Sn2. Para além disso, os autores tiraram conclusées importantes sobre o
processo, como a confirmagao de que a primeira hidrocloragao ocorre mesmo sem
catalisador, enquanto a segunda hidrocloragao praticamente nao ocorre sem catalise.

Tesser, Santacesaria e seus colaboradores estudaram a performance catalitica
de diversos acidos carboxilicos em um trabalho de 2007, gerando dados que sao
usados em virtualmente todos os trabalhos sobre hidrocloragdo do glicerol com
catalise homogénea. Os autores propuseram um modelo cinético em que as reagdes
de interesse sao reversiveis, enquanto as reacées paralelas, que ocorrem mais
devagar e sao menos termodinamicamente favoraveis, sao consideradas como
irreversiveis. As reag6es quebradas em uma série de reagbes elementares que
incluem o ciclo do catalisador, da seguinte forma (TESSER et al., 2007):

catalisador + H* — catalisador* (1)
catalisador* + glicerol — I1* (2)
l1* — éster + H20 + H* (3)
éster + H* — éster* (4)
éstert — |2+ + catalisador (5)

I2* + CI' — monocloridrina (6)
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Neste modelo, o catalisador (um acido carboxilico) € ativado por protonagao e
reage com o glicerol para formar o cation intermediario 11*, que se desproporciona em
éster de glicerol, agua e um préton. O éster entao € protonado para formar um cation
que se desproporciona novamente para formar o cation intermediario I2*, regenerando
o catalisador. Por fim, o cation intermediario 2 reage com um cloreto livre para formar
a monocloridrina (3-MCP ou 2-MCP). O processo da segunda hidrocloragao é descrito
como sendo semelhante a este, com o MCP substituindo o glicerol em (1). A Figura 5

descreve como seriam essas etapas:

Figura 5 - Diagrama da hidrocloracao do glicerol catalisada por um acido carboxilico
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Os autores assumiram que a etapa mais lenta, e portanto, determinante na
velocidade da reagao, € a de regeneragao do catalisador e formagao do ion oxoénio.
Esta premissa foi confirmada posteriormente por simulagées em Quimica Quantica
(mais precisamente, Teoria da Densidade Funcional e Modelo do Continuo
Polarizavel) em um estudo da UFRJ feito por Nogueira, Oliveira e Rocha (2020). Este

estudo também confirmou a viabilidade da primeira hidrocloragdo na auséncia de
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catalisador. Para a segunda hidrocloragéo, o estudo mostra que no mecanismo sem
catalise, uma molécula de agua protonada (H3O") é capaz de formar um complexo
estavel com o MCP, causando uma deslocalizagao do préton que impede a formagao
de agua como grupo de saida. Ja o mecanismo catalitico proposto por Tesser et al.
(2007) conseguiu, nas simulagdes, conduzir a termo tanto a primeira, quanto a
segunda hidrocloragao do glicerol. A esterificagao com posterior formagao do ion
ox6nio mostrou-se favoravel, ainda que, na primeira hidrocloragao, a energia de
ativacao dessa via seja maior do que a do mecanismo Sn2 direto, indicando que a
primeira reagao nao precisa ser catalisada para ocorrer. De toda forma, a abertura do
anel epoxido pelo ion cloreto mostrou-se praticamente livre de barreiras
termodindmicas, mostrando que apos a etapa lenta de formagao do éster a reacao
avanga muito facilmente. Nao obstante, a presenca de agua afeta as reacgoes,
especialmente a segunda hidroclorag@o, devido a possibilidade de ataque ao anel
epoxido pela agua em vez do cloreto, regenerando o reagente. Isso demonstra que
ao menos a segunda reacao deve ser limitada pelo equilibrio entre a reagao direta,
favorecida pela concentragcao de acido e MCP, e inversa, favorecida pela
concentragao de agua. A primeira reagao sofre menos com esse equilibrio por ocorrer
tanto no mecanismo com ion ox0nio, quanto pela Sn2 direta.

Todos os estudos citados demonstram que a primeira hidrocloragao forma 3-
MCP em quantidades muito maiores do que o 2-MCP (da ordem de 10:1), com ou sem
catalise; que o 2-MCP nao sofre uma segunda hidrocloragao, mesmo sob catalise; e
que a formagao de 1,3-DCP é fortemente favorecida em relagao a de 2,3-DCP (da
ordem de 50:1). Esses resultados estao, portanto, em concordancia com o0 que era
esperado teoricamente para essas reagoes.

Dos acidos carboxilicos estudados por Tesser, Santacesaria e seus colegas, 0
acido aceético foi o de melhor desempenho na primeira hidrocloragdo, enquanto a
segunda foi melhor favorecida pelo acido malénico. Além disso, demonstraram que a
seletividade dos acidos para formar 3-MCP em detrimento do 2-MCP & no geral alta e
varia pouco entre os catalisadores, enquanto a seletividade da segunda hidrocloragao
(1,3-MCP em detrimento de 2,3-MCP) foi alta e semelhante em todos os acidos,
exceto pelo valor muito mais alto de seletividade exibido pelo acido citrico. Porém,

isso € pouco util devido a baixa conversao do acido citrico nas hidrocloragées.
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Apesar de se destacar em atividade catalitica, o relativamente baixo ponto de
ebulicdo do acido acético dificulta a operacao industrial, pois sairia constantemente
do meio reacional junto dos produtos na fase vapor, exigindo uma etapa de separacao
e posterior reciclo. Acidos carboxilicos maiores permaneceriam dissolvidos no liquido
do reator, nao sendo retirados na fase vapor e mantendo uma concentragao
relativamente constante ao longo do tempo, com minimas perdas. Esse fator somado
a alta seletividade para formagao de DCPs fez com que Tesser e seus colegas
escolhessem o acido maldnico para estudar mais a fundo em seu artigo de 2007,
estimando valores para as constantes da equagcao de Arrhenius e também para a
constante de equilibrio da reagao em diversas temperaturas.

A formacao da epicloridrina na segunda parte do processo de sintese se da por
um ataque da hidroxila vinda da solugédo de NaOH aos DCPs, numa reagao conhecida
como desidrocloragdo. A reagao compete com a hidrélise dos DCPs, que é altamente
indesejada, pois os retorna a MCPs. Ambas as reacdes sao descritas por cinéticas de
segunda ordem, e, nas condicées de operacao industrial, a constante cinética da
desidrocloragdo € muito maior que a da hidrdlise, o que garante a viabilidade do
processo final. Se aproveitando disso, e como forma de evitar a hidrélise, o tempo de
contato entre solugao alcalina e DCPs deve ser minimizado, o que explica o uso de
uma coluna reativa de stripping. De fato, em simulagdes, a coluna consegue tornar a
hidrolise desprezivel nas temperaturas operacionais comuns. (MA et al., 2007).

A epicloridrina, por se tratar de um epoxido, é bastante reativa, estando sujeita
também a hidrélise (que a converte de volta a um DCP), bem como a reagdes
indesejadas de polimerizagao ou condensagao com os intermediarios. A coluna de
stripping também mitiga este problema, pois a epicloridrina € arrastada pelo vapor
d’agua devido a sua alta pressao de vapor, o que a retira rapidamente do meio
reacional, tornando estas reagoes colaterais também despreziveis (MA et al., 2007).
Conclui-se, portanto, que as reagées de hidrocloragao do glicerol sao sujeitas a muito
mais desafios do que a ja consolidada desidrocloragao dos dicloropropandis, e por

iSso, sao o gargalo operacional desta sintese.
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2.3.2 Estado da arte dos processos

A sintese industrial da epicloridrina a partir do glicerol & tecnicamente viavel
desde 2007, quando a empresa checa Spolchemie iniciou sua produgao de 18.000
ton/ano na cidade de Usti nad Labem, a partir de um processo desenvolvido desde
1999 e patenteado pela companhia (PAGLIARO, 2017). Um ano antes, a multinacional
estadunidense Dow anunciou o langamento de uma planta piloto na Alemanha usando
um processo proprio patenteado como GTE (glycerin to epichlorohydrin)
(OKHLOPKOVA; SERAFIMOV; FOLKLOVA, 2019), que foi detalhado pela companhia
em um artigo (BELL et al., 2008) que inclui o caminho para as otimizagoes feitas.

O processo consiste de um reator semibatelada em que as duas hidrocloragées
ocorrem, usando o acido acético como catalisador e com alimentagao de HCI sob
demanda. Considerando a reacao de hidrocloracao do glicerol como limitada pelo
equilibrio quimico, os criadores do processo GTE testaram aumentar a concentragao
de HCI na reagcao de duas maneiras: usando HCI gasoso (puro) em vez de HCI
aquoso, e aumentando a pressao no reator. Foi observado que, de fato, a combinagao
dos dois fatores levava a uma conversao maior de glicerol a cloropropanais.

Os autores identificaram como 6timo operacional a condi¢ao de 110 psi (7,5
atm), 110° C e 4h de reacgao; a alimentagao inicial foi uma mistura de glicerina Umida
(glicerol+9% de agua em massa) e acido acético (5% em mols). Apés o tempo de
reagao, a mistura obtida continha 93% em mols de DCPs e seus ésteres, com uma
razao de 1,3-DCP/2,3-DCP de 46:1, em concordancia com a literatura. Outros 6% da
mistura em mols consistiam de MCPs e seus ésteres, na razao de 3-MCP/2-MCP de
1:2; essa proporgao esta em conformidade com 0s mecanismos reacionais pois,
apesar de ser gerado em quantidade muito menor do que seu isémero, o 2-MCP
praticamente nao € convertido a DCPs e acaba por se acumular no reator.

O resultado foi considerado extremamente promissor por atingir as vantagens
ja esperadas (seletividade dos produtos superior a atingida pelo processo do propeno
e nenhuma geracdao de tricloropropano), além de conseguir realizar as duas
hidrocloragées em um uUnico reator e atingir um 6timo rendimento. Por outro lado, as
condigées de operagao oneram e dificultam a execugao do processo, especialmente

devido a alta pressao e ao uso de HCI gasoso. O fato de ndo ser uma operagao
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continua também é um problema, tornando mais desafiadora a produgéo em larga
escala e a integracao com as etapas de purificagao e posterior desidrocloragao, que
sao tipicamente operagodes continuas.

A patente do processo GTE nos EUA (HOOK et al.,, 2007) aborda de forma
genérica qualquer processo de hidrocloragao de glicerol bruto ou refinado, usando HCI
puro ou aquoso € uma infinidade de acidos carboxilicos e seus ésteres como
catalisadores. Os fluxogramas mostram blocos genéricos e diversas opgdes de
disposicao das correntes de entrada e saida, além de reciclos. A generalidade da
patente € comum a outras referentes a esse processo, e dificulta (provavelmente de
forma proposital) o entendimento do método 6timo escolhido pela empresa. E
reforcado no texto, porém, que se trata de um processo em pressoes supra-
atmosféricas e sem o uso de qualquer método para retirada da agua do meio
reacional. Portanto, a informag&o mais completa do processo esta no artigo de Bell e
seus colaboradores (2008), e pode-se assumir que as condi¢cdes usadas pela Dow
foram semelhantes a condi¢ao 6tima descrita no artigo.

A Dow chegou a produzir epicloridrina em larga escala usando o processo GTE
em duas plantas: uma em Freeport, EUA, e outra em Stade, na Alemanha. Todavia,
em 2015 a companhia vendeu toda a area de negocios de ECH e outros compostos
clorados para a empresa estadunidense Olin, sob pressao de investidores para reduzir
seu portfélio e eliminar operacées de baixo retorno financeiro (FINANCIAL TIMES,
2015). Atualmente, as duas plantas citadas sdo operadas pela Olin, somando uma
capacidade produtiva que excede 450 kton/ano (OLIN, 2016). Em margo de 2022, a
Olin anunciou a suspensao da producao de resinas epoxi na planta de Stade, devido
aos efeitos da Invasao Russa a Ucrénia sobre a economia e a cadeia de suprimentos
global (ECHEMI, 2022).

Outro processo de destaque na sintese de ECH é o Epicerol, desenvolvido e
patenteado pela empresa belga Solvay. A patente é também bastante abrangente,
mas o processo preferencial da invengao segue as seguintes especificagées para a

hidrocloragao do glicerol, ilustradas no fluxograma da Figura 6 e descritas abaixo:
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Figura 6 - Fluxograma do método otimizado do processo Epicerol como descrito em

sua patente

X

Y

Fonte: Solvay’s US Patent “Process for producing Epichlorohydrin”, 2009.

- Reator continuo do tipo tanque agitado (33), operando a 130° C e pressao
atmosférica, alimentado com glicerol (41), catalisador (42) e HCI (43), com tempo de
residéncia de 20h;

- Acido adipico como catalisador, a 3 mol/kg de mistura;

- Acido cloridrico aquoso a 33% em massa como agente hidroclorinante, alimentado
em uma razao massica de 2,36 vezes a vazao de alimentacao de glicerol;

- Coluna de destilagao (42) alimentada com a fase vapor do reator, cujo destilado (36)
contém 1,3-DCP, agua e HCl em mistura azeotropica e cujo fundo (35) € reciclado
para o reator;

- Corrente saindo do reator (37), passando por um trocador de calor (44) para ser
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adequada as condigdes de alimentagao da coluna de destilagao (43) cujo fundo (41)
€ reciclado para o reator e cujo topo (40) é também rico em 1,3-DCP em uma mistura
com agua e HCI;

- Purga do fundo do reator para eliminagao de poligliceréis condensados e outros

subprodutos pesados (46).

A etapa de desidrocloragao € conduzida na forma tradicional, sendo apenas
adicionada a opgao de se recuperar a mistura aquosa formada como subproduto
usando osmose com uma mistura basica livre de NaCl, gerando assim uma mistura
basica com algum teor de sal que pode ser usada como a solugao alcalina da reagao.
Nota-se que esse passo nao € incluido no fluxograma, pois nao ha inovagao nos
equipamentos usados nesta reagao e em suas disposi¢des ou condigoes.

