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RESUMO

A grande disponibilidade do glicerol oriundo do biodiesel aparece como uma
oportunidade econémica para seu uso como matéria-prima de baixo custo para obter
quimicos de alto valor agregado. O 1,3-propanodiol (1,3-PDO) é uma especialidade
quimica de interesse comercial na producdo de polimeros de alto desempenho, e é
obtido a partir da glicose pelo processo biotecnoldgico industrial da DuPont. O uso do
glicerol permite obter novas rotas de producdo do 1,3-PDO que possam competir
economica e ambientalmente com a rota biotecnoldgica, visando ampliar seu mercado.
Nesse contexto, este trabalho faz uma avaliagdo do mercado atual e perspectivas de
crescimento para o glicerol e 0 1,3-PDO, prop6e um novo processo para produzir 1,3-
PDO através da hidrogendlise do glicerol, seguido de um estudo de viabilidade técnico-
econdmica (EVTE) e uma analise de ciclo de vida (ACV) comparativos com uma
representacdo do processo biotecnoldgico comercial existente. A rota catalitica foi
desenvolvida utilizando o programa Aspen Plus® e a ACV foi realizada a partir da base
de dados da Ecoinvent e simulada pelo SimaPro®, utilizando o TRACI e 0 Environment
Footprint como meétodos de avaliacdo dos impactos ambientais. A rota catalitica
proposta apresentou melhores resultados do que a rota biotecnoldgica, tanto do ponto de
vista econdmico quanto ambiental. A rota proposta tem economicidade e
competitividade em relacdo a rota biotecnoldgica e obteve um valor presente liquido em
relacdo ao investimento (VPL/INV) de 2,03, uma taxa interna de retorno (TIR) de 38%
e um custo de producdo de 1,3-PDO 18% menor do que o da rota biotecnologica,
devido, principalmente, ao menor investimento para construcdo da nova planta e menor
demanda de energia durante a operagdo. A rota catalitica proposta resultou em menores
impactos ambientais com diferencial na ecotoxicidade, escassez de fontes fosseis e 0
uso da agua, em relacdo a rota biotecnolégica. O ganho ambiental para a rota catalitica
nessas categorias esta associado ao menor consumo de gas natural e dgua. Verificou-se
que a etapa de purificacdo do glicerol na rota proposta é a etapa do processo que mais
contribui para os impactos ambientais devido ao uso do hidroxido de sédio como
catalisador homogéneo na producdo do biodiesel e do glicerol. A substituicdo por um
catalisador heterogéneo, como a zedlita Y, pode aumentar o rendimento do processo e
diminuir os impactos ambientais na separacgao do glicerol, com reducéo significativa da
quantidade de residuos gerados. O processo de obtencdo de 1,3-PDO a partir do glicerol
tem escalabilidade e pode representar uma rota competitiva com a producéo
biotecnoldgica comercial, tornando o produto uma commodity.

Palavras-chave: glicerol, 1,3-propanodiol, rota catalitica, rota biotecnoldgica, analise
econdmica, avaliacdo do ciclo de vida.



ABSTRACT

The significant availability of glycerol derived from biodiesel presents an
economic opportunity for its use as a low-cost raw material to produce high-value-
added chemicals. 1,3-propanediol (1,3-PDO) is a specialty chemical of commercial
interest to obtain high-performance polymers, and it is currently obtained in large scale
from glucose through DuPont's biotechnological process. The utilization of glycerol
enables the development of new production routes for 1,3-PDO that can economically
and environmentally compete with the biotechnological pathway, aiming to expand its
market. In this context, this study assesses the current market and growth prospects for
glycerol and 1,3-PDO, proposes a novel process to produce 1,3-PDO through the
hydrogenolysis of glycerol, followed by a technical-economic feasibility study (EVTE)
and a comparative life cycle analysis (ACV) with a representation of the existing
commercial biotechnological process. The catalytic route was developed using the
Aspen Plus® software, and the ACV was based on Ecoinvent data and simulated using
SimaPro®, employing TRACI and Environment Footprint methods for assessing
environmental impacts. The proposed catalytic route yielded superior results compared
to the biotechnological pathway, both in terms of economic and environmental aspects.
The proposed route demonstrates cost-effectiveness and competitiveness in relation to
the biotechnological process, with a net present value to investment ratio (NPV/INV) of
2.03, an internal rate of return (IRR) of 38%, and a 18% lower production cost of 1,3-
PDO compared to the biotechnological route. These gains are primarily attributed to
reduced investment for constructing the new plant and lower energy demand during
operation. The proposed led to fewer environmental impacts, particularly in categories
like ecotoxicity, scarcity of fossil sources, and water usage, when compared to the
biotechnological process. Catalytic route environmental improvements in these
categories are linked to reduced consumption of natural gas and water compared to the
biotecnological one. It was found that the glycerol purification step in the proposed
route contributes the most to environmental impacts due to the use of sodium hydroxide
as a homogeneous catalyst in biodiesel and glycerol production. The use of zeolite Y as
a heterogeneous catalyst, in relation to the homogeneous one, could enhance process
yield and decrease environmental impacts during glycerol separation, resulting in a
significant reduction in generated waste. The process of obtaining 1,3-PDO from
glycerol is scalable and has the potential to become a competitive pathway alongside
commercial biotechnological production, transforming the product into a commaodity.
Keywords: glycerol, 1,3-propanediol, catalytic route, biotechnological route, economic

analysis, life cycle assessment.
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1. INTRODUCAO

O glicerol bruto ¢ um subproduto da cadeia produtiva do biodiesel e sua
disponibilidade no mercado esté associada a producdo global desse biocombustivel, que
atingiu 55,3 bilhdes de litros em 2022. Em consequéncia, uma grande oferta de glicerol
bruto tem sido gerada no mercado, isto €, 5,5 bilhdes de litros em 2022 (OECD, 2023).
A quantidade desse subproduto tem representado entraves econdmicos e ambientais
para as industrias de biodiesel devido a presenga de contaminantes, como o hidréxido
de sdédio e metanol, que precisam ser tratados; e seu descarte inapropriado promove
impactos negativos ao meio ambiente (ZHANG et al., 2022).

Por outro lado, o glicerol oferece uma gama de oportunidades baseadas em suas
aplicacdes comerciais e processos de conversdo em moléculas de alto valor agregado
devido a cinco fatores: € uma matéria-prima renovavel; tem disponibilidade no
mercado; possui baixo valor comercial; permite aumentar a sustentabilidade e agregar
valor ao processo produtivo do biodiesel (RUY et al., 2020). A utilizacdo do glicerol
como matéria-prima para produzir moléculas-plataforma é uma das aplicacbes que
oferecem maior potencial para a cadeia (RAZA; INAYAT, 2021). Diversos autores tém
estudado a conversdo do glicerol em uma variedade de produtos como hidrogénio, acido
propiénico, 1,2-propanodiol, 1,3-propanodiol (LIMA et al.,, 2022), acrilonitrila,
propeno, acido acrilico, citrico, latico, glicérico, entre outros (DE JONG et al., 2020).

O 1,3-propanodiol (1,3-PDO) é um intermediéario quimico importante devido as
suas aplicacbes industriais diversificadas. E utilizado principalmente na fabricacdo de
polimeros de engenharia, como o politereftalato de trimetileno (PTT) e o poliuretano
(MD RADZI et al., 2022). O PTT possui excelentes propriedades mecanicas e fisicas e
pode ser um substituto para o politereftalato de etileno (PET) e o politereftalato de
butileno (PBT) (VIVEK; PANDEY; BINOD, 2018). O 1,3-PDO também ¢é aplicado em
industrias alimenticias, cosméticas e farmacéuticas, e, em menor parcela, nas industrias
de higiene pessoal, e de detergentes. Apresenta ainda propriedades que permitem seu
uso como refrigerante para motores e como fluido de transferéncia de calor e de degelo.
A producéo do 1,3-PDO por rotas mais sustentaveis e a partir de uma matéria-prima de
menor custo tem grande potencial para ampliar o seu mercado (RUY et al., 2021).

O 1,3-PDO pode ser produzido comercialmente a partir de duas rotas: a
biotecnologica, a partir da fermentacdo da glicose e do glicerol; e a quimica, a partir da
hidroformilacéo do oxido de etileno e da hidratacdo da acroleina, por rotas cataliticas. A
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producdo de 1,3-PDO via rota quimica catalitica apresenta alto consumo de energia
devido as altas temperatura e pressdo do processo. Essas rotas petroquimicas foram
descontinuadas devido a menores competitividades comparadas a rota biotecnoldgica, a
qual foi desenvolvida e liderada atualmente pela DuPont Tate & Lyle, localizada nos
Estados Unidos. O processo biotecnolégico requer condi¢cdes de reagdo mais baixas,
todavia 0s equipamentos e biocatalisadores apresentam baixo rendimento e seus
procedimentos de operac¢do sdo mais complexos devido ao cultivo de microrganismos, o
que eleva os custos operacionais (GUPTA et al., 2022). A fermentacdo forma
subprodutos como butirato, etanol e acetato durante a reacdo de glicolise, os quais
podem agir como inibidores da etapa enzimatica. Além disso, geralmente, o custo das
enzimas € maior do que o dos catalisadores heterogéneos (LEE et al., 2015).

Novas tecnologias vém sendo estudadas, principalmente utilizando o glicerol
como matéria-prima para a producdo de 1,3-PDO a partir de outras rotas, como a rota
catalitica heterogénea (CHENG et al., 2021; JARAUTA-CORDOBA et al.,, 2021;
ZHAO et al., 2021). A hidrogenodlise seletiva do glicerol em 1,3-PDO ocorre em
catalisadores contendo sitios metélicos de platina e iridio com suportes acidos
(BHOWMIK; DARBHA, 2021). Comparada ao processo biotecnoldgico existente, a
rota do glicerol diferencia-se devido a trés fatores: o seu menor valor de mercado
comparado a glicose (RUY et al., 2020); o aproveitamento da energia oriunda da reacao
exotérmica, inerente ao processo; e a operacdo continua, o que facilita a ampliacédo de
escala e maior produtividade (WANG; YANG; WANG, 2020).

A producdo do 1,3-PDO em escala industrial a partir da hidrogendlise do
glicerol ainda é inédito na literatura. Estudos de projeto e simulacdo de processo e
analise econdmica do 1,3-PDO oriundo do glicerol tém sido reportados na literatura,
porém, apenas a partir da rota biotecnolégica. Posada et al. (2013) desenvolveram um
fluxograma simplificado da bioconverséo do glicerol em 1,3-PDO utilizando cepas de
Klebsiella pneumoniae. Os autores propuseram uma planta considerando trés etapas
principais: a purificacdo de glicerol, a fermentacdo do glicerol e a recuperacdo e
purificacdo do produto. A separacgdo do 1,3-PDO oriundo da fermentagdo deu-se a partir
da combinacdo da extracdo reativa e da destilagdo reativa. Os autores realizaram a
otimizacdo da etapa de fermentacdo de trés maneiras diferentes e, como resultado, foi
possivel avaliar economicamente trés cenarios, sendo eles: 1) o maior rendimento global
para 1,3-PDO; 2) a maior concentracdo de saida de 1,3-PDO; e 3) maior produtividade

global. O terceiro cenario foi 0 que obteve menor custo de produgdo do produto, com
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razao preco de venda/custo de producdo de 1,83, obtendo uma taxa interna de retorno
(TIR) de 16%.

Molel e Phillips (2015) propuseram um novo processo seguida da realizacdo da
analise econémica do 1,3-PDO a partir do glicerol através das mesmas etapas e do
mesmo microrganismo propostos por Posada et al. (2013). Entretanto, as operacGes de
separacdo utilizadas foram a combinacdo de filtragdo, troca ibnica, evaporacao,
hidrogenacéo e destilacdo a vacuo. Os autores obtiveram a TIR de 16,76% e o valor
presente liquido (VPL) de US$ 47 milhdes.

Além da anélise econdmica, uma avaliagcdo da sustentabilidade ambiental desses
processos também é necesséaria para mitigar as emissdes nocivas ao meio ambiente.
Nesse contexto, a metodologia do Avaliacdo do Ciclo de Vida (ACV) foi aplicada a
uma planta de 1,3-PDO de base biolégica proposta por Anex e Ogletree (2006) e por
especialistas da empresa DuPont. Os autores usaram a fronteira do berco ao portdo
(cradle-to-gate), que inclui todos os impactos ambientais desde o cultivo e a moagem
do milho (biomassa), seguido da conversdo de amido de milho em glicose até a
producdo do 1,3-PDO, isto é, até os portbes da fabrica (gate). Os resultados mostraram
que aproximadamente 74% da energia nao renovavel é utilizada para as secbes de
purificacdo e separacdo do 1,3-PDO. No entanto, o processo de base bioldgica a partir
do glicerol, do ponto de vista ambiental, possui um potencial de mudanca climética
significativamente menor do que a rota fossil.

Uma ACV comparativa entre a rota fossil e a biotecnoldgica também foi
realizada por Urban e Bakshi (2009). Os autores apresentam uma nova proposta de rota
féssil e reproduziram os dados do trabalho de Anex e Ogletree (2006) para rota de base
bioldgica. Os resultados mostraram que, embora a rota de base bioldgica tenha menor
consumo de recursos ndo renovaveis e emissoes de gases de efeito estufa, essa rota gera
impactos ambientais consideraveis ao usar recursos renovaveis, como a dependéncia da
terra, 4gua e solo fértil (fronteira cradle-to-gate). Em outras palavras, 0s autores
concluiram que, embora os resultados tenham sido mais favoraveis para a rota
biotecnoldgica, isso ndo significa que essa rota possui menor potencial de geracdo de
impactos ambientais. A rota de base bioldgica pode ajudar a reduzir a polui¢do do ar e
0s gases de efeito estufa ao usar recursos mais renovaveis, entretanto deve ser
desenvolvida e usada com cuidado para evitar 0s impactos negativos na infraestrutura

ecoldgica, como a eutrofizagdo, por exemplo.
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O desafio esta em desenvolver um processo integrado de purificacdo do glicerol
bruto, a reacdo de hidrogenolise e, a separacdo e obtencdo do produto de alta pureza. A
utilizacdo de uma matéria-prima de origem vegetal como o glicerol, considerado quase
um residuo da cadeia do biodiesel (CHILAKAMARRY et al., 2021), é um importante
diferencial para a sustentabilidade do novo processo frente ao processo biotecnologico
comercial. Além disso, 0 1,3-PDO ¢é um importante derivado quimico que apresenta
propriedades fisico-quimicas diferenciadas e grande aplicabilidade (ZHANG et al.,
2022). O desenvolvimento de um novo processo de producdo de 1,3-PDO a base de
glicerol em escala industrial com menores custos de producdo pode torna-lo competitivo

economica e ambientalmente com o processo biotecnoldgico existente.
1.1. OBJETIVOS
1.1.1. Objetivo geral

Propor um projeto conceitual de um novo processo de producdo de 1,3-PDO a
partir do glicerol bruto oriundo do biodiesel, seguido da andlise de ciclo de vida (ACV)
e do estudo de viabilidade técnico-econdmica (EVTE) desse processo, comparando-o

com uma representacao da rota biotecnoldgica comercial existente.
1.1.2. Objetivos especificos

e Avaliar o mercado e o potencial econdmico do glicerol e do 1,3-PDO;

e Analisar os processos reacionais e catalisadores para a rota de hidrogendlise do
glicerol a 1,3-propanodiol;

e Auvaliar e definir os métodos de separacdo do 1,3-PDO existentes;

e Desenvolver a planta de producdo do 1,3-PDO considerando as etapas:
purificacdo do glicerol, reacdo de hidrogendlise e separacdo e purificacdo do
produto;

e Avaliar o potencial ambiental do processo proposto e comparar com 0 processo
biotecnoldgico;

e Avaliar o potencial econémico do processo proposto e comparar com a rota
biotecnoldgica.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA
2.1. O BIODIESEL E SEU MERCADO

A biomassa vegetal contém toda a matéria organica oriunda do processo de
fotossintese, e tem despertado o interesse em pesquisas para converter 0s compostos de
origem renovavel em produtos quimicos e combustiveis (LIETTI, 2017). O
Departamento de Energia dos Estados Unidos apresentou uma série de produtos
quimicos, denominados de moléculas-plataforma, que podem ser sintetizadas a partir da
biomassa, dando origem a moléculas mais complexas e de interesse para a sociedade
(WERPY; PETERSEN, 2004). A biomassa também é matéria-prima para producao de
biocombustiveis, que representa uma alternativa renovavel, de fécil acesso e
ambientalmente mais sustentadvel, em relagdo aos combustiveis fosseis. Entre os
biocombustiveis, o biodiesel tem ganhado importancia, pois é biodegradavel, ndo-
toxico, livre de enxofre e de aromaticos e emite menos gas carbdnico de origem fossil
(SINGH et al., 2020).

O biodiesel é produzido a partir de materiais bioldgicos renovaveis, como 6leos
de sementes vegetais (soja, palma etc), oleos de cozinha residuais, gorduras animais e
6leo de microalgas (BABADI et al., 2022). O método quimico comercial mais comum
para converter 6leos e gorduras naturais em biodiesel ¢ a transesterificacdo, uma reacdo
estequiométrica de 3 moléculas de alcool (metanol ou etanol) com 1 molécula de
triglicerideo (gorduras). Esse processo € realizado na presenca de um catalisador,
normalmente basico, que resulta na formacao de ésteres alquilicos (biodiesel) e glicerol
como subproduto, na proporcdo volumétrica de 10:1, ou seja, para cada 100 m3 de
biodiesel, 10 m3 de glicerina é produzida. Em geral, os catalisadores usados no processo
de transesterificacdo em larga escala para a producdo de biodiesel sdo os homogéneos,
pois sdo menos custosos e mais eficientes em relacdo aos catalisadores heterogéneos e
biolégicos (AAMIR et al., 2022).