A patente alega que foi possivel obter um rendimento de 93% para
dicloropropanol em geral. Apos ser decantado para separagao das fases, o destilado
rende uma fase organica com mais de 99,5% de DCPs em massa e propor¢ao de 95%
ou mais de 1,3-DCP em relagao ao total de DCPs. Os resultados sao, portanto, muito
promissores, especialmente pela simplicidade do processo.

Parte crucial do funcionamento do processo como descrito € a existéncia do
azeotropo de HCI, agua e 1,3-DCP, que permite a remogao dessas substancias juntas,
preservando na fase liquida os outros compostos, incluindo o catalisador. Para
aproveitar esse azeotropo € preciso, além de ajustar cuidadosamente a temperatura
e a pressao das operagdes, controlar também o teor de agua no reator de forma a
garantir que o HCI nao esteja em concentragées iguais ou superiores a de seu
azeo6tropo com agua. Isso porque caso haja HCI o suficiente na mistura, o azeétropo
binario com agua ocorrera em detrimento do ternario com 1,3-DCP. A patente alega
sucesso na operagao das colunas a, preferencialmente, 0,2 bar, e temperaturas entre
170° C e 25° C.

Por fim, é preciso também que o catalisador seja pouco volatil para que se
mantenha no reator e ndao afete os equilibrios na coluna e no decantador; o que
descarta o acido acético, por exemplo, mas permite 0 uso de acido adipico (ponto de
fusdo normal de 152° C). O acido adipico entra na categoria de acido dicarboxilico, ou

seja, com maior seletividade para DCPs em relagdo a MCPs; a escolha especifica
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desse acido, para além de sua baixa volatilidade, pode ter a ver com o fato de que a
propria Solvay produz acido adipico, inclusive em uma de suas plantas no Brasil.

Nota-se que o Epicerol possui como vantagens em relagcao ao processo GTE a
reagao continua, o uso de HCI aquoso e nao anidro, e as condigdes mais faceis de
operacao no geral. As dificuldades do processo desenvolvido pela Solvay,
especialmente para os nao detentores da patente, € o controle delicado das condi¢cées
para aproveitamento do azedétropo mencionado, bem como o elevado volume do
reator necessario para atingir um tempo de residéncia de 20 horas. Num calculo
aproximado, para uma produgao de 100 kton/ano, o volume total do(s) reator(es)
usado(s) seria de pelo menos 450 m3.

O processo Epicerol foi instalado inicialmente em uma planta da Solvay em
Tavaux, na Franga, que antes produzia glicerol a partir da epicloridrina. A
readequacgao da planta para o processo Epicerol foi anunciada em 2016, e, no ano
seguinte, foi inaugurada a nova operag¢ao, com capacidade produtiva inicial de 10
kton/ano que seria facilmente expansivel para atender ao crescimento da demanda
(MANSELL, 2007). Foi aplicado posteriormente em uma planta pertencente a
Advanced Biochemical Thailand Co. (subsidiaria da Solvay a época), instalada em
Map Tha Put, Tailandia, e inaugurada em fevereiro de 2012. Sua capacidade produtiva
inicial de 100 kton/ano foi ampliada em 2020 para 120 kton/ano ap6s otimizag¢des
(BAILEY, 2020).

O processo Epicerol ganhou diversos reconhecimentos em Sustentabilidade e
Inovagao, incluindo o Prémio JEC Asia de Inovagdo (SOLVAY, 2015) e o Certificado
RSB, que atesta a credibilidade, sustentabilidade e origem ética de biomateriais
(SUSTAINABILITY CONSULT, 2015). Com isso, o Epicerol passou a ser visto como
0 processo de vanguarda na producgao de epicloridrina, € 0 novo padrao para a sintese
a partir de glicerol. Em 2018, a propriedade do processo Epicerol foi adquirida pela
empresa estadunidense Technip (BAILEY, 2018). A joint venture sul-coreana
Ocikumho assinou em 2022 uma licenga junto a Technip para a instalagao de uma
planta desse processo na Malasia, com capacidade produtiva de 100 kton/ano.
(LARIONQVA, 2022).

Nota-se que o processo GTE otimizou a reacao de hidrocloracao em

semibatelada e o Epicerol o fez para a reagao continua em tanque agitado; ha ainda
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pesquisas voltadas para outros métodos para a hidrocloragéo, que véo desde o
emprego de catalisadores solidos (LARI et al., 2017) até o uso de uma coluna reativa
(LUO; YOU; ZHONG, 2010).

A coluna reativa € um equipamento que alia a separagao de compostos (pela
destilacao fracionada ou pela transferéncia entre fases), com a atividade reativa ao
longo dos estagios. A coluna de stripping em que se produz epicloridrina a partir dos
DCPs é um exemplo de coluna reativa. Na reagao de hidrocloragéo do glicerol, o uso
desse tipo de equipamento teria como vantagens a capacidade de remover agua da
reacao e purificar 0os produtos enquanto ela ocorre, evitando ou diminuindo a
necessidade de uma posterior coluna de separacao. Como as hidrocloragées,
especialmente a segunda, sdo desfavorecidas pela presenga de agua, a remogao
continua dela poderia elevar o rendimento da reagéo. Se por um lado a coluna tende
a ter um tempo de residéncia muito menor do que o reator tipo tanque agitado
(KISTER, 2019), esse fator de remoc¢ao da agua poderia compensar isso, garantindo
0 sucesso da operacdo com uma coluna nao muito maior do que a que ja seria
empregada para a etapa de separacgao. Efetivamente, teria-se a condensagao de dois
equipamentos em um so.

Para esse processo, a coluna reativa trata-se normalmente de uma coluna de
pratos ou de recheio que possibilite a completa mistura dos reagentes, nao havendo
necessidade de catalisadores solidos (visto que o catalisador é o acido carboxilico em
solugdo). O esforgo para chegar a uma coluna efetiva tanto em reagao quanto em
separagao concentra-se em equilibrar o tempo de residéncia da coluna, determinante
na reagao, com 0s parametros que a permitem funcionar de fato (vazao interna de
liquido e vapor, gradiente de presséo e temperatura, etc.).

Santacesaria e seus colaboradores (2010) avaliaram as possibilidades de
sintese da ECH usando diferentes catalisadores e modelos experimentais de reagao,
chegando a conclusao de que € possivel realizar a hidrocloragao do glicerol em
stripping, usando HC| gasoso e recolhendo continuamente os vapores formados,
mantendo o liquido no reator. Esse formato de reagao chegou a produzir uma corrente
final com 95% de 1,3-DCP, se mostrando promissor. Por ser uma operagao de
stripping, poderia ser realizada em uma coluna de recheio, sendo preciso outras

investigacdes e simulagdes para determinar a eficacia desse equipamento.
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O trabalho de Luo, You e Zhong (2010) sugere o uso da associagao de reator
tanque agitado com coluna reativa, de forma a combinar as vantagens dos dois
equipamentos. O trabalho usa o software Aspen Plus para simular o processo. Nele,
o CSTR é mantido a 100° C, usando HCI gasoso como reagente e acido acético como
catalisador; apos isso, os produtos do reator sao conduzidos a uma coluna de recheio
ceramico. A coluna foi simulada usando estagios reativos e nao reativos, isto é: uma
sec¢ao da coluna foi simulada com reagdes ocorrendo a cada estagio, e outra secao
foi tomada apenas como etapa de separagao. Usando pressao atmosférica, taxa de
refluxo 1,5 e 8 pratos reativos (de um total de 16), obtiveram uma corrente de fundo
que foi destilada em coluna (desta vez, apenas de separagao) gerando um destilado
proximo do azeétropo agua-1,3-DCP-HCI, contendo 55% de DCPs. Posteriormente,
usaram uma planta piloto para verificar esses resultados. Foi utilizada uma coluna de
2,25 m de altura e 6 cm de diametro, com fator de empacotamento de 0,7. Os valores
obtidos na coluna real foram bastante similares aos da simulagéao, nomeadamente a
vazao de 1,3-DCP no destilado, que foi de 836 mol/h no piloto vs. 844 mol/h na
simulacgao. A coluna real atingiu conversao de glicerol de 98,6%, rendimento de DCPs
de 93,2% e seletividade de 96% para DCPs. Os autores concluiram que é viavel fazer
a hidrocloracao do glicerol juntando CSTR e coluna reativa.

Apesar dos resultados promissores, ainda existem lacunas na compreensao
desse tipo de processo, como a viabilidade de se realizar a hidrocloragao somente em
coluna reativa, a validade dos dados da escala piloto para a coluna reativa quando
transpostos para a escala industrial e finalmente, uma comparagédo do processo
contando apenas com CSTR, do processo que usa apenas coluna reativa e do que

usa ambos; sendo esta ultima a proposta principal deste trabalho.
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3 METODO

As reacgdes de hidrocloragao do glicerol foram simuladas usando o software
Aspen Plus, versao 11. Calculos e ajustes lineares adicionais foram feitos usando o
software Microsoft Excel 2016.

A simulagao das reagdes de hidrocloragdo em um software como o Aspen
requer o conhecimento de parametros cinéticos e termodinamicos, do estado inicial
(pressao, temperatura) dos reagentes, bem como a escolha do modelo de reator e da
guantidade de reagentes a ser usada. Os parametros cinéticos e termodinamicos
foram encontrados no processo de compreensao das reagdes. Como visto na Revisao
de Literatura, a cinética proposta por Tesser et al. (2007) é detalhada e esta em
concordancia com os achados de outros pesquisadores. Por isso, foi a escolhida para
este trabalho. Dentre os catalisadores estudados no trabalho de Tesser e seus
colaboradores, o acido malénico foi o escolhido para a analise em diferentes
temperaturas, gerando dados mais completos. Como visto, 0 acido maldnico tem uma
boa performance catalitica, alta seletividade para formacao de 1,3-DCP e baixa
pressao de vapor (mantendo-se na fase liquida do reator, diminuindo perdas e mistura
com os produtos). Por esses fatores, foi 0 acido escolhido como catalisador para as
simulagdes deste trabalho.

O modelo termodinamico, como apontado por Luo, You e Zhong (2010) tem
como demanda mais importante calcular o coeficiente de atividade das misturas do
processo, visto que elas sao fortemente nao-ideais (algo causado por serem polares
e formarem ligagdes de hidrogénio entre si) e tendem a formar multiplos azeotropos.
Os autores usaram o modelo NRTL (non-random two liquids), que havia sido usado
em outros trabalhos semelhantes e contém um bom método de calculo de coeficiente
de atividade, baseado em parametros experimentais. O modelo UNIFAC (universal
quasichemical functional-group activity coefficients) também se destaca por ser
bastante preciso na resolugao de equilibrios liquido-vapor, especialmente na auséncia
de parametros experimentais abrangentes. Em alguns experimentos envolvendo
glicerol em misturas polares em equilibrio liquido-vapor, o NRTL foi mais preciso que
0 UNIFAC (COELHO et al., 2011; BASSO; MEIRELLES; BATISTA, 2012). Em um

estudo com mais de trinta misturas consideradas relevantes na sintese de biodiesel
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(muitas contendo glicerol), chegou-se a conclusao de que o NRTL é o método mais
preciso para o calculo das propriedades das misturas em equilibrio liquido-liquido
(MERZOUGUI et al., 2015). Tendo isso em vista, 0 método NRTL foi escolhido para
este trabalho, e todos os parametros de mistura que nao estavam disponiveis no
Aspen para esse modelo (como parametros de interacao binaria em pares formados
por cloropropanois, acido malénico ou HCI) foram estimados usando o UNIFAC.

Todas as simulagées foram feitas tendo como base o consumo de 156 ton de
glicerina refinada por dia (95% glicerol em massa e o restante, agua); esta quantidade
foi estimada considerando uma producao final de epicloridrina de 50.000 ton/ano
(metade da capacidade inicial da planta de Map Ta Phut, referéncia nesse processo)
com o rendimento tipico do processo Epicerol. O catalisador foi utilizado na mesma
proporgao do trabalho de referéncia para os dados cinéticos (8% em mols em relagao
ao glicerol), algo necessario para se fazer uso desses dados. As simulagdes foram
feitas com HCl aquoso a 33% em massa (o grau comercial) para as reagées em CSTR
e HCI gasoso puro na alimentagao da coluna reativa.

A simulagao consistiu na construcao de trés fluxogramas de processo no Aspen

Plus, descritos a seguir:

a) No primeiro, a reagao de hidrocloragao do glicerol foi realizada em um CSTR,
com posterior separacao dos produtos em coluna de destilagcao fracionada. O
modelo para essa simulagao foi o processo Epicerol, adaptado para o uso de
acido malénico como catalisador. Assim, partiu-se das temperaturas, pressoes
e dimensdes de equipamento usadas no Epicerol e foram feitos ajustes a partir
disso para otimizar os resultados;

b) No segundo, a reacao foi totalmente conduzida em uma unica coluna reativa.
Nao ha um bom modelo para essa reagao em especifico, e portanto, os valores
foram estimados com base na coluna usada no trabalho de Luo, You e Zhong
(2010) e otimizados para garantir o melhor resultado nas novas condigoes
reacionais.

c) No terceiro, a reagao foi feita parcialmente em um CSTR e depois, terminada
em uma coluna reativa. O modelo para essa simulagéo foi o trabalho de Luo,

You e Zhong (2010), com adaptagées para o catalisador escolhido. Novamente,
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partiu-se das condigées termodindmicas e dimensionais do artigo, mas foram
feitos ajustes como otimizagdo; nesse ultimo processo em especial, foram
usadas as informacoes obtidas na simulacao do processo anterior para otimizar

a viabilidade da coluna reativa.

Para todos os processos simulados, o modelo de CSTR usado foi o disponivel
no Aspen sob o nome “RCSTR”, e as colunas foram simuladas usando o bloco
“RadFrac”. Quando necessario, os misturadores foram blocos “Mixer”, os separadores
de corrente foram blocos “FSplit”, e os trocadores de calor simples foram simulados
pelo “Heater”.

Quando usadas fora das colunas, as reagdes quimicas foram inseridas no
programa usando a funcionalidade “Reactions”. Nela, € possivel inserir um ndmero
qualgquer de reagdes e decidir se as constantes fornecidas serao de equilibrio ou
cinética. Dado que nao € garantido que os sistemas chegarao ao equilibrio quimico
no tempo reacional disponivel, e considerando os valores da literatura de referéncia,
foi escolhido 0 modelo cinético. Nele, € possivel escolher uma equagao cinética
(nesse caso, do tipo lei de poténcias, conforme a referéncia usada) e entao, inserir as
constantes necessarias. Por fim, insere-se a ordem cinética de cada substancia
envolvida na reacao (expoente na equacao de velocidade). Na Figura 7, vé-se um
exemplo de dados inseridos na aba “Kinetic” da funcionalidade Reactions, bem como

as equagodes adotadas pelo Aspen e o significado de cada termo delas.
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Figura 7 - Visualizagcao de dados inseridos na aba Kinetics da funcionalidade

Reactions para uma reagao no Aspen Plus v. 11

| @ Configuration | @ Kinetic | Equilibrium | Custom | Activity | GLHHW Adsorption | Kinetics Summary | Comments
Reaction class POWERLAW Rate Expression 1= [Kinetic factor][Driving force]
Kinetic factor Driving Force
If Te is specified Kinetic factor =k{T/To) " e -E/R)[1/T-1/Ta] Reacting phase Liguid -
If To is not specified  Kinetic factor =kT N e ~E/RT [Ci] basis Molarity -
K 19,8886 [Ci] units kmol/cum
Rate basis Reac (vol) -
n 0
E -
352 k/mol Solids |
To C bl

Custom Term

Reaction rate units kmol/cum-s -

Driving force expression
Reverse rate calculation option

Compute reverse rate using microscopic reversibility

Specify rate const. and conc, exponents for forward and reverse reactions

Concentration exponents -

Specify parameters for forward reaction rate
Reactants Exponent Products Exponent
GLYCEROL 1 3-MCP 0
HCL 1 WATER 0

Fonte: Acervo Pessoal.

As equacgoes usadas sao:

Vx = kx.CAa.CBb.(...).CNn (6)

em gue Vx € a velocidade da reagéo direta X em kmol.m=3.s™; kx € o fator cinético desta
reacao, cujas unidades sao consistentes com a equacao; os valores “CN” sé@o a
concentracao da substadncia N em kmol.m3, e estdo elevados ao expoente n, que
equivale a ordem de reagao para aquela substancia. O valor vx é obtido multiplicando,
portanto, o valor kx pelas concentragdes de todos os reagentes elevadas a seus
respectivos expoentes. Essa expressdo € a descricao matematica da Lei da

Velocidade de Reagéo.

ke = K'x.e E&RT (7)
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em que k’x & a constante cinética especifica da reacgao direta X, também chamada de
fator pré-exponencial, nas mesmas unidades de kx; “‘€” € o numero de Euler
(aproximadamente 2,71828); Ea é a energia de ativagao da reagdo em kJ.mol'; R é a
constante universal dos gases perfeitos em kJ.mol' K-! (aproximadamente 8,31446 x
103) e T é atemperatura da reagdo em K. Essa expressao é conhecida como Equacao
de Arrhenius e € comumente usada para modelar a cinética de uma reagao quimica.

Para reagdes em coluna, o modelo reacional & idéntico, sendo apenas inserido
em uma aba diferente: na funcionalidade “Blocks”, escolhe-se a que corresponde a
coluna, e dentro dela se escolhe a pasta “Specifications” e entéo, a opgéo “Reactions”.
Com isso, cria-se um novo sistema de reagdes que aparece entao na funcionalidade
“Reactions” (mesma onde se inseriu os dados para as reac¢des fora das colunas), no
formato especifico requerido para colunas. O formato € muito parecido com o anterior,
com algumas diferengas no local onde os dados sao inseridos.

Como considerou-se que as reagdes sao controladas pela cinética, para
contabilizar as reagdes inversas foi preciso derivar o valor das constantes cinéticas

para elas, usando a Eq. 8 e as informacgdes da literatura de referéncia:

Keq,x = Vx / Vx (8)

em que Keqx € a constante de equilibrio da reagdo X nas condi¢cées da reagao e v« &
a velocidade da reacao inversa de X.
Como visto na literatura, a hidrocloragao do glicerol pode ser descrita por um

sistema de reagdes, nomeadas e detalhadas abaixo:

GLY + HCL — 3-MCP + H20 (reversivel) (9)
GLY + HCL — 2-MCP + H20 (irreversivel) (10)
3-MCP + HCL — 1,3-DCP + H20 (reversivel) (11)

3-MCP + HCL — 2,3-DCP + H20 (irreversivel) (12)
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Nota-se que as reacdes consideradas irreversiveis sao aquelas que ocorrem em
extensao muito menor do que as principais (por limitagdes cinéticas), e por isso, essa
simplificagao € possivel de ser feita sem comprometer o modelo reacional. As
velocidades de reacgao, energias de ativagao, fatores pré-exponenciais e constantes
de equilibrio dessas reagdes sao dados nas Tabelas 1 e 2, conforme a literatura de

referéncia:

Tabela 1 - Fator cinético das reagdes 1 a 4 (cm8.mol2.min"") e constante de

equilibrio das reagdes 1 e 3 de acordo com a temperatura (° C)

T ki k2 k3 ka Keq,1 Keq,3
80 7667 450 714 8 3846 194
90 11704 764 1109 13 3064 167
100 13274 1089 1784 26 2470 146
110 19433 1464 2383 32 2015 128
120 27411 2215 2179 31 1660 113

Fonte: Acervo Pessoal apud Tesser et al., 2007.

Tabela 2 — Dados de energia de ativagao (kJ.mol-1), logaritmo natural do fator pré-

exponencial para cada reagao direta.

Reacao Ea Ink'
1 an,2 20,9
2 44,3 21,3
3 34,9 18,6
4 421 16,5

Fonte: Acervo Pessoal apud Tesser et al., 2007.

Para a obtengao dos parametros cinéticos das reagoes inversas de 1 e 3, foi calculada

a velocidade da reagao inversa em cada temperatura pela Eq. 8. Posteriormente, foi
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feito um ajuste dos resultados usando a linearizagao da Eq. 13:
In(kx) = In(k'x) - E&/RT (13)

Assim, ajustou-se no Excel pelo Método dos Minimos Quadrados uma reta do tipo
y=ax+b, com y sendo os valores de In(k) e x, os de -1/RT. Foi possivel entao obter os
valores mais verossimeis de a e b, isto €, de Ea e In(k'x), respectivamente.

Com todos os parametros de rea¢ao prontos para uso, foram especificados os
equipamentos. Como ja mencionado, as reagdes em CSTR foram simuladas pelo
bloco “RCSTR”, que segue as equagdes tipicas do modelo de CSTR ideal. Esse bloco
requer, para a resolugao dessas equacgdes, a determinagdo de dois parametros
termodinamicos e de um tipo de especificagao, que por sua vez gera mais dois valores
a serem preenchidos. Para as variaveis termodinamicas, foram escolhidas pressao e
temperatura, por serem os dados disponiveis nas patentes e artigos de referéncia. O
tipo de especificacdo usado foi “Phase residence time & volume fraction’, que requer
a insergao de um tempo de residéncia para uma das fases e uma fragao volumétrica
desta fase em relagéo a todo o volume do reator. O tempo de residéncia, assim como
os parametros termodinamicos, foram escolhidos com base na literatura; a fase de
referéncia para o tempo de residéncia foi a condensada, e foi determinado que ela
ocuparia 80% do volume do reator em todos os cenarios. A escolha do tipo de
especificacao permite uma compreensao facil da acao do tempo de residéncia sobre
os resultados, e a fragdo volumétrica da fase condensada serve basicamente para
que o programa estime o volume total do reator, ndo afetando a reagao em si. E valido
ressaltar que nao se espera que a reagao ocorra na fase vapor devido ao mecanismo
reacional, que requer ions em solucao e a presenca do catalisador, que no caso do
acido malénico, nao é volatil o suficiente para estar presente na quantidade adequada
na fase vapor.

No caso da coluna de destilagao, o bloco RadFrac exige a determinagao do
modelo de calculo, que define como serao resolvidos os equilibrios nos estagios. O
método “Equilibrium” usa o equilibrio liquido-vapor, enquanto o “Rate-based’ usa a
simulagao da transferéncia de massa. Escolheu-se “Equilibrium” em todas as colunas.

Apds isso, sao escolhidos os tipos de condensador e refervedor, o numero de
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estagios e as especificagées de operagao, que podem ser, por exemplo, taxa de
refluxo, vazao de destilado, demanda térmica do refervedor, entre outros. Essas
informacdes foram escolhidas inicialmente com base na literatura de referéncia, sendo
feitos ajustes iterativos para otimizacao quando conveniente. Quando ha reagéo na
coluna, o software exige a informacao do tempo de residéncia ou, alternativamente,
do holdup de liquido nos estagios (medida do volume de liquido retido na se¢ao da
coluna durante a operagao).

O tempo de residéncia nos estagios foi usado quando inserido diretamente na
simulacao, visto que € o parametro informado na referéncia (LUO; YOU; ZHONG,
2010). Porém, para calculos com base em internos da coluna, o Aspen fornece dados
que permitem o calculo do holdup de liquido nos pratos, que em uma coluna reativa
serve como o equivalente ao volume do reator e € a medida de liquido represado em
um estagio durante a operacao (KISTER, 2019). Pelas mesmas razdées ditas sobre o
CSTR, nao se considera que haja reacao na fase vapor nas condicdoes em que se
espera operar 0 processo.

O holdup é dado diretamente pelo Aspen quando se simula uma coluna de
recheio; mas, para uma coluna de pratos, ele precisa ser calculado manualmente.

Neste trabalho, o calculo foi pensado e executado usando a seguinte relagao:

HL = whna - Aprato + Vdowne. - 0,3 (14)

em que HL é o holdup em m3; whna € a altura do liquido represado no prato (weir
height) em m, descontada a aeragao (valor fornecido pelo Aspen); Aprato € a area do
prato que comporta o liquido em m?2 (Aspen); € Vdownc. € 0 volume do downcomer do
prato em m3 (Aspen). O fator 0,3 € o recomendado pela literatura para corrigir a
aeragao do liquido no downcomer em um sistema com componentes muito viscosos,
como o glicerol (KISTER, 2019).

As colunas tiveram seus internos simulados adequadamente (como pratos
perfurados/bubble cap ou recheio) usando heuristicas disponiveis em referéncias
como o Perry’s Chemical Handbook 9th Edition (KISTER, 2019) e a Enciclopédia
Ullmann (PHAM; MARKS, 2005). Os internos foram dimensionados garantindo o bom

funcionamento hidrodindmico da coluna, ou seja, certificando-se que todos os
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estagios estao operando dentro dos limites hidrodinamicos informados pelo Aspen na
funcionalidade “Column Internals”, em especial na aba “Hydraulic Plots". Alem disso,
os internos foram simulados de forma a prover o melhor tempo de residéncia ou
holdup para as reagdes nas colunas.

Foram também utilizadas funcionalidades de otimizagZdo do Aspen, como a
Design Spec, que permite vincular o valor de variaveis inseridas a relagdes entre
outras variaveis de processo (por exemplo: determinar a vazao de entrada de
catalisador a partir de sua concentragao no reator); e a Sensitivity, que fornece uma
analise da sensibilidade de um resultado do processo as variagées no valor de uma
variavel inserida (por exemplo: obter os valores de produgao de 1,3-DCP de acordo
com o tempo de residéncia do CSTR).

As analises de sensibilidade, bem como as otimizagées como um todo, foram
focadas nos equipamentos reativos e no desempenho reacional; de forma que as
outras operacoes foram simuladas e aprimoradas em torno de se obter os melhores

parametros reacionais, nomeadamente:

a) Rendimento/producgéo de 1,3-DCP;

b) Teor de 1,3-DCP na corrente de saida;
c) Seletividade para 1,3-DCP;

d) Conversao do glicerol;

e) Conversao de HCI.

Além disso, secundariamente, buscou-se otimizar também outros parametros:

a) Dimensao dos equipamentos (com foco nos reativos e buscando tamanhos
menores e estruturas mais simples);

b) Temperatura e pressao das operagoes (buscando estados mais proximos das
condigdes normais de temperatura e pressao);

¢) Uso menor de utilidades.

As analises foram conduzidas num processo iterativo, em que se partiu das condi¢des

de referéncia e fez-se a analise de sensibilidade variando apenas um valor de



48

interesse de cada vez, mantendo os outros fixos. Apés isso, 0 processo foi repetido,
tomando entdo como novo valor inicial os numeros 6timos encontrados na analise
anterior. Essa iteracao serviu para obter-se maior seguranga sobre os valores e para
observar a interacao entre os parametros conforme cada um deles é individualmente
otimizado; isso € relevante pois uma cole¢ao de valores 6timos individuais nao forma
necessariamente um ponto 6timo real do processo. As iteragdes na analise de
sensibilidade foram repetidas até que os valores 6timos nao variassem mais.

Todas as alteragdes propostas visam a garantir um processo com menor custo,
que leve a uma maior produgcao de epicloridrina, com menor complexidade
operacional e maior confiabilidade. O processo foi considerado 6timo quando nao
havia como melhorar algum parametro sem prejudicar consideravelmente os outros.

Posteriormente, os processos foram comparados usando 0s mesmos
parametros ja elencados, na mesma hierarquizagao proposta acima. A simulagéo
prové, portanto, a possibilidade de ponderar sobre a viabilidade de cada processo,
entender suas vantagens e desvantagens, bem como decidir qual oferece melhor

desempenho para a sintese de epicloridrina.
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A partir dos dados disponiveis na literatura e usando as equagdes descritas na

Secao 3., foram calculados os valores faltantes para a simulagao das reacgdes

quimicas do processo, nomeadamente os fatores cinéticos, os fatores pré-

exponenciais e a energia de ativagao das reacdes inversas 1 e 3.