O biodiesel é umas das commodities energéticas mais importantes no mundo,
tendo, em 2022, os EUA (10,4 milhdes m3), a Indonésia (9,7 milhdes m3) e o Brasil (6,9
milhGes m3) como os principais paises produtores. A Unido Européia representa quase
31% da producdo mundial do combustivel, com produgdo de 17 milhdes m3. A
Alemanha é o maior produtor de biodiesel da comunidade europeia, seguida por Franca
e Espanha. Outros paises como a Argentina, China, Malésia e Tailandia também séo
players importantes nesse mercado produzindo juntos aproximadamente 6,6 milhdes de
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m3 em 2022 (OECD, 2023). Espera-se que a producdo de biodiesel aumente nos
proximos anos devido as suas vantagens potenciais para o fornecimento de energia,
expansao agricola, economia e reducdo da poluicdo. Uma das principais vantagens deste
biocombustivel reside no seu potencial de ter uma menor pegada de carbono
(MATHEW et al.,, 2021), pois o biodiesel pode ser misturado em uma proporcao
especifica ao diesel oriundo de petréleo para criar um combustivel mais sustentavel que
pode ser usado como alternativa para uso em motores a diesel. Essas misturas sdo
designadas como B5, B10, B20 e B100, onde 0s numeros representam a porcentagem
de biodiesel combinado ao diesel oriundo de petroleo (BABADI et al., 2022).

No Brasil, a producdo do biocombustivel quase sextuplicou de 2008 a 2021,
alcancando a marca de 6,76 bilhdes de litros (ANP, 2021). A percentagem de biodiesel
no diesel aumentou de 2% em 2008 para 12% em abril de 2023 e possui perspectivas a
atingir 13% em 2024, e 14% em 2025 (MME, 2021). O crescimento do mercado do
biodiesel também resulta no aumento da quantidade de glicerina no mercado
(GEBREMARIAM; MARCHETTI, 2018). A partir de 2008, a producédo do biodiesel
tornou-se a principal fonte de glicerina no Brasil.

O excesso de glicerina também tem saturado o mercado e levado a sua
desvalorizacdo monetaria. 1sso gerou implicacdes econémicas para as industrias de
biodiesel, pois as empresas dependem da venda de glicerol como subproduto para
compensar 0s custos de producdo, reduzindo a lucratividade e crescimento das
empresas. Entretanto, para mitigar os desafios econdmicos, as empresas de biodiesel
tém investido em pesquisa e desenvolvimento para encontrar novos usos para o glicerol,
tais como a sua purificacdo para ampliar o seu mercado com aplicacdo nos seus
principais segmentos, além da producdo de produtos de valor agregado. As rotas de

producdo e mercado do glicerol € discutido no préximo item.
2.2. ROTAS DE PRODUQAO E MERCADO DO GLICEROL

O glicerol, também chamado de 1,2,3-propanotriol ou glicerina (nomenclatura
comercial), € uma molécula organica de funcdo alcool contendo trés grupos funcionais
hidroxila hidrofilicos. E encontrado naturalmente em 6leos e gorduras na forma de
ésteres de acidos graxos. Fisicamente, o glicerol é um liquido soluvel em &gua,
transparente, quase incolor, inodoro, viscoso e higroscopico com um alto ponto de

ebulicdo. Quimicamente, o glicerol € um alcool tridlcool e estavel na maioria das
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condigdes. Suas propriedades fisicas e quimicas o tornam versatil em muitas areas de
aplicacdo (AYOUB; ABDULLAH, 2012).

O aumento da producdo de glicerina nos Ultimos anos tem gerado impactos
ambientais e econdmicos. No quesito ambiental, a gestdo deficiente dos residuos
presentes no glicerol bruto pode contribuir para a poluicdo do meio ambiente. Na agua,
a liberacdo de glicerol em ambientes aquaticos pode esgotar os niveis de oxigénio,
prejudicando a vida aquética e os ecossistemas. No solo, o glicerol pode interferir na
permeabilidade e capacidade do solo de reter agua e nutrientes (CHILAKAMARRY et
al., 2021).

O glicerol é produzido industrialmente como coproduto a partir de quatro rotas
principais partindo dos Oleos e gorduras: a hidrolise, a hidrogenagdo direta, a
transesterificacdo e a saponificacdo (ATTARBACHI; KINGSLEY; SPALLINA, 2023),

como mostrado na Figura 1.

Figura 1: Rotas de producéo de glicerol
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Fonte: Attarbachi; Kingsley; Spallina (2023)

Cada rota de producdo visa produzir produtos diferentes, tais como os acidos
graxos, os alcoois graxos, o biodiesel (RCOOMe) e sabdes (RCOONa). A producado de
acidos graxos ocorre a partir da hidrélise de Oleos e gorduras a altas pressao e
temperatura. A mistura de gordura e agua quente na temperatura de 230-300°C forma
uma emulsdo de gordura/dgua e a reacdo prossegue lentamente atraves da interface das
duas fases (THIRUNAVUKARASU; PANDA, 2022).

Os alcoois graxos produzidos a partir dos Oleos e gorduras podem ser

classificados como alcoois graxos de cadeia curta (Ce—Cio), intermediarios (C12—Ci4) €
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de cadeia longa (C16—C18). O nimero de carbonos das cadeias de alcoois graxos varia
dependendo das estruturas quimicas de suas matérias-primas originais. Normalmente, a
reagdo ocorre em um reator de leito fixo sob excesso de gas hidrogénio a uma
temperatura entre 180-240 °C e pressbes que variam entre 40-300 bar
(MUNKAJOHNPONG et al., 2020).

A transesterificagdo é a principal rota de producdo de glicerol.  Os
triacilglicerdis presentes em 0Oleos vegetais ou gorduras animais sdo transesterificados
com um alcool na presenca de catalisadores alcalinos ou acidos (Figura 2).

Figura 2: Producéo de glicerol a partir da rota de transesterificagdo dos triglicerideos
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Fonte: Samudrala (2019)

O metanol € o alcool mais utilizado para este processo devido ao seu baixo custo
e por ser reativo, comparado a outros alcoois, como o etanol. Os produtos gerados nessa
reacdo sdo os ésteres metilicos (biodiesel) e o glicerol, como subproduto (AYOUB;
ABDULLAH, 2012; MELERO et al., 2012).

A outra fonte de glicerol no mercado é oriunda das industrias de saponificacao.
Nessa reacgdo, os triglicerideos séo hidrolisados com um alcali (a exemplo do hidroxido
de sédio — NaOH — ou hidroxido de potassio — KOH) e produzem dois produtos
principais: sais de acidos graxos (comumente conhecidos como sabdo) e glicerol
(MOKLIS; CHENG; CROSS, 2023). A reacdo € ilustrada na Figura 3.
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Figura 3: Producéo de glicerol por processos de saponificagdo

NaOH
HC——OCOR  y--------- > 3 RCOONa HO/Y\OH

catalisador OH

—
| KOH
H,C——OCOR  lememmeeone- » 3 RCOOK + HO/Y\OH
catalisador

OH
Triglicerideos

Fonte: Samudrala (2019)

As bases usadas determinam a consisténcia do sabdo obtido; o KOH e NaOH
possibilitam a fabricacdo de um sabdo mole e de um sab&o duro, respectivamente
(MONTEIRO et al., 2018).

Todas essas reagdes possuem rendimentos e produtos diferentes, que
influenciam a composic¢do final do glicerol bruto. A concentragdo e as substancias
presentes nessas impurezas dependem da rota de producéo do glicerol. Cada uma dessas

reacOes gera composi¢des médias de glicerol variadas, como mostrado na Tabela 1.

Tabela 1: Composicdo média do glicerol bruto pelos diferentes processos de producao

Cé)mpc_)su;ao media Transesterificagdo | Saponificacéo Hidrolise
o glicerol bruto
Glicerol 60-80 83-84 88-90
Cinzas 10-19 8,595 0,7-1,0
Agua <10 6-7 8-9
MONG <40 34 0,7-1,0

Fonte: Attarbachi; Kingsley; Spallina (2023)

As impurezas tipicas do glicerol bruto, de acordo com suas rotas de producéo,
sd0 a agua, as cinzas e MONG (matéria organica ndo glicerol). O MONG é uma mistura
de FFAs (acidos graxos livres), FAME (ésteres metilicos de acidos graxos), glicerideos
(mono-, di- e triglicerideos), alcoois como metanol ou etanol e sabBdes e outros
organicos compostos (por exemplo, os aldeidos). No caso da hidrogenacdo direta, ndo é
possivel definir a composicdo do glicerol bruto devido a decomposicdo dos 6leos e
gorduras com o uso do vapor (ATTARBACHI; KINGSLEY; SPALLINA, 2023).

O glicerol mais impuro é obtida pela reacdo de transesterificacdo (na producéo
de biodiesel), que produz as maiores quantidades de cinzas devido aos catalisadores de
base alcalina (ATTARBACHI; KINGSLEY; SPALLINA, 2023). Alem disso, a
concentracdo do MONG é também a mais elevada, o que evidencia o baixo rendimento

dos produtos em relagdo as outras rotas. O glicerol bruto oriundo da transesterificacéo
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apresenta uma coloracao escura e consiste em uma mistura que contém cerca de 60-80%
de glicerol e impurezas como: &gua, sabdes, &cidos graxos e seus ésteres, metanol e
catalisador béasico, normalmente hidroxido de sodio ou potassio (ARDI; AROUA,
HASHIM, 2015). Além disso, o glicerol bruto oriundo do biodiesel € o que possui a

quantidade mais abundante no mercado, como mostrado na Figura 4.

Figura 4: Rotas de obtencdo do glicerol no mercado

29,50% _,
59,50%

= Biodiesel = Alcoois graxos = Acidos graxos = Sab&o

Fonte: Grand View Research (2020)

Conforme observado na Figura 4, o biodiesel emergiu como a principal fonte de
glicerol produzido do mundo, seguido dos &cidos graxos, do sabdo e dos alcoois graxos.
Essa tendéncia tende a ser a mesma para os proximos. O glicerol oriundo do biodiesel
representa 59,5% da producdo total de glicerol no mundo. Além disso, € o glicerol mais
impuro, 0 que resulta no processo de purificagdo mais custoso. O refino adicional do
glicerol bruto depende da economia e da disponibilidade de instalagcdes a depender da
rota de producdo (GRAND VIEW RESEARCH, 2020).

Essa grande disponibilidade tem levado o glicerol bruto a ser um subproduto
desvalorizado devido aos problemas associados as quantidades significativas de
impurezas que o contém, o que representa um entrave econdmico na cadeia do
biodiesel. A limitagdo é devido ao alto custo demandado na purificagdo do glicerol
bruto e, por isso, muitas vezes, ndo é econdmica para usinas de biodiesel de pequeno e
médio porte (ATTARBACHI; KINGSLEY; SPALLINA, 2023). Entretanto, as
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aplicacdes comerciais do glicerol refinado sdo muito maiores que as do bruto. Isso
incentiva as induastrias de biodiesel de grande porte a purificar o glicerol para
comercializad-lo como um produto mais valorizado e com aplicacbes em diferentes
ramos da industria, tais como as industrias farmacéuticas, alimenticias e de cosméticos.

As principais aplicacdes do glicerol purificado sdo mostradas na Figura 5.

Figura 5: Mercado global da aplicacdo da glicerol purificado (por aplica¢do)

I Cuidados pessoais . Tabaco
Alimentos e bebidas P Outros

B Farmacéuticos
P poliéteres de polialcoois

‘ ‘ B Intermediarios quimicos

Fonte: Fortune Business Insights (2020)

O segmento de cosméticos e cuidados pessoais € 0 que possui maior participacdo
do mercado do glicerol e foi responsavel por 27% em 2020. Nesse segmento, o glicerol
é aplicado em produtos para a pele, creme de barbear, produtos para o cabelo, sabonetes
e lubrificantes pessoais a base de gua (FORTUNE BUSINESS INSIGHTS, 2020).

O uso do glicerol purificado para o segmento de intermediarios quimicos tem
crescido bastante nos Ultimos anos e ja ocupa a segunda posicdo no seu mercado global
(FORTUNE BUSINESS INSIGHTS, 2020). No segmento de intermediarios quimicos,
o glicerol é aplicado para produzir uma gama de produtos, tais como o poliglicerol
(33%), o propileno glicol (também chamado de 1,2-PDO) (30%), o triacetato de
propano-1,2,3-triil (ou triacetato de glicerol) (28%), o 1,3-PDO, entre outros (GRAND
VIEW RESEARCH, 2022), conforme a Figura 6.
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Figura 6: Principais derivados do glicerol no mercado
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Fonte: Grand View Research (2022)

A amplia¢do comercial dos derivados do glicerol tem potencial cada vez maior
em industrias de alimentos, de bebidas, de farmacos e de construcéo e transporte. O
propileno glicol (1,2-PDO), por exemplo, pode ter seu uso ampliado na aplicacdo em
concretos para melhorar sua trabalhabilidade e reduzir o teor de dgua, 0 que resulta em
concretos mais fortes e duraveis, com reducdo de encolhimento e rachaduras. Na
indUstria farmacéutica, o poliglicerol é utilizado como solubilizante e emulsificante na
producdo de medicamentos e vacinas, cuja estabilidade e eficacia sdo melhoradas
(GRAND VIEW RESEARCH, 2022). Outro composto de destaque produzido a partir
do glicerol é o acetato de glicerol, um triglicerideo também chamado de triacetina,
produzido pela acetilagdo dos trés grupos hidroxila do glicerol. E principalmente
aplicado na industria de alimentos e bebidas com a finalidade de fornecer aromas e
fragrancias (VERIFIED MARKET RESEARCH, 2021).

O segmento de bebidas e alimentos € o terceiro maior no mercado do glicerol
purificado, no qual ele é amplamente usado como aditivos alimentares para corantes e
realce de sabor. E aplicado também em alimentos e bebidas dietéticos devido s suas
propriedades edulcorantes (BEN; SAMSUDIN; YHAYA, 2022). As outras aplicacdes
do glicerol representam o quarto segmento e incluem diversos usos, tais como
explosivos, tintas anticongelantes e lubrificantes. No segmento farmacéutico, o glicerol
é aplicado em cremes dentais, antissépticos bucais, expectorantes, elixires, xaropes para
tosse e imunoterapia com alérgenos, entre outros (GRAND VIEW RESEARCH, 2020).
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Como visto na Figura 6, 0 segmento de intermediarios quimicos ganhou grande
destaque em 2020. Isso mostra que o glicerol bruto tem sido cada vez mais valorizado
para produzir produtos quimicos de maior valor agregado. Esse segmento pode
melhorar ainda mais a viabilidade econémica da cadeia do biodiesel comparado as
outras aplicacdes do glicerol purificado. Porém, para isso, o glicerol bruto deve passar

pela etapa de purificagdo, discutido no proximo item.
2.3. METODOS DE PURIFICAC,‘AO DE GLICEROL

O glicerol purificado compreende trés tipos basicos, de acordo com sua pureza e
uso final: o grau técnico, utilizado para produzir produtos quimicos, com pureza minima
de 99,5%; o United States Pharmocopeia (USP), adequado para produtos farmacéuticos
e alimenticios, com 99,5%; e o Food Chemical Codex (FCC), utilizado somente para
uso em alimentos, com 99,7% (ARDI; AROUA; HASHIM, 2015). Embora o grau
técnico tenha pureza minima de 99,5%, ele ndo é certificado como USP ou FCC, que
possuem requerimentos e especificacdes de impurezas (AYOUB; ABDULLAH, 2012).

As atuais tecnologias de purificacdo e refino ja sdo consolidadas no mercado e
comprovadas como métodos eficazes para purificar o glicerol bruto, utilizando as etapas
de neutralizacdo, stripping, filtracdo/centrifugacdo e destilacdo a vacuo, como mostra a
Figura 7 (JARIAH et al., 2021), visando separar 0s oito componentes presentes na
mistura, tais como: metanol, glicerol livre, agua, sabdo, ésteres metilicos de acidos

graxos (biodiesel), acidos graxos livres, glicerideos e cinzas (KOSAMIA et al., 2020).

Figura 7: Processo convencional de separagéo e purificacdo do glicerol bruto

Glicerina
Bruta
-alizacs R Filtragdo/ . - N
———|Neutralizagdo Stripping ) * Purificacdo
Centrifugagao
Glicerina USP

Fonte: Adaptado de Ardi; Aroua; Hashim (2015)

A primeira etapa é a neutralizacdo, a qual utiliza um &cido forte, normalmente
acido sulfurico, fosforico ou cloridrico, para converter o catalisador e os sabGes, em

cinzas (Na2SO4 ou NasPQOgs) e acidos graxos, respectivamente (KOSAMIA et al., 2020).
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Apbs a neutralizacdo, trés fases liquidas na mistura sdo geradas: a de acidos graxos
livres no topo, a camada rica em glicerol no meio e sais inorgénicos cristalizados no
fundo. Os acidos graxos livres insolUveis no topo sdo retirados por decantacéo,
enquanto que os sais sdo separados por filtracdo seguido da evaporacdo (ARDI;
AROUA; HASHIM, 2015).

A segunda etapa é a remocdo do metanol residual, que pode ser feito por
evaporacdo da solugdo, utilizando um stripping. A remoc¢do completa de metanol é
importante, pois pode resultar em sérios efeitos ao meio ambiente e a saude publica.
(ARDI; AROUA; HASHIM, 2015; XIAO; XIAO; VARMA, 2013).

A terceira etapa € a purificacdo do glicerol, a qual compreende uma combinagédo
de operagdes unitarias, tais como a filtracdo ou centrifugacdo, a coluna de destilacéo a
vacuo e a de adsorcdo. A destilacdo a vacuo é o método mais comum e mais utilizado
comercialmente para purificar o glicerol. A principal razdo de a coluna ser operada a
vacuo € para reduzir ou eliminar o problema de degradacdo ou a polimerizagdo do
glicerol, com o pH, a temperatura e a pressao controlados. A polimerizagdo do glicerol
em poliglicerol ocorre a temperaturas superiores a 200 °C, enquanto que sua degradacéo
ocorre em condicdes levemente acidas a temperaturas acima de 160 °C, podendo ser
oxidado ou desidratado (JARIAH et al., 2021). Mesmo sendo 0 método mais utilizado,
pois atende o mercado tecnicamente, a destilacdo do glicerol bruto é desvantajosa no
quesito econbmico pois consome muita energia para o aquecimento do glicerol, o qual
possui temperatura normal de ebuli¢do de 290 °C (ISAHAK et al., 2015). Além disso, a
propria reducdo da pressdo na coluna aumenta o custo do processo (TAN; AZIZ;
AROUA, 2013).

A adsorcdo com carvdo ativado é usada principalmente como etapa de
acabamento para refinar ainda mais o glicerol purificado; além de reduzir a cor, reduz a
concentracdo de alguns acidos graxos e outros componentes, como o acido laurico, o
acido miristico, o &cido palmitico, o &cido oleico e o &cido estedrico (MANOSAK;
LIMPATTAYANATE; HUNSOM, 2011).

Outros métodos de purificacdo de glicerol tém sido encontrados na literatura,
como a troca ibnica e separagdo por membrana. O método de troca ibnica possui
vantagens como o baixo investimento de capital e a grande eficiéncia de purificacdo do
glicerol. Varios tipos de impurezas, tais como acido graxo, sal inorganico e impurezas
de ions livres, podem ser removidas do glicerol bruto usando técnicas de purificacdo por

troca ibnica. No entanto, para implementar o método na purificacdo do glicerol por este
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método, a incrustacao dos acidos graxos e dos 6leos e sabdes dificulta a regeneracao dos
leitos, além da producdo de grandes quantidades de &guas residuais (ARDI; AROUA,;
HASHIM, 2015).

A tecnologia de separacdo por membranas é considerada uma boa alternativa em
relacdo aos métodos atuais para o processo de purificacdo de glicerol. A ampla gama de
aplicacbes e vantagens das membranas tem atraido pesquisadores para desenvolver
novos métodos de purificacdo de glicerol bruto. Apesar das vantagens de baixo custo e
energia, o uso de membranas para a pratica industrial é também dificultado devido a
incrustacdo das impurezas presentes no glicerol, o que diminui a durabilidade e a
disponibilidade de membranas adequadas para operacdes especificas em escalas
maiores (SONI et al., 2009).

2.4. CONVERSAO DO GLICEROL EM INTERMEDIARIOS QUIMICOS

Uma extensa pesquisa tem sido realizada nos ultimos anos visando a conversao
do glicerol em compostos de alto valor agregado (CHILAKAMARRY et al., 2021;
LIMA et al., 2022; RAZA; INAYAT, 2021). O glicerol tem um alto grau de
funcionalizacdo, o que possibilita 0 seu uso como matéria-prima para produzir uma
variedade de produtos quimicos a partir de varios processos reacionais (LIMA et al.,
2022).

O glicerol purificado pode ser convertido a partir de duas rotas principais: a
biotecnoldgica e a quimica. A fermentacdo do glicerol utiliza varios biocatalisadores
microbianos, incluindo leveduras, fungos, bactérias, cultura mista de aguas residuais e
microalgas sob condi¢des aerdbicas ou anaerdbicas para produzir produtos quimicos de
alto valor agregado (MOKLIS; CHENG; CROSS, 2023). Em geral, o glicerol pode ser
metabolizado via oxidacdo e reducdo da desidratase ou desidrogenase. Um grande
namero de compostos quimicos pode ser obtido a partir dessas reacdes, sendo 0s
principais o acido propidnico, &cido succinico, butanol, di-hidroxi-acetona (DHA), 1,3-
propanodiol, 1,2-propanodiol, acido citrico, acido lactico, aditivos de combustivel, dleos
unicelulares, hidrogénio, etanol, entre outros (LIMA et al., 2022).

Na rota quimica, o glicerol é convertido através de reacOes cataliticas como
oxidagdo, amoxidacdo, acetalizacdo, esterificacdo e transesterificacdo, liquefacdo de
biomassa, oligomerizacdo e polimerizacdo, carboxilagcdo, glicerolise, hidrogendlise,
desidratacdo ou dihidroxilacdo (BAGHERI; MUHD; YEHYE, 2015; HEJNA et al.,
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2016; VELUTURLA et al.,, 2016). A Tabela 2 mostra as principais reacdes, 0s

derivados quimicos e seus respectivos catalisadores.

Tabela 2: Produtos quimicos produzidos a partir do glicerol por rota catalitica

Conversao do

Derivados quimicos

Fase ativa do

glicerol Catalisador
Acido glicérico, &cido hidroxipirtvico, &cido PUC. Pd/C e
Oxidacao tartéflco_, éadq oxéllco_, éCIdo_ mesox_éllco, _élCldo catallisa dores de Au
propi6nico, acido acrilico, acido citrico, acido PLBi '

succinico, fumarico

Desidratacgdo

Acroleina, acetaldeido, hidroxipropanona,
hidroxipropano, propanaldeido, adutos, acetona e
compostos poliaromaticos, Dihidroxiacetona

SiO2/Al203, ZnSO4
H2S0a4, H3PO4/ (TiO2
e Si0y)

Oxidos de Al, V, Sb e
Nb

Zeodlita

Hidrogendlise

1,2-Propanodio|, 1,3-Propanodiol, Propanol, Etileno
glicol, Acido latico, Acetol, Dicloro-2- Propanol

Pt, Pd, Rh e Ru
Ni e Cu

Zr02/Si0O2/ME,
Zr02/Si02/SG,
HCISO3/Zr02
S-ZrOz e
H2S04/Zr0>
NaOH, KOH,
NaOCHz3, KOCH3
H3PW12040/Silica/C
Acido ni6bico/ZrO2
Ru/S, CuCr204 €

Acetilagdo Acetinas (mono-, di- and triésters de glicerol)

Mono, di e tri gliceratos, carbonato de glicerol,

SR Poliésteres e nylons ramificados

Eter butilico terciario de glicerol, éter butilico de Cu/Zn
Eterificacdo metilo, glicerol 1,3-ditertbutilo, glicerol 1,2-diterbutil  CH-SOsH
e glicerol 1,2,3-tri-terc-butil Catalisadores de La e
Mg

Mo, Bi, Sb, V, Sn, W,

Amoxidagéo Acrilonitrila Zr, Ti, Ni, Al, P, G
and Nb
Fontes: Adaptado de Bagheri; Muhd; Yehye (2015), Hejna et al. (2016) e Werpy; Petersen

(2004).

Como mostrado na Tabela 2, diversas reacdes cataliticas tém sido estudadas para
converter o glicerol em seus derivados. Para cada reacéo, os catalisadores homogéneos e
heterogéneos especificos foram desenvolvidos como fase ativa, responsaveis para a
conversao do glicerol. Embora o glicerol seja uma alternativa promissora para diminuir
a dependéncia ou até mesmo, a longo prazo, substituir a rota de producdo convencional
de alguns produtos petroguimicos (HEJNA et al., 2016), um bom rendimento ainda €
um entrave tecnoldgico. Isso deve-se ao fato das hidroxilas do glicerol possuirem
reatividades semelhantes, além de condicGes de reacdo 6timas e catalisadores eficientes
ainda em estudo (RUY et al., 2021).

Entre esses produtos listados na Tabela 2, a desidratacdo do glicerol em
acroleina (POTHU et al., 2023), a oxidacao do glicerol em dihidroxiacetona e em acido
glicérico (AN et al., 2022), a amoxidacdo do glicerol em acrilonitrila (SILVA et al.,
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2022), a desidratacdo oxidativa em 4acido acrilico (TAMBUNAN; ABDULLAH;
KRISNANDI, 2023), a hidrogendlise do glicerol em 1,2-propanodiol (RAMESH et al.,
2022) e 1,3-propanodiol (ZENG et al., 2022) tém sido intensamente investigados na
literatura devido a ampla e importante utilizacdo industrial desses produtos quimicos
(SUN et al., 2016).

O acido acrilico e a acrilonitrila, produzidos a partir de processos petroquimicos
consolidados a partir de outras matérias primas, também possuem grande potencial
econdémico e mercado recente, podendo ser ampliados utilizando o glicerol como
matéria-prima, 0 que pode gerar mais sustentabilidade ao processo. As rotas de

producéo do 1,3-propanodiol, estudado neste trabalho, é discutido na proxima secéo.
2.5. ROTAS INDUSTRIAIS E MERCADO DO 1,3-PROPANODIOL

O 1,3-propanodiol (1,3-PDO) é um dialcool de trés carbonos, com aplicacdo na
industria de cosméticos e cuidados pessoais, farmacéutica, alimentos, produtos de
limpeza, téxtil, e como fluido para transferéncia de calor em filmes e revestimentos. O
politereftalato de trimetileno (PTT) e o poliuretano séo os derivados de maior aplicacdo

comercial do 1,3-PDO, conforme mostrado na Figura 8.
Figura 8: Mercado global de 1,3-PDO por aplicacdo
W Tereftalato de politrimetileno
W Poliuretano
Cosméticos e cuidados pessoais
Materiais de limpeza
B Refrigerantes de motor

M Fluidos de transferéncia de calor

B Outros

Fonte: Market Research Future (2020)

O PTT representa 30% do uso global do 1,3-PDO, seguido do poliuretano, o que
mostra que 51% das aplicagdes totais do 1,3-PDO sdo destinadas a fabricacdo de
polimeros (MARKET RESEARCH FUTURE, 2020). O PTT pode substituir polimeros
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de origem petroguimica tais como o PET e o politereftalato de butileno (PBT), pois
possui vantagens em suas propriedades fisico-quimicas, tais como elasticidade,
facilidade de coloracéo e resiliéncia, testados em experimentos, abrindo o mercado para
obtencdo de produtos de uso na indudstria téxtil e plasticos de engenharia (VIVEK;
PANDEY; BINOD, 2018). O 1,3-PDO também € usado na fabricacdo de cosméticos e
cuidados pessoais (14%), higiene e limpeza doméstica (8%) e fluido de transferéncia de
calor (6%). Em outras aplicagdes (12%), o 1,3-PDO pode ser usado como aditivo em
alimentos, produtos farmacéuticos, fragrancias, resinas e repelentes de insetos
(MARKET RESEARCH FUTURE, 2020).

O 1,3-PDO ¢ produzido comercialmente pela DuPont que, em parceria com a
Tate & Lyle, desenvolveu uma rota biotecnolégica que utiliza o microrganismo
Escherichia coli geneticamente modificado na fermentacdo da glicose como matéria-
prima. A planta industrial tem capacidade para 100.000 t/ano e esta localizada no
Tennessee — EUA (BHOWMIK; DARBHA, 2021). Essa rota requer condicdes de
operacdo mais brandas; no entanto, o investimento inicial e 0s custos operacionais sdo
altos, devido a grande dimensdo de equipamentos (reatores em série, tanques) que
operam com fluidos mais diluidos (maiores vazdes), e consequente aumento do
consumo de energia (GUPTA et al., 2022).

A Dupont comercializa o 1,3-PDO sob os nomes de Susterra™ e Zemea™, com
graus de pureza diferentes de acordo com sua aplicacdo, com 99,7% e 99,99%,
respectivamente. O Susterra™ ¢ o 1,3-PDO de grau industrial, que é copolimerizado
com &cido tereftalico para produzir o PTT, que possui 0 nome comercial Sorona®
(CAVANI et al., 2016). O Zemea™ ¢é o 1,3-PDO de maior pureza, encontrada em
cosméticos, cuidados pessoais, alimentos, sabores, lavanderia, produtos de limpeza e
farmacéuticos (BIOTECHNOLOGY INNOVATION ORGANIZATION, 2018).

Novas empresas também tém desenvolvido tecnologias baseadas em processos
biotecnoldgicos na Europa e na Asia, entretanto, partindo do glicerol como matéria-
prima. A Metabolic-Explorer, METEX, construiu uma nova planta piloto na Franca em
2020 (METABOLIC EXPLORER, 2019) com comercializagdo inicial de 5.000
toneladas por ano de 1,3-PDO e 1.000 toneladas por ano de acido butirico. O 1,3-PDO
da METEX € produzido a partir da fermentacdo do glicerol (DE SMET, 2020) e visa
atingir os mercados de cosmeticos, nutricdo animal, aromas e fragrancias e biopolimero
(METEX, 2021). Na Asia, ha novas plantas ja em operacdo, principalmente chinesas,

tais como: Zhangjiagang Glory Biomaterial (GLORY, 2023); Zouping Mingxing
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Chemical (ZOUPING, 2023); Shanghai Jinjinle Industry e Chongging Kunlun Chemical
(MARKET RESEARCH FUTURE, 2023).

2.5.1. Descrigdo de rotas biotecnolégicas

O 1,3-PDO pode ser produzido majoritariamente através da fermentagéo
microbiana a partir de substratos como o glicerol e glicose (ZHU et al., 2021). Além
desses substratos, outros autores também estudaram o uso da xilose (LI et al., 2022) e
bagaco de cana (ANAND; MUKHERJEE; PADMANABHAN, 2023).

A producdo microbiolégica do 1,3-PDO tem sido reportada na literatura usando
alguns microrganismos naturais, mutagénese de cepas ou cepas geneticamente
modificadas, incluindo Klebsiella sp., Clostridium sp., Citrobacter sp., Enterobacter sp.
e Lactobacillus sp. usando o glicerol como substrato (WANG et al., 2023). Entre esses,
a maioria dos estudos utiliza Clostridium butyricum (GUO et al., 2017) e Klebsiella
pneumoniae (YANG et al., 2017). No entanto, o uso desses microrganismos € limitado
para aplicacOes industriais devido a Klebsiella sp. serem microrganismos patogénicos e
Clostridium sp. terem anaerobiose restrita (SANTANA et al., 2021).

O processo desenvolvido pela Dupont utiliza a Escherichia coli geneticamente
modificada a partir da combinacdo de cepas de Saccharomyces cerevisiae e Klebsiella.
pneumoniae. A primeira converte a glicose oriunda do xarope do milho em glicerol; a
segunda converte o glicerol em 1,3-PDO (LI et al., 2022). O produto é produzido
intracelularmente acumulado, normalmente nas condi¢des de 37 °C e 1 atm (SUN et al.,
2018). No entanto, a tecnologia das cepas combinadas sdo proprietarias e confidenciais
(LI et al., 2022). A bioconversdo da glicose para a producdo do 1,3-PDO ocorre

conforme mostrado na Figura 9.

Figura 9: Producéo de 1,3-PDO a partir do glicerol oriundo da glicose

Glicose

glicerol desidratase
ﬂ 20 o  NADH NAD'
HO OH e N > /\/\
HO HO OH

OH glicerol desidratase 1,3-propanodiol

Glicerol dhaB1-3 oxidoredutase 1,3-propanodiol

Fonte: Samudrala (2019)
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O glicerol é primeiro desidratado a 3-hidroxi-propionaldeido (3-HPA) na
presenca de enzima dependente de B12, e entdo 1,3-PDO € produzido pela redugdo de
3-HPA na presenca de NADH-Oxido redutase (SAMUDRALA, 2019). A reacdo
normalmente tem baixo rendimento em 1,3-PDO e gera subprodutos como butirato,
etanol e acetato durante a reacdo. A concentracdo do glicerol e do préprio 1,3-PDO
podem ser inibidores nesse processo, que reduzem a eficiéncia do microrganismo e
consequentemente no rendimento do produto consideravelmente (BRAR; SARMA;
PAKSHIRAJAN, 2016; LEE et al., 2015; PANDEY; NEGI; SOCCOL, 2017;
VARGHESE et al., 2019). Por isso, 0s processos biotecnolégicos demandam grandes
quantidades de agua de processo. As rotas biotecnoldgicas a partir do glicerol estdo fora

do escopo deste estudo.
2.5.2. Descricdo das rotas quimicas

Além da rota biotecnoldgica da Dupont, o 1,3-PDO foi comercializado por meio
de dois processos quimicos desenvolvidos pela Shell e pela Degussa-Dupont.

O processo da Degussa foi adquirido posteriormente pela Dupont em 1998
(FENG et al., 2013). Esse processo produz o 1,3-PDO a partir da acroleina oriunda do
propeno e é realizado em duas etapas. Primeiro, em uma solugdo aquosa, a acroleina é
hidratada para formar o 3-HPA na faixa de temperatura de 50-70 °C. O 3-HPA é entéo
hidrogenado, utilizando catalisadores de niquel em condi¢des de pressdo e temperatura
de 135 bar e 75-145 °C (SAMUDRALA, 2019), como ilustrado na Figura 10.

Figura 10: Producéo de 1,3-PDO a partir do processo Degussa-Dupont

0 H,0, 50 - 70°C /
/\/ _— > /\/\ H,, Ni /\/\
7 @ OH ———== i OH
; 135 bar, 75-145°C
Acroleina 3-HPA

1,3-propanodiol

Fonte: Samudrala (2019)

O processo Degussa-Dupont foi descontinuado apds a comercializacdo do
processo biotecnoldgico da Dupont em 2006, o qual apresentou menor custo total de
fabricacdo do que a rota oriunda do petroleo (PEP, 2013).

O outro processo petroquimico de producéo do 1,3-PDO, o processo da Shell
consiste na conversdo do 6xido de etileno via reacdo de hidroformilacdo. Utiliza o gas
de sintese oriundo do petr6leo como matéria-prima para formar o 3-HPA como

intermediario. O 3-HPA, por sua vez, é hidrogenado em 1,3-PDO na presenca de
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catalisadores contendo ruténio, rodio ou cobalto, em condicGes de 100 atm e 100 °C
(FANG; SMITH JR.; QI, 2017; KRAFT, 2017; PANDEY; NEGI; SOCCOL, 2017). A
reacdo é mostrada na Figura 11.

Figura 11: Producédo do 1,3-PDO a partir da rota Shell

CO +H,
foi J_> /\/\ i
0/ OH — > Ho OH
, . 100 atm , 100°C
Oxido de etileno 3-HPA 1,3-propanodiol

Fonte: Samudrala (2019)

Similarmente ao processo Degussa-Dupont, o processo da Shell foi
descontinuado em 2010 devido a problemas técnicos e substituido por uma fabrica para
produzir o PET (ICIS, 2010).