Os resultados para o fator cinético das reacées mencionadas, calculados pela

Eq. 7, sao vistos na Tabela 3:

Tabela 3 - Fator cinético das reagdes inversas 1 e 3 (cm8.mol2.min-') de acordo com

a temperatura (° C)

T k-1 k3
80 1,993 3,68
90 3,820 6,64

100 5,374 12,2
110 9,644 18,6
120 16,51 19,3

Fonte: Acervo Pessoal apud Tesser et al., 2007.

Abaixo vé-se os Graficos 1 e 2, feitos a partir dos dados obtidos para encontrar

a energia de ativagéo e o fator pré-exponencial de acordo com a Eq. 13; bem como a

reta de ajuste obtida pelo Método dos Minimos Quadrados.
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Grafico 1 - Ajuste do logaritmo natural do fator cinético da Reacgéao 1 inversa em

relagéo ao termo -1/RT, com reta de ajuste por MMQ, sua equacgéo e valor de R?
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-1/RT

Fonte: Acervo Pessoal.

A partir desse ajuste, foi possivel determinar que a energia de ativagao da Reagéo 1
inversa é de 59,5 kJ.mol-, e o logaritmo de seu fator pré-exponencial € 20,95.

Grafico 2 - Ajuste do logaritmo natural do fator cinético da Reagao 3 inversa em
relagao ao termo -1/RT, com reta de ajuste por MMQ, sua equacgao e valor de R2
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Fonte: Acervo Pessoal.
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A partir desse ajuste, foi possivel determinar que a energia de ativagao da Reacgao 3

inversa é de 50,5 kJ.mol-, e o logaritmo de seu fator pré-exponencial é 18,6.

4.2 REACAO EM CSTR

O processo em que a reacao de hidrocloragao ocorre apenas em um CSTR (ou
equivalentemente, em alguns CSTRs em paralelo) foi simulado com base no processo

Epicerol e posteriormente otimizado, rendendo o fluxograma da Figura 8:

Figura 8 - Fluxograma do processo de hidrocloragao do glicerol em CSTR

%

REAC
MD4

CL — GAst — GAS2

[eoatu |
1 FDATM I
M3
SPLIT
|7 Lia2
| DTPATM
PREPURG
BOMBA1

Fonte: Acervo Pessoal.

O processo se inicia com a alimentagao de glicerina dada pela corrente GLY.
Essa corrente € misturada com a de reposi¢ao do catalisador (CAT) no misturador
MIX1. Apés isso, a corrente formada (MIST) € misturada com o reciclo do processo
(RECICLO) no misturador MIX2, resultando na corrente FEED que alimenta o reator.
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Por sua vez, o reator (REAC) também recebe a corrente de HCI, gerando o
produto na forma de vapor (GAS1). A corrente LIQ1 representa a retirada de liquido
do reator de forma a manter o balan¢co de massa, e é parcialmente reciclada para o
reator apos ser misturada (MIX3) com o fundo da coluna de destilacao (FDATM). A
corrente gerada (LIQ2) é separada em SPLIT, gerando a corrente PREPURG e o0 ja
mencionado reciclo.

PREPURG é€ direcionada a uma coluna (COLPURG) que serve para separar
uma fracao rica em produtos desejados (que saem no topo, DESTP) do restante do
liquido, que consiste principalmente de subprodutos, glicerol e catalisador, com algum
teor de agua. Esse liquido desprovido de produto sai no fundo da coluna e se torna a
corrente PURGA, que € removida do processo. O destilado da coluna, que foi
totalmente condensado, é trazido a pressao adequada por uma bomba (BOMBA1)
gerando a corrente DPATM. Essa corrente € misturada ao produto do reator (GAS1)
no misturador MIX4, rendendo a corrente GAS2, que alimenta a coluna final do
processo (DESTCOL).

A coluna DESTCOL gera um destilado condensado rico em 1,3-DCP (PROD),
um destilado vapor pobre em propanois e rico em HCl+agua (DESTVAP) e um fundo
(FUNDO) pobre em 1,3-DCP, agua e HCI, rico em MCPs. A corrente FUNDO ¢ levada
a pressédo adequada por outra bomba (BOMBA2) e segue para MIX3, formando a
corrente que gera a purga e o reciclo do processo.

A alimentagcao do processo foi mantida nas condi¢cées do Epicerol, ou seja:
glicerina com 5% de agua em massa (e considerada livre de impurezas) e acido
cloridrico a 33% em massa. A razao massica HCl:glicerol foi mantida como na patente
(2,36). Por serem questdes basicas, esses pontos foram considerados aqui ndo como
otimizagdes, mas como condicdes a serem avaliadas antes de se otimizar o processo,
visto que mudancgas nesses valores alteram radicalmente as condigcdes de operagao.
Foi avaliado que pequenas alteragdes na razao HCl:glicerol desotimizaram a
simulagao; razées maiores geram mais produto, mas com o custo de um volume maior
de reator e uma coluna final com destilado mais frio (maior teor de HCI). Ja razdes
menores produzem menos 1,3-DCP sem uma diminuigao em utilidades e tamanho do
reator que justifique a escolha. Por isso, a razao foi mantida a mesma ao longo da

simulacao. De forma semelhante, a escolha de HCI puro em vez de aquoso nao gera
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resultados melhores, exceto por uma grande redugdo no volume do reator, que €
contrabalanceada por uma dificuldade maior na destilagdo. Isso pode ser explicado
pela perda do azeétropo 1,3-DCP-agua-HCI, que € importante na obtencéo do
destilado rico em produto. Por fim, o catalisador (acido malénico) foi reposto pela
corrente CAT de forma a sempre manter o equivalente a 8% em mols da quantidade
de glicerol no reator.

No Quadro 1 se encontram as informagdes basicas das correntes de entrada:

Quadro 1 - Dados principais das correntes de entrada do processo em CSTR

- Concentragao Vazao mass. | Vazdo molar | Consumo
Corrente Materiais T(°C) | P (bar

Massica | Molar 0 | P (kg/h) (kmol/h) (ton/ano)
Glicerol 95% 79%

GLY : 25 1,013 6.500 85,09 56.940
Agua 5% 21%

CAT Ac. Malénico| 100% 100% 25 1,013 59,50 0,57 521

HCI 33% 20%

HCL - 25 1,013 14.570 6739 127.633
Agua 67% 80%

Fonte: Acervo Pessoal.

A primeira alteragcao em relagao ao Epicerol foi a mudanga da purga, que no
processo patenteado sai diretamente do reator. Dada a possibilidade de recuperagao
de produto de qualquer corrente que saia do reator, a purga foi retirada como fundo
(PURGA) da coluna de destilacao intermediaria (COLPURG); isso permitiu retirar
98,6% do 1,3-DCP da corrente PREPURG, garantindo uma purga praticamente livre
do produto de maior interesse, e levando um total de 5,96 kmol/h de 1,3-DCP para a
coluna final. A coluna intermediaria era prevista no Epicerol, mas sua corrente de
fundo era completamente reciclada para o reator.

A coluna COLPURG opera com pressdo no condensador de 0,2 bar (como
sugerido na patente do Epicerol), o que garante que o fundo (contendo glicerol e
pesados em geral) ndo seja refervido a uma temperatura muito alta, para evitar a
decomposic¢ao do glicerol e de outros pesados. Essa pressao também garante que o
topo saia a uma temperatura que permita que o condensador seja resfriado

simplesmente com agua a temperatura ambiente (algo importante, pois a
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condensagao € total). As especificagdes escolhidas, para além da ja citada presséao,
foram razéao de refluxo e raz&o de destilado para alimentag&o. Por ultimo, as condigdes
adotadas garantem o bom funcionamento hidrodinamico da coluna, considerando 0s
internos como sendo pratos perfurados. As informagées sobre essa coluna podem ser

vistas nos quadros 2 e 3:

Quadro 2 - Dados principais das correntes que entram e saem da coluna COLPURG

. Concentragdo ! Vazdo mass. | Vazdo molar
Corrente Materiais edica | Mol T(°C) | P(bar) (ka/h) (kmol/h)
1,3-DCP 22% 16%
PREPURG Total MCPs 66% 55%
(Alimentagdo) |  Glicerol 5% 5% - ina S e
Qutros 7% 24%
1,3-DCP 63% 34%
DESTP Total MCPs 22% 14%
- 0,200 1.228 17,49
(Destilado) Agua 12% 49% Bl
Qutros 3% 3%
Total MCPs 89% 88%
PURGA Glicerol 8% 9%
(Fundo) it altnico 3% 3% 176 0,228 2.325 21,37
Outros <1% <1%

Fonte: Acervo Pessoal.

Quadro 3 - Dados principais de dimensionamento da coluna COLPURG

Razao molar de refluxo 0,50 Altura (m) 2,65
Razao molar . e
destilado/alimentagéo o e o .
Recuperagao molar do Diametro dos pratos

1,3-DCP no destilado o (m) 0
F(aqao dehvapor - 0,00 Prato de alimentagao 3
alimentagéo

Calor requerido pelo 401 Pressao no 0.20
condensador (kW) condensador (bar) i
Calor requerido pelo

setervton (kW) 409 Perda de carga (bar) 0,028

Fonte: Acervo Pessoal.
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O reator (REAC) foi simulado nas condi¢des de operagao de 1 atm, 130° C
(isotérmico) e tempo de residéncia da fase liquida (TRL) de 10h; ou seja, 0 mesmo
que o Epicerol, exceto pelo TRL, que foi metade do valor descrito na patente. Para
além disso, arazao de reciclo do processo (definida no bloco SPLIT) foide 0,92. Todas
as condicées resultaram num volume total de reator 458 m3. As analises de

sensibilidade (vistas abaixo) justificam a escolha desses valores:

Tabela 4 - Producgéo final de 1,3-DCP (kmol/h) e volume do reator (m3) de acordo
com a pressao no reator (bar), a temperatura de 130° C, TRL de 10h e razao de

reciclo de 0,92

Pressdo  Producdaode Volume

no reator 1,3-DCP do reator
0,811 42,0 393
1,013 453 458
1,064 45,0 463
1,317 409 536
1,571 34,1 648

Fonte: Acervo Pessoal.

Tabela 5 - Producgao final de 1,3-DCP (kmol/h) e volume do reator (m3) de acordo
com a temperatura do reator (° C), a pressao de 1 atm, TRL de 10h e razao de

reciclo de 0,92

Temperatura Produgdode Volume

no reator 1,3-DCP do reator
110 17,4 874
120 36,9 608
130 453 458
140 39,6 310

Fonte: Acervo Pessoal.
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Tabela 6 - Producgéo final de 1,3-DCP (kmol/h) e volume do reator (m3) de acordo
com o tempo de residéncia da fase liquida (TRL, em h), a pressao de 1 atm,

temperatura de 130° C e razao de reciclo de 0,92

Produgcdode Volume

TRL 13DCP  do reator
5 39,7 275
10 453 458
15 47,6 615
20 49,0 762
25 499 902

Fonte: Acervo Pessoal.

Tabela 7 - Producgao final de 1,3-DCP (kmol/h) e volume do reator (m3) de acordo

com a razao de reciclo, a temperatura de 130° C, pressao de 1 atm e TRL de 10h

Razédo de Producdode Volume

reciclo 1,3-DCP do reator
0,86 40,5 302
0,88 42,0 339
0,90 43,6 389
0,92 453 458
0,94 471 564

Fonte: Acervo Pessoal.

A partir desses dados, fica claro que as condigcdes assumidas sao étimas para
pressao e temperatura. Quanto a razao de reciclo, quanto maior seu valor, maior a
producao de 1,3-DCP; porém, o volume do reator cresce mais de 100 m3 (22%)
quando se aumenta a razao de 0,92 para 0,94, enquanto a produgao soé cresce cerca
de 4%. Como o volume do reator ja € bastante elevado para todas as condigoes, esse
aumento expressivo nao se justifica, a principio. Sobre o tempo de residéncia da fase
liquida, algo semelhante ocorre: 0 aumento de 10h para 15h aumenta o reator em 157
m3 (34%), enquanto a producgao de 1,3-DCP s6 cresce em 5%.

E valido ressaltar que, em todas as condigdes exploradas nas andlises de
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sensibilidade, as colunas operaram dentro de limites razoaveis, sem impedir o
funcionamento do processo; ou seja, suas performances nao afetaram
significativamente os resultados-chave, nao sendo especialmente sensiveis as
condigbes do reator, pelo que se entende que estao préximas do étimo operacional.

O Quadro 4 contém os dados principais do reator e o Quadro 5, a relagao de
suas correntes de entrada e saida na condigao o6tima do processo, exceto pela
corrente HCI (ja vista no Quadro 1):

Quadro 4 - Resultados principais do reator (REAC)

Volume requerido (m?) 458 RERnED ta LHI0P 0 51%
reator
Tempo de residéncia da Conversao do glicerol no
o 10 73%
fase liquida (h) reator
Fracao do volume ocupada
g 5 p . 0,80 Conversao do HCI no reator 81%
pela fase liquida
Temperatura de operacao Concentrag¢ao molar do
i S 130 . e 1,9%
isotérmica (°* C) catalisador na fase liquida
Pressao (bar) 1,013 Calor requerido (kw) 8430

Fonte: Acervo Pessoal.
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Quadro 5 - Dados principais das correntes que entram e saem do reator (REAC)

o Concentragao . Vazao mass. | Vazao molar

Corrente Materiais T e T (°C) P (bar) (ka/h) (kmol/h)
Total MCPs 57% 46%
FEED 1,3-DCP 19% 13%

(Alimentacgao + Glicerol 17% 17% 25 1,013 47.338 532,21
reciclo) Agua 4% 22%
Outros 3% 2%
Total MCPs 65% 53%
) 1,3-DCP 22% 16%

LI01p{3zc;]clo * Glicerol 5% 5% 130 1,013 42,657 47032
Agua 4% 23%
Outros 8% 3%
Agua 62% 90%
1,3-DCP 27% 5%

GAS1 (Produto) Total MCPs 2% 2% 130 1,013 19.251 735,78
Outros 4% 3%

Fonte: Acervo Pessoal.