Os processos da rota quimica demandam condicGes de alta temperatura e
pressdo, além de depender de matérias-primas ndo renovaveis e usos de catalisador de
alto custo. Alternativamente, a fermentacdo de glicerol para 1,3-PDO como um
processo ambientalmente mais sustentavel pode ser alcancado em condi¢Ges amenas, 0
que tem atraido mais interesse por esta rota por diversas empresas. No entanto, a rota
biotecnoldgica apresenta desvantagens tais como equipamentos caros, procedimentos
complexos (cultivo e separagdo de microrganismos) e baixo rendimento de 1,3-PDO
(XIE et al., 2023). Nesse contexto, diversos trabalhos vém sendo publicados visando
desenvolver catalisadores heterogéneos mais ativos e seletivos para a reacdo de
producdo do 1,3-PDO a partir da rota da hidrogendlise do glicerol (CHENG et al., 2021;
FENG et al., 2019).

2.5.3. Descricdo da rota de hidrogenolise

A hidrogendlise do glicerol é uma reacdo catalitica que envolve a quebra de uma
ligacdo carbono-carbono (C-C) ou carbono-oxigénio (C-O) seguida pela adicdo
simultdnea de um &tomo de hidrogénio. Para produzir o 1,3-PDO, primeiramente, a
hidroxila secundaria do glicerol é desidratada a 3-HPA sobre sitios acidos e, em
seguida, o intermediario é hidrogenado a 1,3-PDO (JIANG et al., 2016; LEE et al.,
2015), conforme Figura 12.
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Figura 12: Mecanismo geral da reacéo de hidrogenélise do glicerol a 1,3-PDO e subprodutos
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Fonte: Chen et al. (2020)

O desafio tecnolégico para otimizacdo da hidrogendlise do glicerol a 1,3-PDO é
0 estudo da clivagem seletiva e controlada da ligacdo C—O para remover a hidroxila
secundaria, ligada ao carbono central do glicerol. A reatividade da hidroxila secundaria
é estéricamente diminuida devido a presenca das duas hidroxilas primarias, tornando-a
menos acessivel aos locais ativos dos catalisadores. Por isso, a remoc¢do da hidroxila
secundéria é cinética e termodinamicamente menos favoravel do que as primarias (LI1U
et al., 2019b; WAN et al., 2019; ZHOU et al., 2019). A quebra da ligagdo C-C
normalmente ocorre em baixa seletividade ao 1,3-PDO em altas conversdes de glicerol
(MIZUGAKI; KANEDA, 2019) e leva, principalmente a formacao de etanol e metanol
(CHEN et al., 2020).

A formacdo de 1,2-PDO e 1,3-PDO é competitiva e, assim, a seletividade para
esses compostos € determinada a depender da formacdo dos intermediarios, hidroxi-
acetona ou 3-HPA, respectivamente, formados a partir de glicerol. O desenvolvimento
de um catalisador ativo e seletivo para a formacdo de 1,3-PDO, mas que também néo
promova a conversao consecutiva do 1,3-PDO (isto é, a hidrogendlise adicional) para
formar i-propanol, n-propanol e propano (Figura 12), é também um objetivo a ser
alcancado (SAMUDRALA, 2019; SUN et al., 2016).

Normalmente, a hidrogendlise do glicerol para formar 1,3-PDO deve ocorrer em
sitios de Brgnsted, a baixa temperatura e alta pressdo parcial de hidrogénio. Altas
temperaturas, embora acelerem a conversdo do glicerol ao intermediario 3-HPA, levam,
também, a reacdo consecutiva indesejada de producédo de acroleina e a hidrogendlise do
1,3-PDO. Por isso, a reagédo deve ser realizada em condigdes brandas, geralmente abaixo
de 200 °C, para inibir a desidratacdo adicional dessas substancias (SUN et al., 2016).
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A busca por um catalisador promissor para converter seletivamente o glicerol em
1,3-PDO tem levado ao desenvolvimento de uma série de catalisadores bifuncionais
baseados em combinacdes acido/metal, com razodvel controle de seletividade ao
produto desejado (NAKAGAWA; TAMURA; TOMISHIGE, 2014; WAN et al., 2019).
Para obter seletividade mais elevada ao 1,3-PDO, é necessaria uma combinacao
apropriada de sitios metélicos (Pt, Ir e Rh) e suportes acidos de Brensted (MoOx, ReOx
e WOx) (KRAFT, 2017). Os sitios metalicos ativam a molécula de H», enquanto os
suportes acidos interagem fortemente com o glicerol, uma vez que os 6xidos metalicos
possuem afinidades com as hidroxilas do tridlcool (WAN et al., 2019; ZHOU et al.,
2019).

Ruy et al. (2021) levantaram diversos catalisadores com foco na producéo de
1,3-PDO e os classificaram em grupos com caracteristicas préprias, levando em conta o
sitio metalico ativo: platina (Tabela 3), iridio (Tabela 4) e outros metais (Tabela 5);
atualizadas para 2023. Os catalisadores bifuncionais foram analisados considerando a
adicdo de outros metais que promovem melhoria na atividade catalitica em termos de
ativacdo de hidrogénio e oxidos contendo sitios acidos de Brgnsted seletivos para a
producdo do 1,3-PDO.

A Tabela 3 apresenta uma avaliacdo de 63 artigos levantados na literatura
considerando estudos de catalisadores contendo platina como fase metalica ativa
suportados em diversos tipos de 6xidos, principalmente 0 SiOz, ZrO; e Al20s. O sitio
acido ativo €, na maioria das vezes, disponibilizado pelos 6xidos de tungsténio ou de
zirconio. Verifica-se que a maioria dos catalisadores estudados (10-63) levou a
rendimentos, em 1,3-PDO, abaixo de 45%, em mol. Os catalisadores foram listados em

ordem decrescente de rendimento (R).

Tabela 3: Catalisadores utilizados na producédo do 1,3-PDO contendo Platina como fase ativa

. o~ Reatores | X S R A
Catalisadores | Condigdes utilizados | (%) | (%) | (%) Referéncias
453K, 5MPa,
Pt/WOXx/ 12h, 1 mmol Arundhathi et al.
11 AlOOH | Glicerol/3mL | Batelada | 100 | 66 | 66 (2013)
H.0
Pt/W- 423 K, 4 MPa,
2 1 5MCEs 30 Wi% Batelada | 100 | 65 | 65 Cheng et al. (2021)
200°C
" oh- Samudrala;
3 Pt/S-MMT 0,11MPa, 1,02h Leito fixo | 94 | 62 58 Kandasamy;
, 10 wt%
. Bhattacharya (2018)
glicerol
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. .. Reatores | X S R A
Catalisadores | Condigdes utilizados | (%) | (%) | (%) Referéncias
Pt-Sulfated 170°C, ] )
4 710, 7.3MPa, 24h Batelada | 67 | 84 | 56 | Oh; Dash; Lee (2011)
215°C,
0,1MPa, 1,02h- o .
5| Pt-5Cu/Mor 1. 10 Wi% Leito fixo | 90 | 59 | 53 Priya et al. (2016a)
glicerol
413K, 8MPa,
6 Pt’;’\r’g”t' 24h, 30 Wt% | Batelada | 78 | 65 | 49 | Fanetal. (2017)
2 glicerol
225°C,
2Pt/H-morden | 0,1MPa, 1,02h- s .
7 ite 1. 10 Wi% Leitofixo | 95 | 49 | 46 Priya et al. (2016b)
glicerol
Pt/WOX/SiO.- | 423 K, 4 Mpa,
8 TiO, 30 Wi% Batelada | 85 |53,8| 45,7 Chen et al. (2023)
. 150°C, 4MPa
Pt—LIzB407/ ! 0’ . . .
9 WOX/ZIO, 0,2h-1_, 40 Wwt% | Leito fixo | 91 | 50 | 45 Zhu; Chen (2018)
glicerol
Pt/r-TiO, + | 423K, 4 MPa,
10 WOX/r- TiO, 30 Wi% Batelada |97,8|46,9| 44,8 Zeng et al. (2022)
. 210°C, 0,1 o
11| 2Pt-xWOs/TiP MPa, 10 Wt% Leito fixo | 85 | 51 | 43,4 | Ponnalaetal. (2022)
0.1Au-2Pt/ | 180 °C, 5 MPa,
12 7 BW/AI 3 Wi% Batelada |77,5|54,8| 42 Wang et al. (2021)
160°C,
Pt-10WOx/ | 5,0MPa, 0,09h- -
13 ALOs 1. 10 wi% Leito fixo | 64 | 66 | 42 Zhu et al. (2015)
glicerol
010 413K, 1MPa,
14 AUPYWOX 12h,_5vvt% Batelada | 81 | 52 | 42 Zhao et al. (2017)
glicerol
Pt/WOX/T- | 160 °C, 5 Mpa,
15 Ta,05 3 Wit Batelada |89,8|44,8|40,23| Zhao et al. (2020)
. 180°C, 5.0
16 | PYWISiZr-70 MPa, 10 wt% Batelada |90,1|44,5| 40,1 Zhao et al. (2022)
453K, 3MPa,
17| ptaloxswo, | 0N 1mmol | poilada | 90 | 44 | 40 | Mizugaki et al. (2012)
glicerol / 3 mL
H.0
Pt- 160 °C, 5 MPa, s
18 WOX/AI203-F 10 W% Leito fixo |80,5|47,4| 38,2 Xu et al. (2021)
. 180 °C, 8 MPa,
19| 2W.PY/SIiO; 11 W% Batelada |64,2|57,2|36,72| Zhou etal. (2020)
210°C,
2Pt-10WOs/ | 0,1MPa, 1,02h- - .
20 SBA-15 1. 10 wi% Leitofixo | 86 | 42 | 36 Priya et al. (2015)
glicerol
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. .. Reatores | X S R A
Catalisadores Condicdes utilizados | (%) | (%) | (%) Referéncias
260°C,
0,1MPa, 2,09h- e .
21| 2Pt/AIPO, 1. 10 wi% Leito fixo [ 100 | 35 | 35 Priya et al. (2014b)
glicerol
260°C,
0,1MPa, 1,02h- o .
22| 2Pt/AIPO4 1. 10 wi% Leito fixo | 100 | 35 | 35 Priya et al. (2014a)
glicerol
160 °C, 5 MPa, - Wen-Feng et al.
23 | Pt-WOXx/Al,O3 10 Wi% Leito fixo |75,2|44,0| 33,1 (2021)
160°C, 6MPa,
24| 2PU2OMWHAN | 7050 "5 \ios | Batelada | 66 | 50 | 33 | Fengetal. (2019)
-SBA-15 !
glicerol
200°C, 25bar, . .
o5 9Pt-8WOs/y- 16h, 5 wt% Batelada | 59 | 56 | 33 Garcia-Ferndndez et
Al2O3 . al. (2017b)
glicerol
453K, 5MPa,
26 | PUWOS/AI20, | 2N 3mmol | porolada | 54 | 59 | 33 | Aiharaetal. (2017)
glicerol /9 mL
H.0O
Pt/0.50Mg/W | 150 °C, 4 MPa, g _
27 OX%_Z10; 40 Wi% Leito fixo | 56 |58,9| 33 Wang; Chen (2019)
5Pt/ WOX/L- | 220 °C, 6 MPa, Numpilai; Kui;
28] 7 ALOs 30 W% Batelada | 78 42,11 328 | oo heai (2021)
29 | Pt/0,1Al-WOx 433 ; W?O/':/I P, Batelada | 79 [40,6| 32,1 Yang et al. (2022)
3Pt/WOs/10Zr | 130°C, 4MPa, Qin; Song; Chen
30 o 60 Wit glicerol | Batelada | 70 | 46 | 32 (2010)
. 200°C, 6MPa,
31| PEISHSIW 16 04sha1, 10 | Leitofixo | 81 | 39 | 31 | Zhuetal. (2012)
/SIOZ .
wit% glicerol
200°C, 90bar, . .
32 9Pfﬁ\gox’ 4h, 20 wt% | Batelada | 80 | 39 | 31 Garc;"i"iggﬁrgez et
23 glicerol '
180°C, 8MPa,
33| PUZAWssMn | 2849 | Batelada | 56 | 51 | 28 | Zhouetal. (2019)
glicerol /36 g '
H.0
180°C, 5MPa,
34| OPULZOWI |y op 1 50 wivh | Leitofixo | 80 | 35 | 28 | Leietal. (2019)
A|203 .
glicerol
180°C,
35| 5PtW/ZrSi 5,0MPa, 1h-1, | Leitofixo | 54 | 52 | 28 Zhu et al. (2014)
10 wt% glicerol
220°C, 45bar . .
Pt/WOX/ Eoon Garcia-Fernandez et
36 ALOs 24h, 5 wt% Batelada | 53 | 52 | 28 al. (2015)

glicerol




. .. Reatores | X S R A
Catalisadores Condicdes utilizados | (%) | (%) | (%) Referéncias
37| pyH-wo, |T00°COMPA T paeiada (63,8431 | 27,5 |  Niuetal. (2020)
3 wt%
Pt/WOX/
AlO3
0 44,3555 24,6
38 170 °C, 9 MPa, | g telada Yinglin et al. (2023)
2Pt 20 Wt 521|526 27,4
1Ru/30WOx/ ’ ’ ’
AlO3
180°C, 1MPa,
16h, 47 mg Kirichenko et al.
39 | PtYWOX/AILO3 Glicerol / 2 mL Batelada | 98 | 28 | 27 (2019)
H.0
2Pt/IWOs- | 160°C, 6MPa,
40 ALOs-SiO, 12h, 3 wt % Batelada | 48 | 56 | 27 Feng et al. (2017)
2Pt/WOx/ a- | 180 °C, 5 MPa,
41 ALO: 30 Wi% Batelada |51,7|45,7|23,58| Zhao et al. (2021)
180°C,
Pt-LiSiw/ | 5,0MPa, 0,09h- e
42 710, 110 wi% Leitofixo | 44 | 54 | 23 Zhu et al. (2013a)
glicerol
180 °C, 5 MPa, o .
43 | PYWO3/ Al;O3 50 Wi% Leito fixo |57,5|40,4|23,23 Lei et al. (2020)
180°C, 8MPa,
24h, 4 ¢
44| PY/WOs/ZrO; . Batelada | 78 | 30 | 23 Zhou et al. (2017)
glicerol /36 g
H.0
) 473K, 4MPa,
45| PINPS-HSIWE |00 "5 1 M5 | Batelada | 61 | 33 | 23 | Guetal. (2017)
mA|203
mL H,O
200°C,
3,0MPa, 6h,
46 | Pt/WOs/ZrO, 1,74 M glicerol Batelada | 65 | 36 | 22 Wu et al. (2018)
/5 mL HO
| powox | MPIMPE L Batelada | 60 | 36 | 22 | Wangetal. (20162)
155°C, 5MPa,
48| Pt/Au/WO; 7,5h, 5 wt% Batelada | 31 | 54 | 17 Yang et al. (2018a)
glicerol
2Pt-1Ru/ 170 °C, 9 MPa,
49 30WOX/ALO: 20 Wi% Batelada |27,2|56,3|15,31| Wenetal. (2021)
260°C, 0,14h-1, e
50 | P/WO3/Al,05 20 Wt% glicerol Leitofixo | 99 | 14 | 14 Edake et al. (2017)
200°C, 40bar,
51 Pt/Al.O3 18h,8,3wt% | Batelada | 49 | 28 | 14 Dam et al. (2013)
glicerol
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. . Reatores | X S R A
Catalisadores | Condigdes utilizados | (%) | (%) | (%) Referéncias
170°C,
52| Pt/WOs/ZrO;, | 55MPa, 12h, | Batelada | 46 | 29 | 13 Gong et al. (2009)
10 wt% glicerol
443K, 8MPa,
53| PywOyzro, | 18Mm3mmol | b lada | 56 | 24 | 13 | Kurosaka et al. (2008)
glicerol /0,2
mL DMI
Pt- 483 K, 10 MPa
54| WOX/SiOr ouwive | Batelada | 53 |24,3 12,88 Liang; Shi; Jin (2020)
10%A1,0; °
55 | Prwox/Tio, | 20 % 3 MP | Batelada |24,9(51,2|12,75|  Luo etal. (2023)
160°C, 1MPa
0 _ 1 1
56 Pt/o’lg;’(NbW 12h, 10 wt% | Batelada | 45 | 28 | 12 | Yangetal. (2018b)
glicerol
180°C, 5MPa,
57 | Pt-HSiW/ZrO, | 0,09h-1,10 | Leitofixo | 24 | 48 | 12 | Zhuetal. (2013b)
wit% glicerol
483K, 50h, 3 g
5g| PULIOWOS | oiicerol /279 | Batelada | 43 | 26 | 11 |  Shietal. (2018a)
SiO,
H.O
483K, 6MPa
Pt-20%WOX/ ’ ’ .
59| o APO.34 50h, 10wt% | Batelada | 48 | 19 | 9 Shi et al. (2018b)
glicerol
140°C,
0,5MPa, 12h, .
go | PUWOXIAIOO | ™16 1ol | Batelada | 37 | 21 | 8 Uttraporn,
H ) Praserthdam (2019)
glicerol / 30
mL H,O
453K, 5,5MPa,
61| , PUSWOS | o 0wt | Batelada | 15 | 51 | 8 | Gong etal. (2010)
10TiO/SiO; ;
glicerol
180°C,
62| PYm-WO; | 55MPa, 12h, | Batelada | 18 | 39 | 7 Liu et al. (2012)
10 wt% glicerol
180°C, 8MPa,
18h,4¢g
63 Pt/Zrw . Batelada | 10 | 31 3 Zhou et al. (2017)
glicerol /36 g
H.0

Fonte: Atualizado de Ruy et al. (2021)

A maioria dos trabalhos listados na Tabela 3 mostram que platina foi introduzida
junto com o 6xido de tungsténio WOs, estando presente na maior parte dos catalisadores
bifuncionais utilizados na reacdo de hidrogendlise seletiva do glicerol. O WO3 possui
sitios acidos de Brgnsted fracos que desempenham um papel chave na hidrogendlise

seletiva de 1,3-PDO. A quantidade de sitios acidos fracos (WQO3) deve estar em uma
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propor¢do definida com o numero de sitios metalicos ativos para aumentar a
seletividade do 1,3-PDO. Grande quantidade de sitios fracos ou a presencga de sitios
acidos fortes sdo prejudiciais pois levam a hidrogendlises consecutivas, diminuindo a
seletividade ao 1,3-PDO (RUY et al., 2021).

Os oxidos de rénio (ReOx) e tungsténio (WOx) demonstraram exercer o melhor
efeito na conversdo seletiva de glicerol em 1,3-PDO (LIU et al., 2019b; RINALDI,
2015). Por exemplo, os catalisadores de Pt promovidos por WOs3 e 0s catalisadores de Ir
ou Rh promovidos por ReOx sédo eficazes na formacdo de 1,3-PDO entre 0s materiais
relatados (EDAKE et al., 2017; FANG; SMITH JR.; Ql, 2017; JIANG et al., 2016).

De acordo com a Tabela 3, a maioria dos trabalhos desenvolveram estudos
utilizando o WO3 como suporte apresentando bons rendimentos (acima de 40%)
(WANG et al., 2021; ZHAO et al., 2022; LIU et al., 2012; MIZUGAKI et al., 2012;
WANG et al., 2016; YANG et al., 2018a, 2018b; ZHAO et al., 2017). Em alguns
estudos, entre os trabalhos que utilizaram 0 WOz como cocatalisador, os catalisadores
Pt-WOx/t-ZrO2, Pt-10WOx/AI203 e 2Pt-xWO3/TiP também apresentaram bons
rendimentos (FAN et al., 2017; PONNALA et al., 2022; ZHU et al., 2015).

O aluminio, principalmente na forma de Al>Osz, possui maior area superficial que
0 WOs3 e atua como uma “ancora” para fixagdo do reagente, devido a presenca de grupos
hidroxila na sua superficie, provando ser um dos melhores suportes para catalisadores.
A incorporacdo do Oxido de aluminio como fase ativa no catalisador tem levado a
razoaveis rendimentos de 1,3-PDO, alcancando 40% com Pt-AlOx/WO3; (MIZUGAKI
et al., 2012), 42,4% com Pt-WOx/Al:0s (ZHU et al, 2015) e 66% com
Pt/WOx/AIOOH (ARUNDHATHI et al.,, 2013). Constatou-se que catalisadores
baseados na combinacdo de Pt, WOs e alumina foram os mais eficazes para a
hidrogenolise do glicerol em 1,3-PDO, entretanto, hd outros catalisadores com
resultados equivalentes baseados em argilas acidificadas e de baixo custo
(NAKAGAWA; TAMURA; TOMISHIGE, 2014; SAMUDRALA; KANDASAMY,;
BHATTACHARYA, 2018).

A Tabela 4 apresenta estudos considerando o iridio como fase metalica ativa
associada ao rénio na forma de metal ou 6xido, sendo SiO2 o suporte mais utilizado
(COIMBRA CHARAO; PISKE; IKEHATA, 2021). Os estudos foram listados em

ordem decrescente de rendimento.
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Tabela 4: Catalisadores utilizados na producéo do 1,3-PDO contendo iridio na fase ativa

. . Reatores A
Catalisadores | Condic6es utilizados X (%) | S (%) | R (%) Referéncias
393K, 8MPa, Nakagawa et al
64 | Ir-ReOX/SiO, | 36h, 80 Wt% | Batelada | 81 | 47 | 38 (%010) '
glicerol
413K, 1MPa
0,1Re/Pt/ ' o o Wang et al.
65 WOX/ALO: 1h-1_, 5wt% | Leito fixo| 68 49 33 (2016b)
glicerol
. 393K, 8MPa
Ir-ReOXx/SiO; O \Art0r. Nakagawa et al.
66|, H.zsM-5 | 360 80wt% | Batelada | 75 44 33 (2012)
glicerol
393K, 8MPa,
67| Ir-ReOx/SiO; | 24h, 67 wt% | Batelada 69 47 32 Liu et al. (2019b)
glicerol
. 393K, 8 .
68 | Ir-ReOx/rutile MPa, 5 Wt% Batelada 31 72 22 Liu et al. (2019a)
120°C, 8MPa,
69 ”‘Reéﬁ”'s' 12h, 20 wt% | Batelada | 63 | 35 | 22 |Dengetal. (2015a)
glicerol
120°C, 8MPa,
70 "‘Re/ZD(;ASA' 12h, 20 wt% | Batelada | 55 | 39 | 21 |Dengetal. (2015b)
' glicerol
403K, 8MPa,
71| Ir-ReOx/SiO2 | 0,5h-1,80 |Leitofixo| 61 31 19 Luo et al. (2016)
wit% glicerol
393K, BMPa, Amada et al
72 | I-ReOx/ SiO, | 12h, 67 wt% | Batelada 23 58 13 '
. (20112)
glicerol
393K, 8MPa,
Ru-Ir- 4h,4 ¢ Tamura et al.
3| ReOX/SiO, | glicerol /2 ¢ | Batelada | 23 | 54 | 12 (2014)
H.0
Ir-ReOx/ H- 220 °C, 4 Chanklang et al.
74 ZSM-5 MPa Batelada | 14,9 19 2,8 (2022)

Fonte: Atualizado de Ruy et al. (2021)

O interesse no desenvolvimento de novos catalisadores bifuncionais envolvendo
a associacdo de um metal do grupo da platina e éxidos metélicos oxofilicos inclui o Ir e
oxido de Re, que representam uma alternativa para a Pt e dxido de W. Assim como a
platina, o iridio também decompde os &tomos de hidrogénio e pode atuar como sitio
metalico. O ReOx desempenha papel semelhante ao WOX, ancorando a hidroxila 1 do
glicerol, formando um alcéxido terminal fortemente ligado e protonando a hidroxila 2.
Porém, de acordo com a anélise das tabelas, a combinacdo de Pt e W ainda é mais eficaz
do que a de Ir e Re para produzir 0 1,3-PDO (RUY et al., 2021).
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O catalisador Ir-ReOx/SiO>, relatado pela primeira vez por Nakagawa et al.
(2010), ¢ o mais eficaz para a hidrogendlise do glicerol em 1,3-PDO entre o0s
catalisadores contendo rénio, alcancando rendimento de 38%. A atividade catalitica do
Ir-ReOx/SiO2 é muito maior do que a dos catalisadores Pt-W-Al, o que leva a perda de
seletividade ao 1,3-PDO, pois o 1,3-PDO sofre reacdes consecutivas que produzem,
principalmente, o 1-propanol como subproduto (NAKAGAWA; TAMURA;
TOMISHIGE, 2014).

Entretanto, os catalisadores contendo Ir e 6xido de Re tém potencial para serem
utilizados na reacdo de hidrogendlise do glicerol, pois, percebe-se que apresentam boa
seletividade ao 1,3-PDO (Tabela 4) quando comparados aos estudos de catalisadores
contendo Pt e WOX, entretanto, apresentam conversdes menores (Tabela 3), o que
levaria a um projeto de processo com maior reciclo.

A Tabela 5 também foi obtida de Ruy et al. (2021) e apresenta estudos que
consideram outros metais ativos (tais como o Cu, o Ni e 0 Zr) associados a uma fase

acida presente em diferentes suportes.

Tabela 5: Catalisadores utilizados para a producdo do 1,3-PDO contendo outros metais ativos

, - Reatores | X o R A
Catalisadores | Condicdes utilizados | (%) S (%) (%) Referéncias
. 393K, 1MPa, Gebretsadik et al.
75| NiRe(7)/MS ah, Batelada | 98 47 46 (2017)
10Cu- 210°C, Huang et al
76 | 20H4SiW12040 0,54MPa, Leito fixo | 83 32 27 (20909) '
ISiO; 0,1h-1
. 230 °C, 20 bar, Syuhada et al.
77| Ni/CeO,_Us 10 vol% Batelada |54,3| 52,7 | 19,5 (2021)
453K, 8MPa,
78 ”OXé Hlbzos'v" 12h, 10Wt% | Batelada | 22 | 70 | 15 | Wanetal. (2019)
- glicerol
200°C, 600psi,
79| Ni-Zr/H-beta | 10h,20wt% | Batelada | 77 14 11 Kant et al. (2017)
glicerol
453K,
. 3,5MPa, 10h, .
80| Cu-WOx-TiO; 10 Wt% Batelada | 13 32 4 Lietal. (2018)
glicerol

Fonte: Atualizado de Ruy et al. (2021)

Alguns trabalhos buscam substituir os metais nobres (Pt, Ir e Re) por outros de
menor custo tais como o Cu, o Ni e 0 Zr. Kant (2016) e Li et al. (2018) utilizaram o

cobre como metal para ativagdo da molécula de hidrogénio. Entretanto, a seletividade ao
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1,3-PDO foi baixa e produziu quantidades consideraveis de 1,2-PDO. Huang et al.
(2009) impregnaram cobre com heteropolidcido contendo tungsténio, mas com baixo
rendimento. Gebretsadik et al. (2017) estudaram catalisadores contendo niquel aditivado
com Cu, Re, V e W. Verificou-se que os catalisadores contendo Ni-Cu, Ni-V e Ni-W
com ou sem a presenca de Re foram mais seletivos a formacédo de 1,2-PDO. Quando o
Ni foi dopado (7%) apenas com rénio (NiRe /MS) e suportado em saponita mesopora,
obteve-se uma alta conversdo e moderada seletividade ao 1,3-PDO, usando como

reagente o glicidol (uma molécula derivada do glicerol).
2.6. METODOS DE PURIFICACAO DO 1,3-PDO

O alto ponto de ebulicéo e hidrofilicidade s&o as principais razées que dificultam
a separacdo e purificacdo do 1,3-PDO. O diélcool entra em ebulicdo a 214 °C a pressao
atmosférica, o que torna dispendiosa sua separacdo por destilacdo simples devido ao
alto consumo de energia (XIE et al., 2016). A afinidade do 1,3-PDO com agua dificulta
a aplicacdo de um solvente organico para remové-lo da fase aquosa em uma extracdo
simples (MALINOWSKI, 1999). Assim, € desejavel buscar métodos alternativos para
recuperacdo e purificacdo do 1,3-PDO. Para isso, é importante avaliar a combinacao
dessas operacdes unitarias com outros métodos de separacdo, como a extracdo reativa, a

extracdo por duas fases aquosas, a destilacdo extrativa e a reativa.
2.6.1. Extracao simples

A extracdo liquido-liquido pode reduzir significativamente o custo da separacdo
do produto comparado a destilacdo simples. Porém, a selecdo de um solvente adequado
é um fator crucial nesse processo, sendo necessario extratores com alto coeficiente de
distribuicéo e seletividade (MALINOWSKI, 1999).

Malinowski (1999) fez uma triagem preliminar de varios solventes possiveis
para o sistema através do software Extractant Screening Program (ESP), e apés isso,
realizou testes experimentais com os solventes selecionados, tais como alcoois
(pentanol, hexanol, heptanol, octanol, nonanol) e aldeidos (hexanal, heptanal, octanal
nonanal, decanal). Porém, uma grande discrepancia foi encontrada entre os valores
preditos pelo software e o0s experimentais. Além disso, analisando os dados
experimentais, verificou-se que esses solventes organicos ndo sdo eficazes para a

extragdo do 1,3-PDO da fase aquosa. No entanto, o software, baseado no modelo de
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contribuicdo de grupos, UNIFAC, embora ndo tenha sido eficaz para descrever os dados
reais para esse sistema, representa uma ferramenta eficiente para rastrear possiveis
agentes extratores para outro sistema.

Boonsongsawat et al. (2010) e Kaur, Srivastava, Chand (2015) realizaram
experimentos utilizando o acetato de etila como solvente para extrair o 1,3-PDO de
solugdes aquosas, obtendo resultados superiores quando comparados aos de Malinowski
(1999).

Boonsongsawat et al. (2010) utilizaram o acetato de etila para extracdo do 1,3-
PDO contido em solucdes aquosas oriundas de processos fermentativos. O coeficiente
de distribuicdo de 1,3-PDO extraido de cultivo fermentativo atingiu 0,14 a 303,15K. Em
outro experimento, o etanol e o acetato de etila foram adicionados como cossolventes
em uma proporcdo volumétrica de 90 (acetato de etila):10 (etanol). Os resultados
apresentaram um aumento do coeficiente de distribuicdo de 0,14 para 0,20, alcangcando
90% de recuperacdo. O aumento da recuperagéo do 1,3-PDO foi devido ao aumento da
polaridade da mistura a medida que a fracdo volumétrica de etanol em acetato de etila
aumentou.

Kaur, Srivastava, Chand (2015) também utilizaram o acetato de etila para extrair
0 1,3-PDO enquanto ele é formado dentro do biorreator. A fermentagdo extrativa no
reator visa corrigir dois problemas: evitar a inibicdo do substrato, garantindo a
concentracdo adequada de nutrientes no reator ao adicionar o solvente; bem como
diminuir a quantidade acumulada de 1,3-PDO formado na solucdo aquosa durante a
fermentagdo, evitando que o mesmo iniba o rendimento dos microrganismos. Os autores
testaram seis solventes experimentalmente: o tributilfosfato, o acetato de etila, o0 acetato
de butila, o alcool oleilico, o &cido oleico e 0 hexanol; e verificaram que o acetato de
etila apresentou melhor resultado na separacédo de 1,3-PDO no biorreator.

Portanto, verifica-se que solventes polares, como ésteres, sdo mais eficazes e
possuem maior coeficiente de distribuicdo em comparacdo com solventes com
polaridades menores, como os aldeidos de cadeia linear analisados por Malinowski
(1999). Porém, a utilizacdo de solventes organicos imisciveis em agua (extracao fisica),
como acetato de etila, produz baixas eficiéncias de separacdo devido a limitacdo da
solubilidade do 1,3-PDO (MATSUMOTO; NAGAI; KONDO, 2015). Diante disso,
visto que a extracdo simples € um metodo limitado para extrair 0 1,3-PDO, a extracéo

reativa pode ser um método alternativo e vantajoso.
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2.6.2. Extracao reativa

A extracgdo reativa do 1,3-PDO inclui trés etapas principais: a reacdo direta, a
extracdo e a reacdo reversa. Primeiramente, o 1,3-PDO é convertido em uma substancia
hidrofobica por reacdo quimica, normalmente a esterificacdo ou a acetalizacdo, sendo
mais facilmente extraido por um solvente organico e, posteriormente, obtido pela reacdo
reversa, através de uma hidrolise, recuperando-o da fase orgéanica. Porém, a extracdo
reativa é caracterizada por um procedimento complexo e de baixa recuperacdo do
produto na reacdo reversa (LI et al., 2019; XIE et al., 2016). Além disso, a extracao
reativa pode dar origem a varias reacOGes colaterais, o que resulta em reducdo da
eficiéncia de separagdo do 1,3-PDO, além de utilizar catalisadores caros e com
dificuldade de reuso, a exemplo de resinas poliméricas de troca cationica (LI et al.,
2019a). Por isso, a selecdo dos reagentes, dos catalisadores e dos solventes apropriados
¢ essencial para uma extracdo reativa mais eficiente. A Tabela 6 mostra os trabalhos que
utilizaram a reacdo extrativa para recuperacao do 1,3-PDO oriundo de solugdes aquosas
resultante de processos fermentativos.

Tabela 6: Extragdo reativa para recuperagdo do 1,3-PDO produzido a partir de processos
fermentativos

Reagentes

~ Autor
(conversao)

Catalisadores Solventes (recuperacao)

Acetaldeido (98%)

Resina de troca ibnica
Amberlite

Etil-benzeno (75%), o-
xileno (72%) e tolueno
(76%)

Malinowski (2000)

1-Butanal (96%),
1-hexanal, 1-
octanal e
benzaldeido

bis (tri-fluoro-metil-
sulfonil) imida de

trioctil (&cido propil-3-

sulfénico) aménio

0 o-xileno, o ciclo-
hexano, o butilbenzeno, o
etilbenzeno, o tolueno, o

1-decanol e o 1-octanol

Matsumoto; Nagai;
Kondo (2015)

Acetaldeido (92%)

base de naftaleno
acidificado com &cido
sulfarico

Etil-benzeno (83%)

Boonoun et al. (2010)

Propionaldeido
Butiraldeido,
Isobutiraldeido

Acido sulfarico

Propionaldeido (65%),
Butiraldeido (85%) e
Isobutiraldeido (87%)

Hao; Liu; Liu (2005)

Acetaldeido
(90%-98,8%)

Resina de troca
cationica HD-8

0-xileno (80,6%)

Fang; Zhou (2006)

Fonte: Elaboracéo propria

Malinowski (2000), apds confirmar que aldeidos e alcoois ndo sdo solventes

eficazes na extragdo simples de 1,3-PDO em seu trabalho anterior (MALINOWSKI,
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1999), usou o acetaldeido como reagente em uma reacdo extrativa para formar o 2-
metil-1,3-dioxano (2-MD). A reacdo foi catalisada pela resina cationica Amberlite IR-
120, que apresenta propriedades &cidas, e analisou a eficiéncia de trés solventes
(etilbenzeno, o-xileno e tolueno) para extrair o 2-MD, sendo o tolueno o mais eficiente.
A conversao da reacdo de acetalizacdo foi de 98%, porém, a recuperacdo do 1,3-PDO
atingiu apenas 75%.

Fang, Zhou (2006) e Qi et al. (2012) estudaram a cinética da reacdo de
acetalizacdo do 1,3-PDO utilizando o acetaldeido e o butiraldeido, como reagentes, para
produzir o 2-MD e o 2-propil-1,3-dioxano (2-PD), respectivamente, com ambas as
reacOes catalisadas pela resina cationica HD-8. Ambos os trabalhos validaram um
modelo macro cinético para essas reacdes extrativas a partir dos dados experimentais
correspondentes, utilizando reagentes e solventes diferentes. O solvente utilizado por
Fang e Zhou (2016) foi o o-xileno, apresentando recuperacdo de 80,6%, enquanto que
Qi et al. (2012) utilizaram o butiraldeido, sendo este aplicado tanto reagente como
solvente. Porém, Qi et al. (2012) n&o realizaram a posterior recuperagdo do 1,3-PDO.