A coluna final (DESTCOL) foi operada com condensador a pressao de 0,2 bar,
ou seja, nas condi¢gdes sugeridas na patente do Epicerol. O perfil de temperaturas foi
semelhante ao da coluna COLPURG, com o condensador operando a 25° C (o valor
sugerido para o Epicerol). Depois de atingido o pleno funcionamento da coluna
DESTCOL, variagbes nos parametros escolhidos (razdao molar de refluxo e razao
molar entre destilado e alimentacao) nao melhoraram a saida de 1,3-DCP na corrente
de produto (PROD). Variagées na pressao da coluna apenas alteraram o perfil de
temperaturas, sem trazer melhores resultados. A condensacgao seria otimizada, do
ponto de vista de utilidades, se pudesse ser usada agua a cerca de 25° C para resfriar
0 condensador; apesar disso, temperaturas mais altas no condensador (que
permitiriam essa condi¢ao) levaram sempre a quantidades menores de 1,3-DCP na
corrente de produto. Os internos foram simulados como pratos perfurados e
dimensionados de forma a garantir o pleno funcionamento hidrodindmico da coluna; o
gue neste caso significou um diametro de pratos elevado, de no minimo 3,4 metros.
Outro parametro que atingiu um valor bastante atipico foi a razao molar entre destilado
e alimentacao, que € de no minimo 0,98. Esses dois parametros tém valores maiores

do que o comum para colunas devido ao fato de que o 1,3-DCP e a agua sao sempre



59

removidos juntos na operagao; como esses compostos juntos somam 95% da
alimentacao em mols, a vazao de vapor deve ser muito expressiva para que a maior
parte da agua e do 1,3-DCP saiam no destilado. Os resultados principais da coluna
DESTCOL e os dados relevantes de suas correntes podem ser vistos respectivamente
nos Quadros 6 e 7:

Quadro 6 - Dados principais de dimensionamento da coluna DESTCOL

Razao molar de refluxo 0,70 Altura (m) 5,90
Razao molar - e
destilado/alimentagao a8 W depstigios =
g 0,98 Prato de alimentagéo 3

da alimentagao

Recuperagao molar do

99,8% | Diametrodos prat 3,40
1,3-DCP no destilado RMTEt0 dO8 Prosoe (m)

Calor requerido pelo ) Press&o no

condensador (kW) " condensador (bar) -
Calor requerido pelo

reterecdor (K0 6104 Perda de carga (bar) 0,076

Fonte: Acervo Pessoal.

Quadro 7 - Dados principais das correntes que entram e saem da coluna DESTCOL

Concentracdo Vazio mass. | Vazo molar
Corrente Materiais T(CC P (bar :
Massica Molar & o) (ka/h) (kmol/h)
Agua 59% 89%
GAS2 1,3-DCP 29% 6%
(Alimentagdo) | Total MCPs | 8% 2% 124 Mits | 30875 78325
Qutros 4% 3%
HCI 90% 84%
{Degﬁﬂg '::por) Agua 8% 15% 25 0,200 652,22 19,232
Qutros 2% 1%
Agua 66% 93%
PROD
(Destilado cond.) 1,3-DCP 32% 6% 25 0,200 18.158 718,95
Qutros 2% 1%
| % %
FUNDO Toiihcrs | N 29 178 0276 1.664,6 15,065
Qutros 1% 1%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Observou-se duas coisas sobre as correntes da coluna final: o fundo consiste
em praticamente apenas MCPs (74% 3-MCP, 25% 2-MCP), o que oferece a op¢ao de
retira-la do processo como mistura de MCPs caso haja alguma vantagem na venda
desses compostos ou de outros derivados deles, sob pena de reduzir em algum nivel
o rendimento do processo. Além disso, a corrente DESTVAP ¢é praticamente apenas
acido cloridrico, e poderia ser recirculada para o reator, aumentando a concentragao
de HCI nele. Porém, nas tentativas executadas, esse reciclo de 20 a 80% da corrente
impediu 0s calculos do processo de convergirem, mesmo usando recursos como
trocar o método de resolugcao para Equation Oriented, reconciliar os valores das
correntes, indicar Tear Streams e trocar os métodos de convergéncia dos balangos
nos blocos, entre outros. Ou seja, apesar de uma opgao viavel e que traria economia
ao processo, o reciclo de HCI dificulta a convergéncia do processo, o que pode ser
simplesmente uma limitacao do software, mas pode sugerir instabilidade no ponto de
equilibrio do processo ou a auséncia de um ponto de equilibrio singular. Por isso, a
adocgao desse reciclo exige estudos mais detalhados.

Consolidando os resultados de processo, vé-se no Quadro 8 as especificagées

das correntes de saida do processo e no Quadro 9, valor final dos parametros-chave:

Quadro 8 - Dados principais das correntes de saida do processo usando CSTR

. Concentragao = Vazao mass. | Vazao molar | Producao anual

Corrente Materiais TS e T(°C) P (bar) (ka/h) (kmol/h) (toﬁ.r‘ano)
Total MCPs 89% 88%
Glicerol 8% 9%

PURGA . malbrico 3% 3% 176 0,228 2.325 21,37 20.367
Outros <1% <1%
HCI 90% 84%

DESTVAP Agua 8% 15% 25 0,200 652,22 19,232 57134
QOutros 2% 1%
Agua 66% 93%

PROD 1,3-DCP 32% 6% 25 0,200 18.158 718,95 159.064
Outros 2% 1%

Fonte: Acervo Pessoal.




Quadro 9 - Resultados principais do processo usando CSTR

Rendimento de 1,3-DCP 68% Saldo de utilidades (kW) -1.145

Rendimento total de DCPs 69% (T;gt Hifidates quentes 14.943

Producéo de 1,3-DCP

it < 51.195 Total utilidades frias (kW) | -16.088

(ton/ano)

Conversao do glicerol 97% SEUIon s 0,1795
(kw)

i d e v 84% Temperatu‘ra mais baixa do 25
processo (° C)

Seletividade para 1,3-DCP 2,10 WERRER T AR Rl 178
processo (*C)

Geragdo deresiduos e Pressao mais baixa do

subprodutos (ton/ano) e processo (bar) 0,200

Volu.me do equipamento 458 Pressao mais alta do 1,013

reacional (m?) processo (bar)

Fonte: Acervo Pessoal.
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4.3 REAGAO EM COLUNA REATIVA

O processo em que a reagao de hidrocloragao ocorre apenas em coluna reativa

foi simulado de acordo com o fluxograma da Figura 9:

Figura 9 - Fluxograma do processo de hidrocloragao do glicerol em coluna reativa

MIX1
e— oLy > MIST £

A

CAT

&

Fonte: Acervo Pessoal.

O processo se inicia com a alimentagao de glicerina dada pela corrente GLY.
Essa corrente € misturada com a de reposigao do catalisador (CAT) no misturador
MIX1. Apos isso, a corrente formada (MIST) é misturada com o reciclo do processo
(RECICLO) no misturador MIX2, resultando na corrente MIST2, que tem sua
temperatura ajustada pelo trocador TROC e se torna a corrente FEED, que alimenta
0 inicio da coluna reativa (REACCOL). A outra alimentagao desta coluna ocorre no
final, pela corrente de cloreto de hidrogénio gasoso (HCL).

Os produtos da coluna sdo a corrente de fundo (FUNDQ), rica em glicerol e
MCPs, e a corrente de destilado condensado (DEST), rica em 1,3-DCP. A corrente

DEST é a de produto, e a corrente FUNDO é parcialmente reciclada e parcialmente
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purgada para eliminar pesados e evitar o acumulo de 2-MCP no processo.

A alimentag@o do processo é composta pela glicerina com 5% de agua em
massa (GLY), a reposicao do catalisador acido malénico (CAT) e a corrente de HCI
gasoso (HCL). A corrente GLY foi dimensionada de forma idéntica aos outros dois
processos; a corrente CAT foi calculada para manter a proporgdo molar entre acido
maldnico e glicerol em 8%; a corrente HCL foi dimensionada para fornecedor pelo
menos 2 mols de HCI para cada de glicerol, com valor otimizado posteriormente com
base em pequenos ajustes. A temperatura do HCI foi ajustada para que ele nao
resfriasse a coluna demasiadamente ao entrar no penultimo estagio e sua pressao,
para que nao houvesse problemas na sua entrada na coluna (ou seja, que sua pressao
nunca fosse menor que a do estagio onde € alimentado). As informagées sobre as

correntes de entradas se encontram no Quadro 10:

Quadro 10 - Dados principais das correntes de entrada do processo em coluna

reativa
Concentragao 5 5 5
Biiriis Kiaials T(¢C) P (bar) Vazao mass. | Vazdo molar | Consumo
Massica | Molar (kg/h) (kmol/h) | (ton/ano)
Glicerol 95% 79%
GLY .I - 25 1,013 6.500,0 85,09 56.940
Agua 5% 21%
CAT Ac. Malénico| 100% 100% Z0 1,013 45101 0,43340 395,08
HCL HCI 100% 100% 160 2,000 49222 135,00 43.118

Fonte: Acervo Pessoal.

O processo € relativamente simples, contendo apenas a coluna como
equipamento de maior porte. O desafio, porém, é atingir boa separacao de produtos
e boa reagao simultaneamente. A simulagao foi feita inicialmente dimensionando a
coluna contendo 16 pratos, sendo 8 deles reativos (5 a 12) como descrito na literatura
de referéncia. A alimentagao FEED foi feita no primeiro prato teérico (descontado o
condensador) e a alimentagao de HCL foi feita no décimo quinto prato teorico. Os
parametros informados foram razao molar de refluxo (1,5) e razao molar de destilado

para alimentagao (0,70), o primeiro com 0 mesmo valor da referéncia e o segundo
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otimizado para o melhor desempenho da coluna, partindo do valor da referéncia
(0,52). Quaisquer alteragdes nos valores de ambos tornaram a coluna menos eficaz,
e, portanto, foram assumidos esses valores para toda a simulacéo. De forma
semelhante, a razao de reciclo do fundo da coluna foi mantida em 92% pois
alteragc6es, mesmo que pequenas, nao trouxeram resultados melhores. A alimentacao
foi levada pelo trocador TROC a temperatura de 90° C para garantir a consisténcia
das simulagdes, amortecendo as variagoées de temperatura do reciclo, e certificando
gque a temperatura da alimentagao fosse compativel com a do alto da coluna para néo
resfria-la demasiadamente. Por fim, a coluna foi dimensionada para que sua pressao
no condensador fosse a atmosférica.

O primeiro ciclo de simulagées foi feito assumindo que o tempo de residéncia
do liguido nos estagios reativos era o mesmo da referéncia (750 s por estagio, 6000
s no total) e sem dimensionar os internos da coluna. Diferentemente do usado na
literatura, a coluna foi simulada de forma a obter-se o produto na corrente de topo, e
nao fundo; o que pode parecer contraintuitivo pensando que a alimentacgao de glicerol
também ocorre proxima ao topo. Porém, como visto nos processos anteriores, o 1,3-
DCP tende a sair no topo sempre acompanhado de agua e alguma quantidade de
HCI, e nunca totalmente no fundo. Além disso, dado que o fundo da coluna contém
obrigatoriamente os pesados, glicerol e MCPs, retirar o 1,3-DCP por essa corrente
tornaria necessaria uma operacao extra de separacao. Apos otimizado, porém, o
primeiro ciclo gerou um processo capaz de converter mais de 85% do glicerol em 1,3-
DCP, com recuperagao de praticamente todo esse produto no destilado e producao
de 57,7 kmol/h de 1,3-DCP. Vale ressaltar que a coluna foi simulada com condensador
total por ser uma simplificagao possivel, visto que a temperatura obtida com esse
modelo permite ainda o resfriamento usando agua em temperatura ambiente.

Os dados principais da coluna e de suas correntes para essa primeira

simulacao se encontram respectivamente nos Quadros 11 e 12:



65

Quadro 11 - Dados principais das correntes que entram e saem da coluna
REACCOL (primeira simulagao, com 8 estagios reativos)

Conente | Materiis | 0T TCo) | peoan |V T | Vi T
Total MCPs | 52% 43%
Glicerol 42% 42%
(A""f(fnﬁgcao} Ac Malonico| 4% 3% 9 | 1013 | 14979 162,04
Agua 2% 11%
Outros <1% 1%
HCL HCI 100% 100% 160 2,000 49222 135,00
1,3-DCP 69% 27%
DEST Agua 24% 67%
(Destilado) s = = 45 1,013 10.734 213,87
Qutros 4% 1%
Total MCPs | 93% 93%
FUNDO |Ac.Maldnico| 6% 6% 222 1,038 9.167.2 83,172
Qutros 1% 1%

Fonte: Acervo Pessoal.

Quadro 12 - Dados principais de dimensionamento da coluna REACCOL (primeira
simulacao, com 8 estagios reativos)

Razdo molar de refluxo 1,50 N° de estagios 16

Razdo molar = —_— :

estiado/almentngao 0,70 N* de estagios reativos 8

RECUPErACEc moler do 1.3-DCF 99,5% Primeiro estagio reativo 5

no destilado

Fracdo de vapor da L% : g

alimentac3o (FEED) 0,00 Estagio de alimentagao (FEED) 2

Fracdo de vapor da 5 . ~

alimentacao (HCL) 1,00 Estagio de alimentac¢do (HCL) 15

Pressdo no condensador (bar) 1,013 i re§|d_enc:|a 'do S 750
em cada estagio reativo (s)

Calor requerido pelo ~ <

condensador (kW) 7.393 Conversao de glicerol 90%

fkﬂ:;r requerido pelo refervedor ¢ ,54 | Rendimento de 13-DCP 85%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Ja se observa aqui uma limitagdo importante: a alta temperatura do fundo da
coluna, que, para além de ser uma condigao muito energética, levando a alta demanda
de utilidades quentes, é também ruim por favorecer a formacdao de compostos
indesejados por decomposi¢cao térmica do glicerol e de seus produtos. Mesmo em
uma simulagao a 0,2 bar, a temperatura do fundo da coluna nao ficou abaixo de 210°
C; optou-se aqui por nao diminuir a pressao, por nao ter impacto relevante o suficiente
na diminui¢cao da temperatura do refervedor. Por isso, por mais que o processo tenha
atingido o valor satisfatério de 85% de conversao do glicerol a 1,3-DCP, suas
condigdes sao desfavoraveis e podem nao representar a realidade do processo.