Hao; Liu; Liu (2005) também propuseram um modelo cinético da reacdo de
acetalizacdo do 1,3-PDO utilizando, ndo somente o butiraldeido, mas também o
propionaldeido e o isobutiraldeido, aplicados tanto como reagentes quanto extratores.
Além disso, eles desenvolveram um processo de separagcdo de 1,3-PDO em fluxo
continuo por extracdo reativa. Dos aldeidos, o isobutiraldeido foi o que promoveu maior
recuperacdo de 1,3-PDO, com 87%, seguido do butiraldeido (85%) e do propionaldeido
(65%). O butiraldeido apresentou ser o melhor solvente, pois, além de promover boa
recuperacdo do produto, apresenta a menor solubilidade na solucéo aquosa, com 7 g/100
g, comparado ao butiraldeido (11 g/100 g) e ao propionaldeido (30 g/100 g).

Matsumoto; Nagai; Kondo (2015) também avaliaram a utilizacdo de quatro
aldeidos como reagentes (1-butanal, 1-hexanal, 1-octanal e benzaldeido) utilizando
como catalisador o &cido hidrofébico de liquido idnico, abreviado do inglés (HBAIL), o
bis (tri-fluoro-metil-sulfonil) imida de trioctil amonio (acido propil-3-sulfénico). Os
autores testaram também seis solventes organicos diferentes: o o-xileno, o ciclo-hexano,
o0 butilbenzeno, o etilbenzeno, o tolueno, o 1-decanol e o 1-octanol. Desses, o 1-butanal
como reagente e o tolueno como solvente foram os que resultaram na melhor converséo
de 1,3-PDO, com 96%. Porém, os autores ndo avaliaram a recuperacdo do produto
(MATSUMOTO; NAGAI; KONDO, 2015).
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Visando buscar um catalisador de menor custo em relacdo a resina de troca
ibnica, Hao; Liu; Liu (2005) e Boonnoun et al. (2010) utilizaram o acido cloridrico e um
novo catalisador & base de naftaleno acidificado com acido sulfarico, respectivamente,
para catalisar a reacéo do 1,3-PDO. Boonnoun et al. (2010), testaram o novo catalisador
na reacdo de acetalizacdo do acetaldeido e o 1,3-PDO tendo o etilbenzeno como
solvente, resultando em uma converséo de 92%.

Conforme os estudos de extracdo reativa, verifica-se que somente os aldeidos
tém sido estudados como reagentes para a reacdo direta. Isso é devido a uma alta
conversdo de 1,3-PDO na formacdo de dioxanos correspondentes. As fortes
propriedades hidrofobicas dos dioxanos permitem ser extraidos em solucdes organicas
(HAO; LIU; LIU, 2005). Os catalisadores mais eficientes sdo as resinas de troca ionica,
além de serem heterogéneos e facilmente separados da mistura. Porém, catalisadores
homogéneos como acido cloridrico também sdo eficazes na conversdo. Ja entre 0s
solventes utilizados, 0 mais eficiente na recuperacdo do dioxano correspondente foi o

butiraldeido, que além de bom extrator, possui baixa solubilidade na fase aquosa.
2.6.3. Extracao por Duas Fases Aquosas

Outra alternativa para a extracdo simples é a Extracdo por Duas Fases Aquosas,
do inglés Aqueous Two-Phase Extraction (ATPE), também chamada de Salting-Out
Extraction (SOE). A SOE é usada para extrair um produto hidrofilico contido numa
solucdo aquosa com a ajuda de um sal inorganico como agente de salga, adicionando
também outro solvente organico como extrator (L1 et al., 2019a). Este método tem sido
investigado para a extracdo de solutos polares, como alcool ou acidos produzidos em
fase aquosa, como o 1,3-PDO, o 2,3-butanodiol, o &cido latico e o &cido succinico. Por
essa razao, a ATPE vem sendo estudada também visando separar 1,3-PDO, contido em
solucdes aquosas, obtido de rotas biotecnoldgicas a partir do glicerol (LI et al., 2019a;
WISCHRAL et al., 2018).

Os sais inorganicos adicionados a mistura devem ser mais hidrofilicos que o 1,3-
PDO, levando a uma diminuic¢do da solubilidade aquosa do produto, fazendo com que o
mesmo seja recuperado em uma concentracdo mais alta na fase orgéanica (VIVEK;
PANDEY; BINOD, 2018). No entanto, o coeficiente de distribui¢cdo do 1,3-PDO muda
significativamente a depender da combinacdo do sal inorganico e solvente organico
adicionados ao sistema, otimizando suas concentracOes para obter o maior coeficiente
de particdo e rendimento de recuperagéo do 1,3-PDO (WISCHRAL et al., 2018). Nesse
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quesito, muitos autores tém estudado a selecdo do sal inorganico mais eficaz para o
processo de separagdo de 1,3-PDO por SOE (RUKOWICZ; ALEJSKI; MIESIAC,
2014; VIVEK; PANDEY; BINOD, 2018; WISCHRAL et al., 2018). O esquema desse

processo € mostrado na Figura 13.

Figura 13: Fluxograma de uma Extracdo por Duas Fases Aquosas

Solugdo aquosa Fase
contendo 1,3-PDO orgénica 9Puriﬁc‘jaqﬁo
posterior
Fase
Agente aquosa
Salting-out

Reciclo do sal
inorganico

Fonte: Xie et al. (2016)

A particdo de 1,3-PDO na fase organica e aquosa depende da polaridade do
solvente organico utilizado. Quanto maior a polaridade do solvente, maior a
recuperagdo do 1,3-PDO na fase orgénica, pois solubilidade desse solvente na fase
aquosa é muito maior do que a solubilidade do 1,3-PDO na mesma fase. Foi avaliado o
uso de aldeidos (grupo cetona) e alcoois (grupo hidroxila) contendo solventes
inorganicos para extracdo do 1,3-PDO, mas os aldeidos possuem maior custo para
serem ampliados em escala industrial (VIVEK; PANDEY; BINOD, 2018). Uma
vantagem do solvente organico hidrofilico é devido a facil recuperacdo apds a
evaporacdo, além de oferecer menor risco de toxicidade em comparacdo aos solventes
tradicionais (WISCHRAL et al., 2018). A Tabela 7 apresenta os solventes organicos e
inorganicos que vém sendo utilizados na recuperacéo do 1,3-PDO contido em solugdes
aquosas.

Tabela 7: ATPE para recuperacédo de 1,3-PDO produzido por processos fermentativos

Solvente orgénico |Solvente inorganico Rfe cuperacao da Autor
ase organica
Li; Teng; Xiu
O ) )
Etanol KoHPO4 98,1% (2011)
Etanol Na2COs3 97,9% Lietal. (2013)
Etanol (NH4)2SO4 93,7% Gong et al. (2009)
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Recuperacéo da

Solvente orgéanico |Solvente inorganico P N Autor
ase organica
Fu; Sun; Xiu
0 b )
Etanol K2HPO4 90,3% (2013)
K2HPO4, Na2CQOsg,
Metanol, etanol, 2- | K2CO3, (NH4)2SO4, K2COs/Etanol Wischral et al.
propanol e acetona NaHPO4, KsPO4 e (97%) (2018)
CesHsNaO~
Metanol, etanol, 2- (|\|T ﬁ'j)zg& K2HPO, /etanol Aydogan et al.
- ! 0,
propanol, n-propanol NaH,POs (97,82%) (2010)
Acetona, etanol e 2- | NaCl, (NH4)2SOs e Acetona/(NHa)2S04 Rukowicz; Alejski;
ropanol K-HPO (91,0%) e acetonal | =\ ' (2014)
prop 2D KoHPO4 (93,8%) 4
0,
2-propanol K2COs e Kéggggzz’ggpg{le Vivek; Pandey;
K2CO3:K2HPO4 (98,27%) Binod (2018)
2-propanol K2COs3 92,4% Song et al. (2013)
Pentanol NasPO4 72,0% Wu; Wang (2012)
n-butilacetato NaH2PO4 95,5% Lietal. (2019)
Liquido iénico
contendo compostos de K2HPO4 95,0% Lee et al. (2016)
piperidinio
Fase organica da « .
fermentacio K4P207 Alta recuperagdo | Xie etal. (2016)
Anions e cétions Muiller; Gorak,

Fonte: Elaboracdo propria

Li et al. (2013) utilizaram um sistema de Na>COs/etanol para separacdo do 1,3-
PDO produzido a partir do caldo de fermentacgdo, realizando também a simulacdo desse
processo visando aplicacdo em escala industrial. O sistema recuperou 97,9% do
produto, além de remover simultaneamente as células, proteinas, acidos organicos e
agua. Além disso, o etanol também extrai quantidades significativas de 2,3-butanadiol e
acido latico. A simulacdo do processo, usando o programa PRO/II, mostrou que 0 uso
do ATPE reduziu 75,1% do gasto energético em relacdo ao processo de separacdo de
cristalizacdo por diluicdo de alcool (ADC), o qual separa o 1,3-PDO por cristalizacéo,
concentrando a solu¢éo utilizando alcool.

Fu; Sun; Xiu (2013) propuseram um processo continuo em contracorrente de um

sistema SOE de K2HPOu/etanol para extracdo do 1,3-PDO. A extragdo ocorreu em uma
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coluna de leito recheado em que a fase dispersa, contendo a mistura do caldo de
fermentacgdo rica no sal inorganico, e a fase continua, contendo etanol anidro, foram
alimentadas em contracorrente. O coeficiente de particdo e recuperagdo de 1,3-PDO
foram investigados variando a vazao da fase dispersa (de 1 a 3 mL/min) e o tamanho do
recheio (3 x 3 mm e 5 x 5 mm). A vazdo e o tamanho do recheio que melhor
contribuiram para maior extracao de 1,3-PDO do caldo de fermentacdo foi 1 mL/min e
3 x 3 mm, atingindo 90,30%. Além disso, a coluna operou em modo continuo por 11 h,
comprovando boa eficiéncia e estabilidade da extrag&o.

Li et al. (2009) e Li, Teng, Xiu (2011) também utilizaram o etanol como
solvente organico. Verifica-se que o sal inorganico possui papel fundamental na
recuperacdo do 1,3-PDO. Desses, a combinacdo de KoHPO4 / etanol e 0 K2COs / etanol
foram os mais eficazes, com maior recuperacdo do produto, 98,1% e 97%,
respectivamente.

Embora seja um bom extrator de 1,3-PDO, o etanol ndo é um solvente adequado,
pois grande quantidade de sais, presentes na fase aquosa, sdo dissolvidos na fase
organica, o que dificulta a recuperacdo do solvente. Song et al. (2013) relataram a
eficiéncia de trés alcoois como solventes organicos em ordem crescente de seletividade
de extracdo do 1,3-PDO: metanol < etanol < isopropanol, na extracdo de 1,3-PDO
(SONG et al., 2013). Entretanto, o uso de metanol em grandes quantidades ndo é
recomendado, devido ao seu carater explosivo e téxico (VIVEK; PANDEY; BINOD,
2018). Song et al. (2013) também avaliaram o efeito do sal inorganico sobre a
seletividade de extracdo do produto e verificaram que KzPOs < KoHPO4 < (NH4)2SO4 <
K2COz3. Dessa forma, o sistema K>COz / isopropanol foi o que melhor separou o 1,3-
PDO dos demais acidos organicos contidos na mistura inicial (acido lactico e acético),
obtidos da fermentacédo do glicerol (SONG et al., 2013).

Rukowicz; Alejski; Miesigc (2014) fizeram experimentos para selecionar o
sistema sal / solvente mais adequado (Tabela 7). Os melhores resultados foram obtidos
para os sistemas acetona/(NHs).SO4 e acetona/K:HPOs, extraindo 91% e 93,8%,
respectivamente, com ambos 0s sistemas apresentando extracdo de sais menores que
5%.

Conforme observado na Tabela 7, os sais inorganicos mais eficazes sdo o
K3POs, seguido do KoHPO,, para a extracdo do PDO. A interacdo desses sais com a
agua € maior do que a do 1,3-PDO, o que diminui sua solubilidade e torna-se mais facil

de ser recuperado na fase organica. No que se refere a aplicacdo dos solventes
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organicos, a acetona e o 2-propanol s@o os melhores solventes, pois além de extrair
baixa quantidade de sais, sdo extratores mais seletivos ao 1,3-PDO em relagdo a outros
subprodutos polares oriundo da fermentagdo, como o &acido latico, acético e 2,3-

butanodiol.
2.6.4. Destilacdo a vacuo

O sistema de separacdo por destilacdo a vacuo ndo é composto por apenas
colunas de destilagdo. Normalmente, um conjunto de opera¢Bes unitarias sao
combinados com a destilacdo a vacuo visando remover previamente as impurezas
irrelevantes para aumentar o rendimento da secdo de separacdo da planta. No processo
bioldgico, quando se aplica a destilacdo a vacuo, é necessario remover, previamente,
outros componentes sélidos ou em suspensdo contidos na mistura, visando facilitar a
retirada posterior do 1,3-PDO. Gao et al. (2007) desenvolveram um processo em escala
laboratorial para purificar o 1,3-PDO usando a ultrafiltracdo para remover as
macromoléculas (&cidos nucleicos, polissacarideos e proteinas), seguida da precipitacdo
por adicdo de etanol para cristalizar os sais (orgénicos e inorganicos) presentes na
mistura e as macromoléculas residuais, removendo-os em seguida por centrifugacéo.
Por fim, o etanol e a 4gua foram separados do produto por evaporacdo e destilacdo a
vacuo, respectivamente. Esse processo foi eficaz na remocao das macromoléculas e sais,
porém, € bem especifico para a recuperacdo de 1,3-PDO por fermentacdo (WANG et
al., 2015).

Zhang et al. (2021) propuseram um processo biotecnolégico experimental em
escala laboratorial que compreendeu trés etapas: a purificacdo do glicerol bruto, a
fermentacdo e separacdo do 1,3-PDO por destilagdo a vacuo. Antes da etapa de
purificacdo do produto, a biomassa e proteinas foram previamente separadas por
ultrafiltracdo, seguida da cristalizacdo de sais e acidos organicos (como acido acético e
butirico) gerados na fermentacdo. A destilacdo a vacuo ocorreu a condigdes de 120 °C e
20 mili bar). O fluxograma é mostrado na Figura 14.
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Figura 14: Secdo de purificacdo do 1,3-PDO obtido a partir da acroleina (Degussa-Dupont)

ctive, carbon
H—l ,3-PDO
J

Activ
=
Deodorization

High-boiling
residues

Vacuum ~—j~
distillation

TN
|y

N~
Alkaline

hydrolysis

/

Vacuum |~

Water
Organic acids

1,3-PDO
1,3-PDO esters

distillation

Water
- Organic acids

1,3-PDO

Filtration

t

a
=
g8 A
= F
El [ —
| g‘ )
C 5 g2 %
O F —
=0 i) N
] = .
=
m
4
|

Permy

Water

eate ‘

Evaopration | concentrated
broth
Glycerol

A

]
]L ~,

Evaopration

<Da) - |

Biomass
Proteins

Fermentation
broth
Ultrafiltration
(6k

Raw glycerol

Fonte: Zhang et al. (2021)

Similarmente, nos processos quimicos, uma separacdo prévia dos subprodutos
deve ser implementada para aumentar o rendimento da separacdo de um produto por
destilacdo a vacuo. Para o caso do glicerol, os acidos graxos e os sélidos sdo
previamente separados antes de purificar o tridlcool por destilacdo a vacuo. Quando
possivel de implementar, a destilagdo a vacuo normalmente é a mais simples para
promover uma separagao pois ja é uma tecnologia bem consolidada atualmente. Para o
caso do processo industrial de producdo de 1,3-PDO a partir da acroleina (Degussa-
Dupont), utiliza-se um vacuo parcial em uma coluna de remocdo de agua como

principal operagdo unitaria, como mostrado na Figura 15 (SRI CONSULTING, 1999).
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Figura 15: Secéo de purificagdo do 1,3-PDO no processo Degussa-Dupont a partir da acroleina
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Como exemplo, a coluna de destilacdo a vacuo C-301 separa principalmente o
1,3-PDO e a 4gua nas condic¢des de 200 mmHg e 172 °C no topo.

2.7. ETAPAS DE UMA ANALISE DE CICLO DE VIDA

A Avaliacdo do Ciclo de Vida (ACV) é uma ferramenta que avalia os impactos
ambientais de um produto, servi¢o ou processo ao longo de sua vida util. ACV pode ser
definido como a montagem e estimativa de entradas e saidas de recursos, 0s potenciais

impactos ambientais de um sistema de produto, incluindo seus processos e projetos, ao
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longo de seu ciclo de vida (NWODO; ANUMBA, 2019). O termo sistema pode se
referir a um produto, servico ou processo. Para realizar uma ACV, quatro etapas sdo
aplicadas ao sistema e elas estdo bem documentadas na série ISO 14040. A interligacao

dessas etapas € mostrada na Figura 16.

Figura 16: Etapas de uma ACV
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A primeira etapa, Definicdo de Meta e Escopo, consiste em definir o objetivo
principal do estudo de ACV e caracterizar o sistema a ser analisado. A proxima etapa,
Inventério do Ciclo de Vida (ICV), consiste em quantificar as entradas, por exemplo,
matérias-primas e eletricidade, e saidas, por exemplo, emissdes e residuos sélidos do
sistema. A terceira etapa de uma ACV ¢ a Avaliacdo de Impacto do Ciclo de Vida
(AICV). Nesta etapa, os impactos ambientais do sistema em estudo séo calculados por
meio da conversdo do inventario levantado na etapa anterior em impactos ambientais. A
ultima etapa, denominada Interpretacdo dos Resultados, consiste em analisar e
interpretar os resultados das trés etapas anteriores (SANTOS; BARBOSA-POVOA;
CARVALHO, 2019).
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2.7.1. Definicao de objetivo e escopo

Na etapa de Definicdo de Meta e Escopo, uma sequéncia de pontos deve ser
definida, tais como: o objetivo da ACV, a unidade funcional e a fronteira da aplicacéo
da ACV. Um estudo de ACV pode ser classificado como autbnomo ou comparativo. Em
um estudo autdbnomo, a avaliacdo do ciclo de vida é aplicada a apenas um sistema para
avaliar seus impactos ambientais, enquanto em um estudo comparativo de ACV, a
avaliacdo do ciclo de vida é aplicada a dois ou mais sistemas e 0s impactos ambientais
dos sistemas sao aplicados para comparacao.