Outra questao relevante € que, apesar da literatura considerar que a reagao
ocorre apenas nos 8 pratos centrais, desde que as razdes molares entre acido
malénico e glicerol, e entre acido malénico e MCPs, estejam iguais ou maiores que
8%, pode-se entender que a reagao € viavel naquele estagio. De fato, como se vé

pela Tabela 8 abaixo, o valor € acima de 8% em quase todos os estagios:
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Tabela 8 - Concentragao molar relativa entre acido malénico, glicerol e 3-MCP nos

estagios da coluna.

Estagio ' Razao ’ Razao
ac.mal./gly  ac. mal./3-MCP
1 0,02 0,02
2 0,08 0,82
3 0,08 0,62
4 0,08 0,37
5 0,10 017
6 0,16 0,11
7 0,31 0,09
8 0,70 0,09
9 1,7 0,10
10 50 0,12
11 21 0,14
12 132 017
13 130 0,15
14 126 0,16
15 110 0,21
16 139 1,0

Fonte: Acervo Pessoal.

Com isso, foi simulada a coluna com 0 mesmo tempo de residéncia do liquido

por estagio de antes, mas com todos os estagios ativos para as reagoes exceto o

condensador (1). Com isso, 0s seguintes resultados foram obtidos, como vistos nos

Quadros 13 e 14:



Quadro 13 - Dados principais das correntes que entram e saem da coluna

REACCOL (segunda simulagdo, com 15 estagios reativos)

. Concentragdo g Vazao mass. | Vazdo molar

Corrente Materiais ke | NG T(°C) P (bar) (kg/h) (kmol/h)
Total MCPs 51% 43%
Glicerol 38% 39%

[ A"r:eEnEtgcéo) 13.DCP 4% 3% 90 | 1013 | 16.049 170,70
Agua 2% 1%
Qutros 5% 4%

HCL HCI 100% 100% 160 2,000 492272 135,00
1,3-DCP 68% 26%
Agua 24% 67%

(Dgtzilsa-l;io) F?CL 2% 5% 42 1,013 10.641 213,12
Qutros 4% 2%
Total MCPs 86% 86%

FUNDO Ac?i\ijgricc ;;: 2:: 215 1,038 10.330 92,587
Qutros 2% 2%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Quadro 14 - Dados principais de dimensionamento da coluna REACCOL (segunda

simulagéo, com 15 estagios reativos)

Razao molar de refluxo 1,50 N° de estagios 16
Razao molar R o .
destilado/alimentago 0,70 N° de estagios reativos 15
Recgperagao molar do 1,3 DCP no 99,2% Primeiro estagio reativo 2
destilado
Fragao de vapor da alimentagao i g s

0,00 Estagio de alimentagao (FEED) 2
(FEED)
Frac&o de vapor da alimentagao g / .

1,00 Estagio de alimentagdo (HCL) 15
(HCL)
Pressao no condensador (bar) 1,013 s d? rgmdenqa s e 533

cada estagio reativo (s)

E:kzl:;r requerkio pelo condensador -7.398 Conversao de glicerol 0,46%
ﬁ(ﬁ'};’ SAGUEIIO i Telenmor 6.286 | Rendimento de 1,3-DCP 0,05%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Pode-se considerar esse resultado mais realista, visto que a reagcao em catalise
homogénea nao ocorre em pratos teoricos selecionados, mas ao longo de toda a
coluna desde que haja catalisador o suficiente para garantir a cinética da reacao.
Apesar da temperatura do fundo da coluna ter caido em 7° C, o resultado geral dessa
simulagao é pior do que o anterior, com menor recuperacao de 1,3-DCP, menor
rendimento para 1,3-DCP (83% vs. os anteriores 85%), corrente de fundo com maior
vazao e maior concentragao de produto, gerando no todo uma produgcédo menor do
produto de interesse (55,8 kmol/h vs. os anteriores 57,7 kmol/h). Os resultados menos
satisfatérios podem ser explicados pelo fato de que ha 1,3-DCP sendo gerado nos
ultimos pratos, inclusive no refervedor, de forma que ele nao consegue transpor a
coluna e acaba saindo no fundo dela. A presenca de 1,3-DCP no fundo diminui a
temperatura do refervedor por sua volatilidade ser maior do que a dos MCPs e do
acido malénico, mas por aumentar 0 volume de liquido nos ultimos estagios, a
necessidade de utilidades quentes é ligeiramente maior. Em testes simples, alterar a
razdo de reciclo, a razao de refluxo da coluna ou a razao de destilado para
alimentagcao em torno do valor adotado anteriormente nao trouxe melhorias, e por isso,
os valores foram mantidos.

Apesar dos resultados piores, por se tratar de um cenario mais realista, daqui
em diante a simulacao foi feita considerando todos os estagios (exceto condensador)
como ativos para as reagdes, especialmente porque todos esses estagios
mantiveram-se com razdes molares de acido maldnico para reagente acima de 8%.
Esses resultados mostram mais uma limitacao do processo que pode nao ter sido
considerada na literatura.

Foi feita uma terceira analise para dimensionar os internos da coluna e
entender se seria possivel atingir de fato o tempo de residéncia que levou ao sucesso
da primeira simulagao. Inicialmente, houve uma tentativa de simular a coluna como
sendo de recheio. O material escolhido para o recheio foi ceramica, dado que € o
usado na referéncia. O tipo de recheio escolhido foi a sela de Berl, que € considerada
resistente, barata e funcional (KISTER, 2019). Um limitante adicional foi imposto ao
sistema, a partir desta referéncia de heuristicas: a perda de carga deve ser menor do

que 0,25 pol. de agua/m de coluna, o que € necessario para proteger o fluxo na coluna
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em condi¢des propicias a formacgao de espuma, que ocorrem quando ha substancias
viscosas como o glicerol na coluna (KISTER, 2019).

Nas simulagdes, porém, a coluna de recheio s6 convergiu para um perfil
hidraulico aceitavel (dentro das especificacées do Aspen e do limitante adicional
imposto) com um diametro entre 2,5 e 3,5 metros e uma altura acima de 12 metros.
Vé-se como razao principal para isso a alta vazao de liquido e vapor na coluna;
diametros pequenos levam a uma perda de carga muito alta. Porém, como descrito
na referéncia de heuristicas, colunas de recheio nao sao adequadas para diametros
de coluna muito maiores do que 1 m, indicando que € necessario mudar os internos
para pratos.

A partir da simulagéo com 15 estagios reativos, foi feita a analise de internos
da coluna como pratos bubble-cap, que sao os pratos mais indicados quando é
necessario ter um maior tempo de residéncia do liquido (KISTER, 2019). A coluna
operou confortavelmente do ponto de vista hidraulico com um diametro de 2,4 m para
os pratos, altura total de 12,8 m e altura da barreira de represamento dos pratos em
100 mm (recomendado pela literatura). Com isso, € possivel realizar a iteragao para
o calculo das reagdes com base no holdup de liquido nos pratos, baseado na Eq. 14.
Para o estado inicial obtido, whna foi em média 0,0188 m, Aprato foi de 3,93 m2 e Vdownc.
foi em média 0,130 m3. Com isso, H. foi de 0,113 m3.

A simulacao foi atualizada inserindo esse valor como holdup dos pratos
reativos, e os resultados foram completamente alterados, levando a uma produgao de
1,3-DCP praticamente nula e a uma conversao de glicerol na coluna inferior a 3%.
Vale ressaltar que esse valor de holdup ainda € levemente superestimado por nao
descontar no prato o volume que os bubble caps ocupam, que desconta do volume
que o liquido ocuparia. Ou seja, mesmo com um holdup um pouco maior do que o
real, a simulagdo anterior foi completamente corrompida, indicando que ha uma
disparidade imensa entre o tempo de residéncia usado na literatura € o tempo de
residéncia real de uma coluna realista. Apesar dos novos resultados requererem
novas analises para otimizagao do reciclo e das razdes operacionais da coluna, nao
ha como obter uma quantidade viavel de produto com holdups tao baixos.

Numa simulacgao rapida, mesmo considerando o holdup reacional como tendo

o impossivel valor de 6 m3 por prato, mantendo paradoxalmente as dimensoes
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anteriores para que a coluna opere normalmente (visto que o holdup de 6 m3 equivale
a pratos de cerca de 10 m de didmetro, irrealizaveis), a coluna produz pouco acima
de 5 kmol/h de 1,3-DCP.

Para fins de comparacao, a simulagdao com o tempo de residéncia da literatura
(6000 s) e 15 pratos reativos, usando o recheio ceramico nas condigées otimizadas,
rendeu um diametro de coluna de 3 m e uma altura de 14 m. Nessas condic¢ées, o
Aspen calculou o holdup liquido por estagio como sendo 0,294 m3, o que ainda leva a
uma conversao infima do glicerol. Com isso, a simulagao do processo com apenas
uma coluna reativa nao prosseguiu, dado que ha uma desconexao completa entre 0s
resultados ideais da coluna e os valores que aconteceriam na operacgao real, tanto

usando pratos, quanto recheio ceramico.
4.4 REACAO EM CSTR E COLUNA REATIVA EM SERIE
O processo em CSTR e coluna reativa em série foi simulado se baseando nos

dois processos anteriores, mantendo como referéncia o trabalho de Luo, You e Zhong

(2010). O fluxograma do processo pode ser visto abaixo, na Figura 9:
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Figura 9 - Fluxograma do processo de hidrocloragao do glicerol em CSTR+coluna

reativa em série.

HCL1 I

X1 MDX2 >
= GLY 3 >—{mst2 >

A~ A

REACCOL
CSTR
[caT]
y
SPLIT
RECICLO v

BOMBA

Fonte: Acervo Pessoal.

O processo se inicia com a alimentagao de glicerina dada pela corrente GLY.
Essa corrente € misturada com a de reposi¢ao do catalisador (CAT) no misturador
MIX1. Apds isso, a corrente formada (MIST1) € misturada com o reciclo do processo
(RECICLO) no misturador MIX2, resultando na corrente MIST2 que alimentao CSTR.

Por sua vez, o reator CSTR recebe a corrente de acido hidrocloridrico
HCL1 gerando a corrente uUnica de produto (FEED). Essa corrente alimenta
diretamente a coluna reativa (REACCOL), sendo inserida no alto dela; enquanto a
segunda alimentagao, HC| gasoso, ocorre pela corrente HCL2 no final da coluna. As
saidas da coluna reativa sao as correntes de destilado vapor (DESTVAP) e liquido
(DESTLIQ), sendo a primeira rica em HC| e agua e a segunda rica em produtos; bem
como a corrente de fundo da coluna (FUNDO), que é rica em glicerol e catalisador.
Esta corrente é levada a pressao adequada no bloco BOMBA, sendo levada ao
separador SPLIT para ser parcialmente purgada (corrente PURGA) para evitar o

acumulo de subprodutos. O restante da corrente forma o reciclo do processo.
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As condigdes de alimentagao de glicerol e de catalisador foram as mesmas dos
outros dois processos. Para o HCI, porém, ha o diferencial de se ter duas correntes
de HCI neste processo, 0 que exige entender quanto do acido entrara no CSTR e
quanto entrara na coluna, e em que concentragdao. O HCl do CSTR foi mantido como
no Epicerol (solugao aquosa, 33% em massa), enquanto o HCI da coluna foi simulado
como puro, que € a condigao da referéncia para este processo. A primeira proporgao
testada que levou a coluna a convergir sem maiores problemas foi de 450 kmol/h de
HCI aquoso no CSTR e 160 kmol/h de HCI gasoso na coluna, 0 que equivale a
aproximadamente 250 kmol/h de HCI puro total no processo (bastante superior ao
valor de 134,78 kmol/h da simulagao apenas com CSTR). Posteriormente foi feita uma
analise de sensibilidade do processo as proporgdes entre HCl no CSTR e na coluna,
mantendo sempre o mesmo valor total de HCI alimentado. Seguem no Quadro 15 os

dados principais das correntes de entrada:

Quadro 15 - Dados principais das correntes de entrada do processo em

CSTR+coluna reativa em série

" Concentragao Vazdo mass. | Vazdo molar | Consumo
Corrente Materiais T £ P (bar

Massica| Molar 5 () (ka/h) (kmol/h) (ton/ano)
Glicerol 95% 79%

GLY - 25 1,013 6.500,0 85,091 56.940
Agua 5% 21%

CAT Ac. Maldnico| 100% 100% 25 1,013 45,101 0,62910 395,08
Agua 67% 80%

HCL1 = 25 | 1013 | 97315 45000 | 85248
HCI 33% 20%

HCL2 HCI 100% 100% 160 1,013 5.833,7 160,00 51.103

Fonte: Acervo Pessoal.