A unidade funcional de uma ACV representa uma referéncia quantitativa basica
para o qual todos os resultados sdo apresentados. A referéncia pode ser classificada de
acordo com a propriedade que o sistema mensura, a exemplo das entradas e saidas do
sistema em estudo. Para sistemas de processos quimicos, todas as correntes materiais ou
energéticas podem ser expressas por uma unidade funcional de 1 kg de produto final
(MATUSTIK; HNATKOVA; KOCI, 2020).

A fronteira de uma ACV é definida pelas etapas do ciclo de vida que estdo sob
analise. Uma ACV pode ser calculada normalmente em quatro limites principais do
sistema. O primeiro é o cradle-to-grave (do berco ao timulo), que considera todo o
ciclo de vida de um sistema, desde a extracdo de matérias-primas até o descarte e
reciclagem do produto. A fronteira cradle-to-gate (do berco ao portdo) € o segundo, que
considera todas as etapas desde a extracdo da matéria-prima até uma certa etapa ao
longo de uma ACV, podendo ser, por exemplo, até a fabricacdo de um produto em uma
planta (portGes da fabrica) ou até os descartes de efluentes, residuos ou emissGes em
estacOes de tratamento. O gate-to-gate (do portdo ao portdo) considera apenas uma
Unica etapa do ciclo de vida, como entrega ou uso do produto, por exemplo. O gate-to-
grave (do portdo ao tamulo) considera as Ultimas etapas do ciclo de vida, a exemplo do
uso e descarte do produto em anélise (SANTOS; BARBOSA-POVOA; CARVALHO,
2019).

2.7.2. Andlise de inventario (ICV)

Na etapa do ICV, ha uma anélise do inventario, que envolve a coleta dos dados
de entradas e saidas que devem ser consideradas conforme a fronteira do sistema
definida na etapa anterior. Esses dados estdo disponiveis em bancos de dados, tais como

o Ecoinvent, Agro-footprint e European, que sdo encontrados em diversos softwares
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existentes no mercado que permitem modelar o sistema em estudo e realizar a ACV
(SANTOS; BARBOSA-POVOA; CARVALHO, 2019). Para um processo industrial, a
coleta de dados inclui a demanda de energia, as matérias-primas, os insumos auxiliares
e fisicos utilizados, bem como produtos, coprodutos e residuos. Os residuos
representam as emissdes liberadas no meio ambiente - gases de efeito estufa, impactos
toxicos em um ecossistema, contaminagéo da agua, e outros efeitos (KOCK; FRIEDL;
WUKOVITS, 2023).

O SimaPro € o software ACV mais aplicado e a Ecoinvent é a base de dados
mais recorrida para obter o ICV de sistemas. As bases de dados ndo sdo a Unica fonte de
dados na etapa do ICV. Vérios dos estudos tém usado simulagdo oriunda de softwares
de engenharia para estimar o ICV de processos quimicos, tais como o Chemical Process
Simulation (CPS), o Aspen Plus™ e o Aspen HYSYS™. Além da simulagdo de
processos, alguns estudos usam informacdes coletadas na literatura, dados da industria,
testes experimentais e investigacio no local (SANTOS; BARBOSA-POVOA;
CARVALHO, 2019).

2.7.3. Avaliacdo dos Impactos de Ciclo de Vida (AICV)

O AICV visa entender e avaliar a magnitude e a significancia dos potenciais
impactos ambientais de um sistema em estudo a partir do uso de métodos de impactos
ambientais tais como o ReCiPe, CML, TRACI, IMPACT 2002+, Eco-Indicator 99,
entre outros. Os métodos de AICV convertem os dados de inventario coletados na etapa
anterior em impactos ambientais na forma de categorias de impacto, que € a entidade
que representa aspectos ambientais (por exemplo, aquecimento global, oxidacéo
fotoquimica, ecotoxicidade aquatica, extracdo mineral, toxicidade humana, fontes ndo
renovaveis (CARVALHO et al., 2014).

Entretanto, esses métodos ndo sdo padronizados e compreendem diferentes
elementos, sendo eles: selecdo de categorias de impacto, indicadores de categoria e
modelos de caracterizacdo; classificagdo; normalizacdo; agrupamento; ponderacdo e
analise de qualidade de dados (MIMOSO et al., 2015). Os diferentes elementos de cada
método resultam em diferentes calculos e formas de apresentar seus resultados, o que
torna a comparagdo entre métodos mais dificil (CARVALHO et al., 2014).

Carvalho et al. (2014) apresentaram uma revisdo de literatura incluindo 25
métodos para avaliacdo de impacto ambiental em processos quimicos. O método de
AICV mais comum utilizado para calcular os impactos ambientais € o ReCiPe, seguido
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do CML. Outros métodos utilizados incluem o TRACI, Eco-Indicator 99, Escassez
Ecoldgica, EDIP e EPS. Normalmente, os estudos de ACV tém usado pelo menos dois
métodos para a realizacdo da ACV. A escolha do método para calcular uma ACV
depende do objetivo da ACV, do sistema, de suas categorias de impactos e do local
onde se pretende realizar o estudo. Os métodos calculam os resultados dos impactos

ambientais, cuja interpretacdo € interpretada no proximo item.
2.7.4. Interpretagdo dos Resultados (IR)

A Interpretacdo dos Resultados € a quarta e ultima etapa da ACV. Nessa etapa,
os resultados sdo interpretados a partir da identificacdo de hotspots e da identificacdo as
categorias de impacto responsaveis pela maioria dos impactos ambientais. O termo
hotspots se refere a locais ou etapas dentro de um processo industrial que estdo
associados a altos impactos ambientais. Ao identificar os hotspots, os estudos de ACV
podem propor acdes de retrofitting em processo industrial que minimizariam o0s
impactos ambientais. Na identificacdo de categorias de impacto mais criticas do
processo, a eficiéncia de tais agbes podem ser avaliadas, e, para identifica-las, é
necessario normalizar os resultados para que possam ser ajustados e terem dimensdes
comuns, ja que as categorias de impacto sdo expressas em diferentes unidades. Os
resultados normalizados sdo entdo analisados por meio de uma andlise de Pareto, por
exemplo, e as categorias de impacto mais criticas sdo identificadas (SANTOS;
BARBOSA-POVOA; CARVALHO, 2019). Em uma abordagem comparativa, ambas as
rotas sao analisadas da mesma forma, e comparadas.

O principio de Pareto tem sido aplicado a uma ampla gama de areas, tais como a
area de economia, desenvolvimento de software, andlise de ciclo de vida, entre outros.
O principio de Pareto sustenta que aproximadamente 80% dos resultados podem ser
obtidos a partir de aproximadamente 20% da entrada. Na etapa do RI, o principio tem
sido utilizado para quantificar quantas categorias de impacto devem ser consideradas
para representar 80% dos impactos ambientais. Logo, uma futura acdo de retrofitting
pode ser implementada diretamente no processo, a fim de reduzir os impactos
ambientais mais criticos (MIMOSO et al., 2015).

Outra ferramenta que também pode ser usada para interpretar os resultados de
uma ACV é o Roadmap for Environmental Impact Retrofit (REIR), proposto por
(MIMOSO et al., 2015). O REIR pode avaliar diferentes alternativas de projeto de

retrofit de um determinado processo quimico ou ser usado para avaliar os resultados de
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uma ACV entre duas rotas de producao, resultados esses obtidos a partir dos métodos de
ACIV. A ferramenta identifica quais as categorias de impacto que mais diferem entre as
rotas avaliadas. A metodologia do REIR consiste em uma sequéncia de sete etapas, tais
como:
1. Comparar de valores de single score e calculo de valores de desvio relativo e
absoluto:
Os single scores de cada rota sdo comparados usando os dois métodos de
impacto ambiental selecionados, a exemplo do TRACI e Environmental
Footprint;
2. Classificar as categorias de impacto ambiental:
As categorias de impacto de cada método sdo classificadas em ordem
decrescente de contribuicdo, ou seja, da categoria que mais impacta até a que
menos impacta;
3. Calcular a single score parcial:
As categorias de impacto s&o introduzidas uma a uma na single score parcial
cumulativamente na mesma ordem em que foram classificadas na etapa anterior.
Por exemplo, a primeira single score parcial é o valor da categoria de impacto
com a maior contribuicdo para a single score, enquanto a segunda single score
parcial é calculada pela soma da primeira e da segunda categoria de impacto;
4. Calcular o desvio relativo para cada single score parcial:
O desvio relativo é calculado para cada single score parcial obtido para cada
rota;
5. Calcular a sensibilidade (A) de cada single score parcial e classifique-os do maior
para 0 menor valor:
Para cada desvio relativo, cada sensibilidade é calculada;
6. Selecionar as categorias de impacto: Principio de Pareto:
Quanto maior a sensibilidade, maior a contribuicdo dessas categorias na
transicdo entre as rotas analisadas. Assim, cada categoria de impacto é
reordenada do valor de sensibilidade mais alto para o mais baixo (ordem
decrescente de contribuicao)
7. Plano de Agéo Futuro:
Um plano de agdo futuro consiste em determinar as possiveis solugdes para
reduzir ainda mais, com base na metodologia aplicada, os impactos ambientais

da rota menos impactante.
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Devido a grande quantidade de dados necessarios para conduzir uma ACV, é
importante entender a incerteza de dados coletados no ICV que contribuem na etapa do
IR. Além disso, o0 banco de dados contera intervalos de variacdo desses parametros, o
que permite investigar em detalhes a incerteza nos resultados (NEGISHI et al., 2018).
Por essa razdo, as normas ISO sugerem que ao realizar uma ACV, uma analise de
sensibilidade e de cenarios devem ser consideradas, a exemplo de modelos estocasticos,

para analisar a incerteza (ISO, 2023).

2.8. ANALISES DE CICLO DE VIDA DE PROCESSOS DE PRODUCAO DO 1,3-
PDO

A anélise de ciclo de vida de processos de producdo de 1,3-PDO tem sido
reportada na literatura por Anex e Ogletree (2006) e por Urban e Bakshi (2009). O
projeto e a ACV realizados por esses autores sdo descritos a seguir.

Primeiro, Anex e Ogletree (2006) realizaram uma anélise de ciclo de vida de um
projeto de processo biotecnoldgico desenvolvido pelos proprios autores e comparando
com a rota da Shell (partindo do 6xido de etileno). Em seguida, Urban e Bakshi (2009)
realizaram uma ACV comparativa entre as rotas biotecnolégica e fossil na producéo de
1,3-PDO.

O design proposto por Anex e Ogletree (2006) (mostrado na Figura 17) foi
desenvolvido a partir de dados disponiveis do biocatalisador produzido pela DuPont e
seus membros. O biocatalisador consiste em uma cepa de E. coli geneticamente
modificada contendo genes de S. cerevisiae, para producdo de glicerol a partir da

glicose, e 0s genes de K. pneumoniae, que convertem glicerol em 1,3-PDO.
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Figura 17: Fluxograma de processo biotecnologico proposto por Anex e Ogletree (2006)
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Conforme mostrado na Figura 17, os produtos de alimentacdo do fermentador
sdo glicose, amodnia, agua, indculo e ar. Um fermentador de sementes (ndo mostrado) €
usado para cultivar o in6culo do organismo antes de ser alimentado ao fermentador. O
uso de energia e recursos no fermentador de sementes é considerado insignificante. A
fermentacdo aerdbica prossegue por 38 horas a 37°C, 1 atm com um volume de trabalho
de 130.000 L. O biocatalisador excreta o 1,3-PDO extracelularmente e a mistura pos-
reacional (caldo de fermentacdo) é encaminhada para a unidade de esterilizacdo por
calor operada a 140°C para matar os microrganismos. Apdés a esterilizacdo, o caldo de
fermentacdo é movido para um tanque de armazenamento usado para acumular o 1,3-
PDO em batelada. O caldo é entdo separado por centrifugacdo, que separa a massa
celular dos microrganismos do produto aquoso. O produto agquoso sem 0S
microrganismos passa por uma coluna de desidratacdo para remover 0 excesso de agua
enquanto a massa celular é lavada usando um sistema de diafiltragdo para separar o 1,3-
PDO residual.

Os efluentes da coluna de desidratacdo e do sistema de diafiltracdo sdo

combinados posteriormente e direcionados para outra coluna de desidratacéo, que reduz
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a concentracdo da agua de 90% para 20%. A corrente rica em 1,3-PDO é direcionada
para o trem de destilacdo, onde todas as colunas sdo operadas sob vacuo para reduzir as
temperaturas operacionais e minimizar reac0es indesejadas e degradagéo do produto. O
trem de destilacdo purifica o 1,3-PDO a uma pureza em massa seco de 99,9%, com teor
de glicerol inferior a 50 ppm e pH entre 5,5-7,0.

Esse processo foi simulado no software CHEMCAD para uma capacidade anual
de 310 t/ano de 1,3-PDO e a ACV foi realizado a partir do SimaPro. O consumo total de
energia desse processo € de 26 MJ/kg de 1,3-PDO, sendo o principal contribuinte para a
geracdo de impactos ambientais. Dessa energia, 26% € utilizada na fermentacéo, 64%
na purificacdo e 10% na separacao.

Visando reduzir os impactos ambientais causados pelo uso da energia fossil, a
reducdo de energia na etapa de purificacdo seria uma maneira mais eficiente. Os autores
identificaram métodos de separacdo tais como a extracdo por solvente e secagem por
pulverizagdo com evapora¢do como possiveis substitutos ao trem de destilacdo a vécuo.
A fermentacdo é a segunda etapa mais impactante. Como solugéo, a operagdo em modo
continuo ndo somente reduziria a demanda de energia como também aumentaria o
rendimento médio do produto. Além disso, isso também contribuiria para 0 maior
rendimento de separacao.

Os autores também fizeram uma comparacdo da rota biotecnoldgica proposta
com o processo industrial que existiu, isto €, a rota petroquimica de producdo do 1,3-
PDO a partir do éxido de etileno. Os dados de inventario do ciclo de vida para o
processo de éxido de etileno (OE) foram obtidos combinando dados do SimaPro para
producdo de hidrogénio com dados de producéo de gas de sintese na literatura.

A ACV foi aplicada com base na fronteira cradle-to-gate considerando que
ambas as rotas possuem 0 mesmo uso, ou seja, a fabrica¢do do PTT, e por isso, possuem
0Ss mesmos impactos no fim de vida do produto. No entanto, 0s autores sugeriram
melhorias futuras, utilizando uma fronteira cradle-to-grave para uma analise mais
completa, incluindo os impactos do uso e da gestdo de residuos. Com base na ACV
comparativa das duas rotas estudadas pelos autores, esta avaliagdo preliminar do ciclo
de vida identificou que a producdo de 1,3-PDO de base biologica obteve um
desempenho ambiental superior comparado com o dos processos baseados em OE, com
demanda de energia fossil 40% menor do que o do processo com base fossil. Entretanto,

h& uma incerteza significativa associada a ACV de ambas as rotas, uma vez que sao
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projetos preliminares e o projeto e simplificado. Os autores néo realizaram o célculo das
incertezas.

Urban e Bakshi (2009) também fizeram um ACV comparativo entre a rota fossil
e a rota biotecnologica. Eles propuseram uma alternativa a rota do 6xido de etileno e
compararam com a rota biotecnoldgica proposta por Anex e Ogletree (2006),
reproduzindo os seus dados. O projeto da rota fossil € mostrado na Figura 18 e foi
desenvolvido com base em informacOes gerais de patentes, estequiometria de reacdo e
suposicdes de projeto de engenharia. Para simular o processo, o software CHEMCAD

foi usado.

Figura 18: Fluxograma do processo da rota fossil para o 1,3-PDO
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Fonte: Urban e Bakshi (2009)

O balango de massa do processo foi determinado a partir da estequiometria da
reacao quimica geral para a producdo de 1,3-PDO, usando o 6xido de etileno e o gas de
sintese como matérias-primas: CoH4O + CO + 2H> = C3HgO». Para isso, usou-se as
seguintes consideracGes: 100% de conversdo geral de 6xido de etileno (EO); excesso de
50% de gas de sintese (CO e H>) e 70% de conversdo por passo de EO. Nesse contexto,
determinou-se que sdo necessarios 0,646 kg de EO e 0,763 kg de gas de sintese por kg
de 1,3-PDO. Para produzir o 6xido de etileno e o0 gas de sintese, os autores buscaram as
informagdes de processo na literatura. Conforme resultados da simulagdo no software
CHEMCAD, 10,4 kWh de eletricidade e 1.200 L de agua de resfriamento séo
necessarios para a operagdo do processo.

Urban e Bakshi (2009) afirmaram que muitos estudos se concentram apenas no
consumo de alguns recursos ndo renovaveis e suas emissdes e impactos relacionados,

ignorando o papel dos bens e servigos ecossistémicos, como uso da terra, consumo de
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agua, sequestro de carbono e erosdo do solo, que também sdo pontos importantes em
uma ACV. Processos que podem parecer atraentes do ponto de vista de emissdes ou
energia podem ndo ser viaveis ambientalmente se explorarem fortemente o0s
ecossistemas além de sua capacidade de suporte. Isso indica que os produtos de base
bioldgica ndo sdo inerentemente melhores do ponto de vista do ciclo de vida, pois
dependem da fonte de matérias-primas, de energia ou do processo especifico utilizados,
bem como da categoria de impacto de interesse.

Na ACV, a unidade funcional deste estudo é 1 kg de 1,3-PDO, isto €, os valores
sdo divididos pela quantidade total do produto gerado. A fronteira é a cradle-to-gate, ou
seja, nada ¢ considerado depois que o produto sai do “portdo” da fabrica. Considerou-se
que, para ambas as rotas, todas as matérias-primas necessarias para as respectivas
plantas sdo de facil acesso e disponiveis no local. Nesse caso, 0os impactos causados
pelo transporte dos insumos foram negligenciados na ACV. Além disso, os impactos
causados pela cadeia produtiva da fabricacdo dos materiais de construcdo para as varias
instalacbes de producdo (equipamentos principais e auxiliares da planta) foram

negligenciados.