O CSTR foi simulado de forma proxima ao processo Epicerol, visto que no
trabalho de referéncia para este processo de reagao em dois equipamentos nao ha
especificacdo de volume do reator ou tempo de residéncia, apenas de temperatura.
Assim, o reator foi inicialmente simulado da mesma forma como feito na secao 4.1.,
detalhando um tempo de residéncia da fase liquida, decidindo que ela ocupara 80%

do volume total do reator, e usando a pressao de 1 atm. A temperatura de operagao
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isotérmica, porém, foi a da referéncia atual: 100° C. Como € esperado que a
combinagao de CSTR e coluna seja mais eficaz do que apenas o CSTR, o TRL inicial
foi de 6h, menor do que o usado anteriormente. Por fim, a razao de reciclo para da
coluna para o reator foi estabelecida como 92%. Seguem no Quadro 16 os dados
principais das correntes de entrada e saida do reator CSTR, e no Quadro 17, os

principais resultados deste equipamento:

Quadro 16 - Dados principais das correntes de entrada e saida do CSTR no

processo com CSTR+coluna reativa em série

oo Concentracado Vaz&o mass. | Vazao molar

Corrente Materiais 7 Frra Nc'l;olar T(°C) | P(bar) (ka/h) (kmol/h)
Glicerol 65% 62%
MIST?2 Total MCPs | 27% 21%

(Alimentacgao + Ac. Malénico 5% 5% 113 1,013 13.760 156,21
reciclo) Agua 2% 12%
Outros 1% <1%

HCL1 Agua 67% | 80% | o5 | 1013 | 97315 450,00
HCI 33% 20%
Total MCPs 40% 14%
Agua 35% 75%

FE.ED Glicerol 13% 5% 100 1,013 23.492 606,21

(Saida)

1,3-DCP 7% 2%
Outros 5% 4%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Quadro 17 - Resultados principais do CSTR no processo com CSTR+coluna reativa

em série
Volume requerido (m?) i3 | BECRReTE | a
reator
Tempo de residéncia da 6 Converséo do glicerol no 66%

fase liquida (h) reator

Fragao do volume ocupada
pela fase liquida

Temperatura de operacao 100 Concentracao molar do
isotérmica (° C) catalisador na fase liquida

0,80 Conversao do HCI no reator 87%

1,3%

Pressao (bar) 1,013 Calor requerido (kW) -246

Fonte: Acervo Pessoal.

Nota-se que, com tempo de residéncia e alimentagdo de acido cloridrico
menores, o reator nesse processo é significativamente menor do que no processo que
conta apenas com 0 CSTR. O rendimento de 1,3-DCP e a conversao de glicerol sao
naturalmente mais baixos do que no processo com maior tempo de residéncia, mas a
conversao de HCI é maior, mostrando que ha menor excesso desse reagente nas
condigbées deste processo. A temperatura do reator € menor do que a da corrente
MIST2, e isso somado a exotermicidade da reacao fazem com que o reator demande
resfriamento (em vez de aquecimento, como no caso da subsegao 4.2).

Apesar do trabalho de Luo, You e Zhong (2010) ser especificamente sobre esse
processo, a simulagéo da coluna reativa mostrou a inviabilidade de se considerar o
tempo de residéncia na coluna que foi indicado por eles. Com isso, a coluna neste
terceiro processo ja foi simulada partindo do holdup médio encontrado na segao
anterior (0,113 m3). Foram considerados também os mesmos 15 estagios reativos, e
com checagem posterior foi confirmado que ha catalisador em todos os estagios
necessarios, como no processo anterior. A decisao de retirar o produto no destilado
da coluna reativa, e nao no fundo, se mantém, em oposicao a referéncia, visto que o
fundo contém compostos pesados que precisariam ser removidos em uma etapa extra
de separacgao, e o diferencial de uma coluna reativa no processo seria justamente a

capacidade de separar e reagir simultaneamente.
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Para a simulagéo inicial, os valores de pressao, temperatura do condensado,
razdo de refluxo e razao destilado sobre alimentacao foram testados a partir dos
valores da referéncia até que a coluna convergisse satisfatoriamente. No passo
seguinte, as razoes da coluna passarao por uma analise de sensibilidade; porém, nao
foi possivel aumentar a pressao da coluna sem gerar temperaturas excessivamente
altas no refervedor, pelo que a pressao foi mantida em 0,2 bar ao longo das
simulac6es. Os resultados das correntes que entram e saem da coluna e as condigdes

da simulagéo sao vistos abaixo nos Quadros 18 e 19:

Quadro 18 - Dados principais das correntes de entrada e saida da coluna reativa no

processo com CSTR+coluna reativa em série

s Concentracédo Vazao mass. | Vazao molar
Corrente Materiais TG P (bar
Massica | Molar (C) L (kg/h) (kmol/h)
Total MCPs 40% 14%
FEED Agua 35% 75%
(Alimentagao Glicerol 13% 5% 100 1,013 23.492 606,21
principal) 1,3-DCP 7% 2%
Qutros 5% 4%
Agua 67% 80%
160 ; ; )
HCL2 Hol 33% 20% 1,013 5.8337 160,00
DESTLIO Agua 48% 84%
9 %
(Desilado | 1OWIMCPS | 38 = 131? 40 0,200 14.006 44309
condensado) 13-DCP 11% 2
Qutros 3% 2%
HCI 79% 65%
0 egﬁ:;: ?:por} Agua 20% 34% 40 0,200 7.4993 246,50
Qutros 1% 1%
Total MCPs 51% 47%
Glicerol 38% 42%
FUNDO - 199 4 .820, :
Ac. Malénico| 10% 10% BAES SRS 16521
Qutros 1% 1%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Quadro 19 - Resultados principais da coluna reativa no processo com CSTR+coluna
reativa em série.

Razao molar de refluxo 0,70 N° de estagios 16
Razao molar 5y .

I - - 0,90 N° de estagios reativos 15
destilado/alimentagao g
RESIpEsacRaIMOE fa >99,9% Primeiro estagio reativo 2

1,3-DCP no destilado

Fracdo de vapor da Estagio de alimentagéo

0,03 2
alimentagao (FEED) ' (FEED)
Fragdo de vaporda 100 Estagio de alimentacéo 15
alimentagao (HCL) : (HCL)
Pressao no condensador 0,200 Hofgup de liquido por 0113
(bar) estagio (m?)
s el -12.879 | Conversao de glicerol 0,46%

condensador (kW)

Calor requerido pelo

13.261 Rendimento de 1,3-DCP 0,05%
refervedor (kW) p

Fonte: Acervo Pessoal.

A partir dos resultados, fica claro que a coluna reativa tem desempenho insignificante
no processo enguanto equipamento de reagao; a formacgao de 1,3-DCP foi quase nula,
e mesmo a quantidade de MCPs gerada nao € boa o suficiente dado que ha menos
de 1% de conversao para o glicerol. Esse resultado ja era esperado, pois como
mostrado na segao 4.2., a reacao requer holdups muito maiores para que chegue a
um resultado relevante. Fica claro que a reagao ocorre praticamente apenas no CSTR.
Como equipamento de separagao, porém, sua performance € bastante satisfatoria em
relagdo ao 1,3-DCP, ainda que o destilado contenha mais MCPs do que DCPs devido
a baixa conversao geral do processo. A temperatura no fundo da coluna foi mantida
abaixo de 200° C pelo uso de pressao baixa e pelo ajuste da temperatura no
condensador.

Concluindo os dados obtidos pela simulacao, o Quadro 20 mostra a relagao

das correntes de saida do processo:
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Quadro 20 - Dados principais das correntes de saida do processo com

CSTR+coluna reativa em série

2 o Concentragdo . Vazao mass. | Vazdo molar | Producéo
e Materiais | ssica | Molar | ' () | P®3) | "“om) | kmolh) | (ton/ano)
DESTLIQ Agua 48% 84%
% %
(Destilado | Lo MCPs | 383 131? 40 | 0200 | 14.006 443,09 122.693
condensado) 13-DCP 11% =
Qutros 3% 2%
HCI 79% 65%
(Desgﬁgt;r:é:por) Agua 20% 34% 40 0,200 7.4993 246,50 65.694
Qutros 1% 1%
Total MCPs 51% 47%
Glicerol 38% 42%
PURGA - 199 Y
Ac. Malonico | 10% 10% 1,013 625,69 6,1297 5.481,0
QOutros 1% 1%

Fonte: Acervo Pessoal.

Para tentar resultados aprimorados, foram feitas algumas analises de
sensibilidade no processo. Na primeira delas, a propor¢ao de HCI alimentado no reator
CSTR (aquoso) e na coluna (puro) foram variados (mantendo um total de 250 kmol/h
de HCI entrando no processo), e estudou-se a sensibilidade da producao de 1,3-DCP,
da temperatura no fundo da coluna, do volume do CSTR e da conversao global de

HCI do processo. Os resultados sao vistos na Tabela 9 abaixo:

Tabela 9 - Sensibilidade da produgao de 1,3-DCP (kmol.h-), temperatura da corrente
de fundo da coluna reativa (° C), volume do CSTR (m3) e conversao global de HCI a

variagao das vazdes molares das correntes HCL1 e HCL2 (kmol.h-)

HCL1 HCL2  13-DCP T(FUNDO) Vol. CSTR Conv. HCL

450,0 160,0 11,88 199 157 32%
500,0 150,0 12,88 197 160 32%
550,0 140,0 13,89 195 163 33%
600,0 130,0 14,91 194 166 33%
650,0 120,0 15,92 193 169 34%

Fonte: Acervo Pessoal.
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Nota-se a partir desta analise que a producao de 1,3-DCP e a conversao de
HCI pioram conforme se aumenta a propor¢gao de HCI alimentado na coluna. Apesar
de razoavel em todos 0s cenarios, a temperatura no fundo da coluna aumenta quando
se fornece mais HCI a coluna, mostrando que ela opera de forma mais extrema, e
indicando que ha mais glicerol nao reagido no fundo da coluna (que por ser menos
volatil aumenta a temperatura de equilibrio do refervedor). O volume do CSTR
aumenta com o fornecimento de HCI aguoso em maior quantidade, mas enquanto o
volume sobe 7,6% entre 0s extremos da analise, a produgao de 1,3-DCP aumenta em
34%. Isso revela que quanto menos reagao houver na coluna e mais no CSTR, melhor
€ 0 desempenho do processo, especialmente porque o reator nao escala em tamanho
na mesma propor¢ao do aumento de produgao.

Posteriormente, foi feita a analise de sensibilidade da producao de 1,3-DCP,
temperatura no fundo da coluna e volume do CSTR a variagao nos valores de razao
molar de refluxo (RR) e razao molar de destilado para alimentacao (RD/A). O intervalo
desses valores na anélise de sensibilidade foi de 0,50 a 1,0 para RR e de 0,65 a 0,95

para RD/A. Os resultados podem ser vistos na Tabela 10 abaixo:



Tabela 10 - Sensibilidade da produgéo de 1,3-DCP (kmol.h-), temperatura da
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corrente de fundo da coluna reativa (° C), volume do CSTR (m?3) a variagao da razéo

molar de refluxo e da razao molar de destilado para alimentagéo.

RR RD/A  1,3-DCP T(FUNDO) Vol. CSTR
0,50 0,65 18,9 187 328
0,75 0,65 188 187 328

1,0 0,65 18,8 187 328
0,50 0,70 18,0 187 286
0,75 0,70 18,0 187 286

10 0,70 17,9 187 286
0,50 0,75 171 188 249
0,75 0,75 17,0 188 249

10 0,75 17,0 188 249
0,50 0,80 16,1 189 216
0,75 0,80 16,0 189 216

1,0 080 159 189 216
0,50 0,85 149 192 187
0,75 0,85 148 192 187
0,50 0,90 11.9 199 157
0,70 0,90 11,9 199 157

1.0 090 11,8 199 157
0,75 095 6,32 248 116

1,0 0,95 6,32 248 116

Fonte: Acervo Pessoal.

Os resultados foram propositalmente ordenados do menor para 0 maior valor

de RD/A para evidenciar que os parametros analisados sao afetados fortemente por

essa razao, e nem tanto pela de razao de refluxo. Quanto maior a razao molar de

destilado para alimentagao, menos produto sai no topo da coluna; isso acontece

porgue com uma RD/A alta, a coluna € forgada a levar compostos de volatilidade

intermediaria, como os MCPs, para o seu condensador, de forma a atender o alto valor

de vazao de destilado requerido. Com isso, o fundo da coluna passa a ter vazao cada

vez menor, reciclando menos volume para o CSTR e tornando-o menor por

consequéncia. Porém, a eliminagao maior de MCPs no topo da coluna e menor volume

de reciclo levam a um rendimento pior para 1,3-DCP. A temperatura no fundo da
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coluna também sobe com o aumento da RD/A devido a remogéao de mais MCPs no
topo, deixando o fundo mais concentrado em composto poucos volateis como glicerol
e acido malbénico.

Esses dados evidenciam mais uma vez que a coluna funciona mais como
equipamento de separagao do que reativo, controlando o rendimento nao pelo
sucesso das reagoes no seu interior, mas pela quantidade de reciclo enviada ao reator
e pela remogao de produtos no topo. Nota-se que desta vez o volume do reator sobe
rapidamente conforme se tenta retirar mais produto na coluna; o maior valor obtido
para o volume nessa analise foi 183% maior que o menor valor, € para a produgao de
1,3-DCP esse salto foi de 199%. A proximidade entre essas propor¢des mostra que o
controle da producgao de 1,3-DCP pelas razées da coluna afeta muito mais o volume
do CSTR do que aumentar o volume de HCI aquoso inserido nele, ou seja, favorecer
a reacao no CSTR & uma via mais eficaz de se melhorar a qualidade do processo do
que alterar os parametros da coluna reativa.

Apesar de relevante para o processo, a razao de reciclo do fundo da coluna
demonstrou nao afetar significativamente os parametros-chave do processo, como

pode ser visto na analise de sensibilidade da Tabela 11:

Tabela 11 - Sensibilidade da produgao de 1,3-DCP (kmol.h), temperatura da
corrente de fundo da coluna reativa (° C), volume do CSTR (m?3) a variagao da razao

de reciclo da corrente de fundo da coluna

Reciclo 1,3-DCP T(FUNDOQO) Vol. CSTR

0,88 11,7 198 153
0,90 11,8 199 155
0,92 11,9 199 157
0,94 12,0 199 159
0,96 12,1 199 161

Fonte: Acervo Pessoal.

A diferenca nos paré@metros com a variagao da razao de reciclo foi bem menor
do que com as outras variagées testadas; ressaltando que apesar de os extremos de

razao de reciclo dessa analise serem relativamente proximos (um incremento de
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0,08), o menor valor da razédo gera 3 vezes mais purga do que o maior valor, o que
significa maior perda de catalisador e de glicerol ndo reagido, por exemplo.
Considerando isso, entende-se que a melhor razao de reciclo seria determinada por
fatores outros que nao os considerados aqui, como necessidade de remogao de
subprodutos pesados ou a meta de reposi¢ao do catalisador.

Por ultimo, os internos da coluna foram simulados para checar a viabilidade e
corrigir o valor do holdup de liquido nos pratos. Os pratos foram simulados como do
tipo bubble cap, da mesma forma que na simulagdo com reagao apenas em coluna
reativa, por ser um tipo de prato que favorece o holdup de liquido (KISTER, 2019).

Nas condi¢oes desta simulagao, a correta performance hidraulica da coluna
exige pratos com diametro acima de 4 m; sendo assumido para essa simulagao o valor
de 4,5 m. Com o espagamento dos pratos otimizado para 0,8 m e uma altura de
barreira do represamento nos pratos de 100 mm, a coluna atinge a altura de 11,2 m.
O valor de perda de carga foi estimado em 0,248 bar. Os parametros necessarios para
a Eq. 14 sao nesse caso whna médio de 0,0151 m, Aprato de 12,7 m2 e Vdowne. médio
de 0,399 m3. Com isso, H. foi de 0,311 m3. Esse valor foi reinserido na simulagéao
como novo valor de holdup dos pratos, gerando resultados novos mas que
mantiveram o HL calculado em 0,311 m3. Apesar do holdup ter mais do que dobrado
em relacado ao usado anteriormente, os resultados do processo se mantiveram
parecidos, como pode ser visto no Quadro 21:
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Quadro 21 - Resultados da simulagéao prévia vs. simulagao com holdup corrigido no
processo com CSTR+coluna reativa em série

Simulagao o
Resultados de processo 3 C com holdup
prévia -
corrigido
Produgéao de 1,3-DCP
= 11,88 11,91
(kmol/h) ! '
Rendimento global para
1.3.0CP 17,7% 17,8%
anversao global de 40,7% 40,8%
glicerol
Seletividade molar para
1.3-DCP 0,27 0,26
Recuperacao global do
1.3-DCP =>00,0% =00,0%
Produgéo de 1,3-DCP no
- 99,6% 99,6%
CSTR em relagdo ao total
Volume do CSTR (m?) 157 156
Temperatura no fundo da 199 199
coluna (° C)
Total de utilidades
13.261 13.259
quentes (kW)
Total de utilidades frias
(kW) 13.125 13.124
Total de utilidades
i 0,382 0,382
elétricas (kW)
Saldo de utilidades (kw) 136 135

Fonte: Acervo Pessoal.

Com isso, pode-se concluir que 0s resultados prévios do processo tém alta
fidelidade aos resultados com o holdup corrigido, confirmando que as reagdes na
coluna ocorrem em proporgées infimas mesmo ajustando para um diametro de prato
de 4,5 m3 e holdup por prato de mais de 300 L. Vale ressaltar que esse diametro de
coluna nao é praticavel, entao para além de ineficaz, a reagao em coluna mostra-se
inviavel nesse processo. O resultado-chave final que sedimenta essa avaliagao € a
proporgcao entre o 1,3-DCP gerado no CSTR e o que sai no topo da coluna como
produto, mostrando que o CSTR é praticamente 0 Unico equipamento responsavel

pela producao do composto de interesse.
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5 DISCUSSAO DOS RESULTADOS

A simulacao dos processos permitiu avaliar a viabilidade dos trés modelos
vistos para a hidrocloragcao do glicerol, obtendo informagdes relevantes e novas,
especialmente no que se refere a viabilidade da coluna reativa.

Os problemas que foram constantes nos trés processos simulados incluem a
dificuldade de levar a reac¢ao a rendimentos acima de 70%, bem como as dimensdes
desfavoraveis e pouco viaveis dos equipamentos e a divergéncia em relagdo aos
resultados das referéncias. O ponto positivo que une as simulagdes é a viabilidade de
se obter altos niveis de recuperagao do 1,3-DCP: facilmente acima de 98%, chegando
a ser maior do que 99,9% para o processo com CSTR e coluna reativa. No geral, a
separagao dos produtos, subprodutos e reagentes persistentes ndo foi o problema
critico das simulagoes.

O processo com reagao apenas em CSTR se mostrou o mais viavel e eficaz,
com produgcao de 453 kmol/h de 1,3-DCP em uma corrente com 32% dessa
substancia em massa e menos de 1%, em massa, de subprodutos. Em comparagao
com o processo de referéncia, o rendimento foi bastante inferior: 68%, contra os 93%
do Epicerol. Apesar da alta conversao do glicerol (97%), uma parte significativa reagiu
apenas a MCPs, que saem na purga do processo.

A limitagao principal apresentada pelo processo foi o volume do reator, que
crescia consideravelmente conforme se buscava uma maior produgao de 1,3-DCP. As
analises de sensibilidade mostraram que a condicao 6tima ocorria com tempo de
residéncia do liquido no reator igual a 10h, metade do processo Epicerol; porém, o
volume do reator atingiu 458 m3 nessa condi¢ao, 0 que ja supera os 450 m3 estimados
para o Epicerol. Na pratica, um volume tao alto nao seria atingido com um Unico reator,
mas com alguns em paralelo, visto que a associagao de reatores CSTR em paralelo
permite atingir o mesmo tempo de residéncia em varios reatores de dimensao menor.
Isso & especialmente importante neste caso porque, seguindo a heuristica basica de
um reator CSTR com diametro e altura iguais, essas duas medidas teriam que ser de
8,35 m para atingir o volume necessario para a reacao em um unico reator.

Qutro limitante deste processo é o fato de se usar acido cloridrico a 33% em

massa como fonte de HCI. Apesar de ser a forma mais viavel economicamente (e a
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descrita na patente do Epicerol como preferencial), o alto volume de agua levado ao
reator desloca o equilibrio quimico na diregao de hidrdlise dos MCPs e DCPs. Ainda
assim, é notavel que tenha tido desempenho melhor do que 0s outros dois processos
simulados neste trabalho, que recorrem ao uso de HCI gasoso. Destaca-se ainda suas
temperaturas menos extremas em relagao aos outros processos simulados e o seu
consumo de utilidades, que foi apenas 18% maior do que o do processo com
CSTR+coluna reativa mesmo garantindo uma produgao cerca de 4 vezes maior do
composto de interesse.

As simulagdes que contam com coluna reativa mostraram que apesar de ser
possivel atingir resultados muito bons usando os dados da referéncia (85% de
rendimento para o 1,3-DCP usando apenas coluna reativa), esses dados nao sao
realistas, especialmente no que se refere ao tempo de residéncia na coluna. A
simulagao de internos das colunas foi essencial para demonstrar a dificuldade extrema
de se atingir um tempo de residéncia (ou equivalentemente, um holdup de liquido nos
pratos) que torne a reagao na coluna significativa. Mesmo contando com pratos de
diametros muito maiores do que o viavel, a retencao do liquido nos pratos nao foi
suficiente para permitir o desenvolvimento adequado das reagées. No caso da coluna
reativa como Unico equipamento reacional, os resultados indicam que nao houve
praticamente nenhuma reagao ocorrendo na coluna nessas condigGes, e no caso da
simulagcao que também contava com o CSTR, a reacao de formacgao do 1,3-DCP foi
quase exclusivamente realizada neste reator. Analises de sensibilidade do processo
com dois equipamentos reacionais mostraram também que as otimizagées que levam
a uma obtengao maior de 1,3-DCP sao as que vao na diregao de realizar as reagoes
somente no CSTR, deixando a coluna como equipamento apenas de separacao.

E possivel notar intuitivamente que a coluna oferece pouquissima oportunidade
para que as reagdes ocorram porque mesmo o Epicerol necessita de cerca de 450 m3
de volume reacional para ocorrer como descrito; o que, numa coluna de 16 pratos,
equivaleria a mais de 28.000 L de liquido represado em cada prato, algo
completamente irrealizavel. Portanto, os resultados das colunas nao sao de todo
inesperados, mas conflitam com os resultados obtidos por Luo, You e Zhong em seu
artigo de 2010, especialmente por terem sido obtidos também no software Aspen e

contarem com dados experimentais muito proximos do simulado.
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Uma explicacao possivel para isso € a diferenca de escala: o trabalho de
referéncia executou a reagao com 0,917 kmol/h de alimentacao de glicerol, 73 vezes
menor do que a quantidade simulada neste trabalho. A escala do artigo obteve
experimentalmente 0,836 kmol/h de 1,3-DCP como produto, algo que equivale a
menos de 950 ton por ano. De fato, como mencionado no artigo, € uma escala de
planta piloto. Dado que nessa pequena escala a coluna usada possuia 2,25 m de
altura e 20 L de volume, uma escala 73 vezes maior naturalmente exigiria dimensoes
extremas, que foi 0 observado. Com isso, vé-se que 0 sucesso obtido por Luo e seus
colaboradores pode ser explicado pela dimensao bastante grande da coluna para um
volume pequeno de produgao, o que, ao ser transposto para uma escala industrial se
torna completamente inviavel dentro dos limites explorados neste trabalho.

Outro resultado importante € o alto volume de subprodutos dos processos,
devido principalmente a dois fatores: baixas conversdes e acumulo de intermediarios
que, na cinética usada, nao sofrem hidrocloragao. E o caso do 2-MCP, que compbde a
maior parte da corrente de purga no processo com CSTR. Num processo real, essa
corrente nao seria tratada como efluente, devido ao possivel interesse em se vender
ou processar o 2-MCP. Porém, surge o questionamento se é valido ignorar a
conversao do 2-MCP a dicloropropandis, ou se sua quantidade no processo impede
esse tipo de simplificacao. A preocupagcao com 0s subprodutos € especialmente
importante num processo como esse, que tem como argumentos para sua aplicacao
a substituicao de uma via de sintese com alta geracao de efluentes.

Observou-se também que nos dois processos com coluna reativa foram
atingidas temperaturas bastante altas nesse equipamento, o que levaria a geragao de
compostos indesejados como oligdmeros e acroleina. As altas temperaturas nao
puderam ser contornadas com operagcao a vacuo, € se devem principalmente a
presenca de grandes quantidades de glicerol no refervedor. Ao mesmo tempo, no
processo apenas com CSTR, sé foi possivel manter o refervedor das colunas de
destilacao operando abaixo de 180° C com pressoes bastante baixas. Esses dados
servem como mostra da dificuldade técnica de operar com glicerol e derivados (que
possuem baixa pressao de vapor) sem favorecer a geragao de compostos indesejados
em colunas, e que a coluna reativa nao contornou isso; ao contrario, sua baixa

conversao piora essa condigao.
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6 CONCLUSAO

Considerando as trés simulagdes, € possivel concluir que 0 processo
exclusivamente em CSTR € o mais viavel e que garante maior produgao de 1,3-DCP,
enquanto o uso de coluna reativa em série com o CSTR nao garante resultados
melhores e nao se justifica no momento. Ja o0 uso apenas da coluna reativa € inviavel
para a operagao industrial.

Mesmo o processo apenas em CSTR se mostrou menos eficaz do que o
proposto na patente de referéncia. E possivel que os resultados obtidos com o
Epicerol se devam a condigbes e otimizagées nao descritas na patente, como
dimensionamento e internos das colunas, modelo especifico do reator (que,
naturalmente, ndo se comporta de forma idéntica a um CSTR), a propor¢ao das
correntes de reciclo e purga. Outro fator relevante € o uso de acido adipico como
catalisador, € nao acido malénico, o0 que pode justificar o maior rendimento. Conclui-
se que faltam informagdes para que uma simulagédo como a deste trabalho atinja o
desempenho demonstrado na patente desse processo de referéncia. Esse empecilho
€ compreensivel, por se tratar de uma tecnologia privada, cuja patente certamente
nao deve revelar todos os pormenores por tras de seu sucesso.

As simulagées dos processos que contam com a coluna reativa permitem
concluir gue ha uma dificuldade, vista aqui como intransponivel, para a viabilidade da
operacao com esse equipamento nas condicées propostas neste trabalho. Esta
dificuldade consiste nos baixissimos tempos de residéncia e holdups de liquido
oferecidos pela coluna, mesmo em dimensdes extremas. Para tornar viavel o uso da
coluna reativa, seria preciso uma forma de garantir maior tempo de residéncia do
liquido na coluna sem que suas dimensodes extrapolem o realizavel. Pratos e recheios
com design especifico para essa funcao poderiam contornar em algum nivel esse
problema técnico, podendo, no entanto, levar a custos que nao justifiquem a
substituicao do CSTR, sobretudo considerando a alta performance do Epicerol.

Oportunidades de avango em relagao a esse trabalho incluem a investigagao e
simulacéo de um processo em condicbes mais semelhantes a do processo Epicerol,
para compreender sua eficacia; 0 uso de uma cinética sem simplificacoes, para mitigar

o acumulo de 2-MCP no processo e se obter resultados ainda mais solidos;
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investigagdo da oportunidade de reciclo do HCl que sai no topo da coluna de
separagao de produtos, no processo que usa CSTR; integracdo energética nos
processos, de forma a obter mais um parametro de viabilidade técnica (0 consumo
real de utilidades); e uma analise econémica que possa definir mais precisamente 0s
limites de viabilidade de equipamentos como o reator CSTR, as colunas que operam
sob vacuo e as colunas reativas.

Conclui-se, por fim, que o trabalho teve sucesso em comparar os trés formatos
de processo de hidrocloragéo do glicerol, trazendo novos conhecimentos sobre a
viabilidade do uso de coluna reativa e levantando questoes a serem exploradas para

ampliar a compreensao sobre essa sintese industrial tao relevante.
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