Figura 19: Fronteira de ACV das rotas biotecnoldgica (a) e fossil (b)
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Fonte: Urban e Bakshi (2009)

O software SimaPro foi usado para modelar a ACV de ambas as rotas. De
acordo com a Figura 19, os processos com linhas tracejadas estdo presentes na base de
dados do software, tais como o cultivo de milho, a producdo de gas natural, a producéao
de eletricidade e varios processos de produgdo de materiais. Os processos com linhas
solidas (a moagem Umida de milho, producgéo de glicose e produgéo de 1,3-PDO) nédo
constam na base de dados do SimaPro e seus dados foram obtidos da literatura. No
processo da rota féssil, 0 SimaPro possui modelos para todos 0s processos, exceto para
a producdo de EO e de 1,3-PDO.
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Conforme os resultados da ACV, identificou-se que trés categorias de impacto
representaram a maior parte dos impactos ambientais, tais como o aquecimento global,
0 consumo de combustiveis fosseis e a eutrofizacdo. Com base nos resultados da anélise
energética aplicada a ambas as rotas de producdo do 1,3-PDO, verificou-se que a rota
biotecnologica usa menos combustiveis fosseis (fonte de energia) ao longo de seu ciclo
de vida do que o de base fossil, tendo, também, menor potencial para o aguecimento
global. Entretanto, na categoria de eutrofizacdo, a rota de base bioldgica gera maiores
impactos ambientais devido ao maior descarte de agua no processo ap0s O Sseu
tratamento.

Os autores concluiram que, embora os resultados sejam mais favoraveis a rota
bioldgica, isso ndo significa que essa rota deva ser substituida pela rota féssil. A rota de
base bioldgica pode ajudar a reduzir a poluicéo do ar e os gases de efeito estufa ao usar
recursos renovaveis, mas deve ser desenvolvida e usada com cuidado para evitar
imensos impactos negativos na infraestrutura ecoldgica, como a eutrofiza¢do. Do ponto
de vista da tomada de decisdo, os autores sugerem que é extremamente importante
considerar a reducdo de impactos ambientais aos ecossistemas devido ao seu estado de
deterioracdo. Nesse contexto, a exploracdo de novas rotas de producdo de 1,3-PDO,
como a da hidrogendlise do glicerol, pode representar uma solucdo para todos 0s

aspectos abordados.
2.9. ANALISE ECONOMICA DE PROCESSOS DE PRODUCAO DO 1,3-PDO

A analise econdmica de processos de producdo de 1,3-PDO a partir da
fermentagdo do glicerol foi reportada na literatura apenas por Molel; Phillips; Smith
(2015) e por Posada et al. (2013). Por essa razéo, esses trabalhos foram discutidos em
detalhes visando abordar os projetos de processo e a analise econdmica realizada.

Molel; Phillips; Smith (2015) desenvolveram uma planta de producédo de 1,3-
PDO com capacidade de 100 MMlIb/ano de 1,3-PDO de grau polimero a partir de
glicerol bruto. Esse projeto foi dividido em trés etapas: a fermentacdo aerdbica,
separacdo da biomassa e purificagdo do 1,3-PDO. O projeto de processo foi realizado no
Aspen Plus v8.6 e as estimativas de custo dos equipamentos foram obtidas por meio das
equacOes obtidas em Seider; Seader; Lewin (1998), com correc¢des de inflag&o.

A etapa de purificagdo do 1,3-PDO proposto por Molel; Phillips; Smith (2015)
consiste na sequéncia de operacOes unitarias: filtracdo, troca idnica, evaporacao,
polimento em leito misto, destilagdo a vacuo e leito de hidrogenagéo. O processo utiliza
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a fermentacdo aerdbica de Klebsiella Pneumoniae em sete fermentadores de sementes
de 60.000 litros cada um. O tempo de batelada para a fermentacdo é¢ de 138,4 horas,
com tempo de ciclo de 73 horas, permitindo 107 bateladas por ano. Durante o periodo
de fermentacdo, a concentracdo de glicerol € mantida em 20 g/L pela alimentacdo de
glicerol e glicose em uma proporcdo de massa de 10:1, e o ar é adicionado a 0,8 vvm
(volume de ar por volume de meio por minuto). A concentracdo final de 1,3-PDO em
cada um dos 14 fermentadores é de 70 g/L, e o rendimento molar de 1,3-PDO é de 0,6
mol de PDO por mol de glicerol.

Ap0s a reacdo, os fermentadores sao esvaziados e 0s produtos sdo enviados para
um tanque de armazenamento. Este tanque €é drenado para uma unidade de
microfiltracdo (MF) onde a biomassa é removida. A biomassa retida é diluida com agua
de processo e enviada para esterilizacdo e descarte. O conteddo do tanque de
armazenamento é bombeado para a unidade de ultrafiltracdo e depois para a unidade de
nanofiltracdo, ambas em batelada com tanques intermediarios de armazenamento. Apés
a nanofiltracdo, o conteudo é transferido para outro tanque de armazenamento onde
ocorre a transicdo para fluxo continuo.

O material é entdo bombeado do tanque de armazenamento para uma sequéncia
de colunas de troca anidnica de acido forte e base fraca visando remover mais de 95%
dos sais produzidos na fermentagdo, e seguido de polimento em leito misto, para a
remocao dos 5% restantes. Com os sais removidos, a agua é posteriormente removida
em um evaporador de triplo efeito, que opera sob condi¢cdes de vacuo devido a
sensibilidade do produto a temperatura. O evaporador reduz o teor de umidade de 90%
para 20% e os fluxos de condensado s&o reciclados de volta ao sistema e posteriormente
resfriados, esterilizados e reintroduzidos no processo de fermentacdo. Um ejetor de jato
de vapor de dois estdgios é usado para o sistema de vacuo. ApOs a evaporacdo, a
purificacdo adicional é alcangada em uma coluna de polimento de leito misto, que
remove as impurezas que permanecem na agua, tais como o glicerol, a glicose e outros
subprodutos de baixo e alto ponto de ebulicéo.

Uma sequéncia de quatro colunas de destilagdo € usada para atingir a pureza
final do 1,3-PDO de 99,98%. Para manter as temperaturas abaixo de 170 °C, as colunas
devem funcionar sob vacuo gerado usando um ejetor de jato de vapor de dois estagios.
A primeira coluna de destilacdo reduz a agua no fundo para 1000 ppm. Na segunda
coluna, o 1,3-PDO sai a 99,95%. Durante a separacédo, é provavel que parte do produto

tenha reagido e formado liga¢Ges duplas. Um reator de hidrogenacdo segue a segunda
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destilacdo para saturar esses compostos e minimizar os alcenos formadores de cor no
produto. Nickel Raney é utilizado como catalisador. Apds a hidrogenacgdo, que é uma
reacdo de alta pressdo, o produto passa por mais duas colunas de destilacdo a vacuo. O
vacuo € novamente mantido por um sistema ejetor de jato de vapor de dois estagios.
Essas colunas sdo necessarias para remover 0s compostos de altos e baixos ponto de
ebulicdo formados durante a hidrogenagéo. O produto final apresenta 99,98% de pureza
em base seca e contém menos de 500 ppm de &gua.

De acordo com o EVTE, o custo total do equipamento da planta foi de US$ 79,8
milhdes, sendo 40% dos quais sao atribuidos aos 14 fermentadores construidos em aco
inoxidavel e ao grande volume de fermentagdo para atender as metas de producdo. O
evaporador de triplo efeito é a unidade individual mais cara, respondendo por 18% dos
custos totais dos equipamentos (US$ 14,6 milhdes).

A planta foi projetada para ser localizada na Asia com um tempo de vida de 20
anos. Os autores calcularam uma taxa interna de retorno (TIR) de 16,76% e um VPL de
US$ 46,9 milhGes, viabilizando o projeto. O preco do glicerol bruto precisa aumentar de
US$ 0,11 por libra para mais de US$ 0,177 por libra para inviabilizar o projeto,
mantendo o preco do produto constante. Se o preco do glicerol bruto permanecer
constante, o preco de mercado do 1,3-PDO teria que cair de US$ 1,00 por libra para até
US$ 0,87 por libra (VPL=0).

Um fator importante que afetou o grau de lucratividade desse processo foi o alto
custo dos equipamentos para a se¢do de fermentacdo. Isso se deve principalmente as
altas capacidades demandadas no processo visto que o 1,3-PDO deve estar diluido no
caldo de fermentacdo, além do tempo da fermentacdo. Uma maneira eficiente de reduzir
ainda mais os custos é aumentando a produtividade da fermentagdo. Isso resultaria ndo
somente na diminuicdo da dimensdo dos fermentadores, mas também a reducdo do
capital e do custo de producdo.

Posada et al. (2013) também desenvolveram um projeto para producao de 1,3-
PDO a partir da fermentacdo do glicerol bruto seguido de uma avaliacdo econémica. O
processo de produgdo foi composto por trés etapas principais: a purificagdo do glicerol,
a fermentacéo do glicerol e a recuperacgéo e purificacdo do 1,3-PDO. O Aspen Plus foi a
ferramenta utilizada para definir, estruturar, especificar e simular o processo completo.
Entdo, como resultado do processo de simulagcdo, os balancos de massa e energia
(matérias-primas, consumiveis, fluidos de servico e requisitos de energia) foram usados

para estimar os custos de capital e operacionais da planta usando o software Aspen
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Icarus Process Evaluator. Esse software estima os custos de capital das unidades de
processo, bem como 0s custos operacionais, entre outros dados, utilizando as
informacdes de projeto fornecidas pelo Aspen Plus e os dados introduzidos pelo usuério
para condigdes especificas, como localizacdo do projeto, entre outros.

Inicialmente, o glicerol bruto (glicerol 60,05%, metanol 32,59%, NaOCHs3
2,62%, gorduras 1,94% e cinzas 2,8%) foi submetido a um processo de evaporagédo
onde 90% do metanol foi recuperado, podendo ser reciclado para o processo de
transesterificacdo (caso o processo seja integrado a producdo de biodiesel). O produto
resultante foi neutralizado com uma solugéo acida (H2SOa) e os sais e cinzas formados
foram separados por centrifugacdo. A mistura clarificada foi entdo lavada com agua e,
em um processo de evaporacdo posterior, mais de 90% do teor de 4gua e o metanol
restante foram retirados. Finalmente, a qualidade necessaria de glicerol (98% em massa)
foi alcancada ao longo de processo de destilacdo a vacuo. Essa qualidade do glicerol era
a necessaria para o processo de fermentacéo.

Na etapa de fermentacdo, os autores propuseram um modelo cinético com trés
cenarios de otimizacdo para predizer o comportamento da reacdo utilizando K.
pneumoniae em duas etapas continuas. O modelo prediz tanto a formacdo de acido
acético e etanol como também calcula a taxa especifica de crescimento levando em
consideracdo a inibicdo dos microrganismos por concentracfes consideraveis de
substratos e produtos.

Na etapa de separacdo e purificacdo do 1,3-PDO, o caldo de fermentacdo passou
por uma etapa de centrifugacdo para remover a massa celular. Em seguida, o produto
clarificado foi separado com base em uma configuracao reativo-extrativo estudada por
Malinowski (2000) e continuada por Hao; Liu; Liu (2005) e Hao et al. (2006), conforme
discutido no item 2.6.2, o que altera o carater hidrofilico do 1,3-PDO convertendo-o 2-
isopropyl-1,3-dioxano (2-PD) por meio da reacdo de acetilacdo reversivel com isobutil
aldeido (IBuAld). O 2-PD é um composto hidrofébico que pode ser facilmente extraido
por uma fase organica, permitindo uma separacéo eficaz e com baixo custo energético.

No extrator reativo, onde ocorreu a reacdo de acetilagdo, duas fases foram
geradas: uma organica e uma aquosa. A fase aquosa contendo isobutil aldeido e 2-PD
foi destilada duas vezes devido a presenca de azedtropos. A primeira corrente destilada
foi o azeotropo binario aldeido isobutilico-4gua, enquanto a segunda corrente destilada
foi o azedtropo 2-PD-agua. A corrente contendo 2-PD e agua foram submetidos a um

processo de destilagdo reativa que exigiu agua adicional, obtendo uma mistura de 1,3-
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PDO e agua. Essa corrente foi finalmente purificada até 93%wt por destilacdo. A
corrente da mistura aldeido isobutilico e agua foi separada por decantagdo e recicladas
para o processo. O fluxograma do processo € mostrado na Figura 20.

Figura 20: Fluxograma simplificado para producdo de 1,3-PDO a partir de glicerol bruto
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Legenda: E—evaporador, R—reator, C—centrifuga, Dec—decantador, DC—coluna de destila¢cdo, M—
misturador, F—fermentador, RE—extrator reativo, RDC—Coluna de destilagéo reativa.
Fonte: Posada et al. (2013)

O processo foi projetado e avaliado usando uma base de célculo de 1000 kg/h de
glicerol bruto alimentado ao processo de purificacdo de glicerol, produzindo 410 kg/h
de 1,3-PDO. A analise foi estimada em ddlares americanos para um periodo de 10 anos
a uma taxa de juros anual de 16%, considerando o método de depreciacdo linear e
imposto de 33%.

As trés otimizacOes realizadas na etapa da fermentacdo de glicerol foram
consideradas como trés cenarios diferentes, visando realizar tanto a analise do processo
quanto a comparacdo econémica de cada cenario. A diferenca entre cada cenario foi
principalmente o rendimento molar global de glicerol para 1,3-PDO. O rendimento
molar global méaximo foi obtido para o cenario 1, o intermediario foi obtido no cenério
3, enquanto que o minimo foi obtido para o cenario 2. Na analise econdmica, notou-se
que os custos de capital aumentaram quando a concentracdo final de 1,3-PDO
aumentou, sendo maior, portanto, no cenario 1 e menor no cenario 3. Esses resultados
indicam que a producdo de 1,3-PDO a partir de glicerol bruto por meio de K.

pneumoniae pode ser uma alternativa rentavel para o uso de glicerol.
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Conforme os resultados dos dois trabalhos abordados, 0s respectivos projetos de
uma nova rota de producdo de 1,3-PDO a partir da fermentacdo do glicerol mostraram
ter viabilidade econdmica com base nos pardmetros econdmicos obtidos pelos autores.
Entretanto, os projetos tem capacidades anuais e especificacdes diferentes de 1,3-PDO.
A rota de Molel; Phillips; Smith (2015) representa uma escala comercial, enquanto que
a de Posada et al. (2013) representa uma planta piloto, o que ndo torna possivel
comparar economicamente as duas rotas.

A escala piloto proposta por Posada et al. (2013) parece ser mais aplicavel na
industria, pois a etapa de separacdo do glicerol gera uma matéria-prima mais pura e com
menor necessidade de diluicdo na etapa de fermentagdo. Isso promove melhor
rendimento para o0 microrganismo na produgéo do 1,3-PDO.
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3. METODOS

O planejamento do estudo envolveu sete etapas, conforme mostrado na Figura
21. 1) Levantamento e avaliacdo do mercado do glicerol e do 1,3-PDO; 2) Obtencéo dos
dados reacionais e definicdo do método de separacdo do 1,3-PDO; 3) projeto,
modelagem, e simulacdo da rota proposta; 4) dados obtidos da simulacdo proposta por
SRI Consulting (1999); 5) aplicagéo da Avaliacdo do Ciclo de Vida (ACV) comparativa
entre a rota proposta neste trabalho e a representacdo da rota biotecnoldgica comercial
disponibilizada na literatura (SRI CONSULTING, 1999), visando produzir o 1,3-PDO
e; 6) Avaliacdo técnico e econdmica da rota catalitica proposta neste trabalho e

comparagao com a rota biotecnologica.

Figura 21: Etapas do desenvolvimento da analise de mercado do projeto, avaliagdo ambiental e
econdmica do processo de producéo do 1,3-PDO
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A rota estudada neste trabalho foi a hidrogendlise do glicerol, nomeada de rota
proposta, e seu projeto foi desenvolvido e simulado, aplicando os métodos da ACV e do
EVTE. A rota de base bioldgica considerada foi um processo representativo da rota
comercial existente, nomeada de rota biotecnoldgica, e seu projeto foi simulado por SRI
Consulting (1999) e desenvolvido com base em patentes desenvolvidas pela DuPont e
Genencor e informacdes ndo proprietarias de fontes industriais.

A comparacdo da rota proposta com as rotas petroquimicas (desenvolvidas pela
Shell e pela Degussa-DuPont) ndo foram consideradas, uma vez que essas plantas

industriais foram descontinuadas.
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3.1. ETAPA 1: ESTIMATIVA DE PRECO DE MERCADO PARA OS QUIMICOS
ENVOLVIDOS NO PROCESSO

Para realizar uma andlise econdmica de um produto de interesse, é importante a
obtencdo de alguns parametros de mercado para verificar se 0 mesmo oferece potencial
econdémico em um pais base, onde se visa a implantacdo uma planta industrial.

Os parametros de mercado, a exemplo das quantidades e valores de exportacéo e
importacéo, e preco do 1,3-PDO e do glicerol, foram obtidos no portal do International
Trade Centre (ITC). Os cenarios de mercado também foram encontrados em sites de
empresas de consultorias tais como IHS Markit, Grand View Research, Market Future
Research etc. Com o uso dessas ferramentas, pode-se obter uma estimativa de mercado
desses componentes.

O ITC ¢ a agéncia conjunta da Organizacdo Mundial do Comércio e das Nacdes
Unidas que disponibiliza diversas ferramentas de analise de mercado e objetiva a
competitividade entre paises, principalmente os paises em desenvolvimento, visando
acelerar a economia (ITC, 2020). O Trade Map é um portal de acesso aos dados
estatisticos do comércio exterior e representa uma das ferramentas mais importantes do
ITC. A ferramenta fornece, através de tabelas, graficos e mapas, indicadores de
desempenho das importacdes e exportagdes, demanda internacional, mercados
alternativos e mercados competitivos, aléem de um diretério de empresas importadoras e
exportadoras (ITC, 2023). O Trade Map abrange 220 paises e territérios e 5.300
produtos e cada pais possui uma ferramenta de consulta de livre acesso onde estdo
quantificadas as importacOes e exportagdes nacionais, tais como: Estados Unidos
(DATA WEB, 2023), Canada (STAT CAN, 2023), Brasil (COMEX STAT, 2020) e
China (ETCN, 2023).

As substancias sdo encontradas no Trade Map com base no Sistema
Harmonizado de Designacédo e de Codificacdo de Mercadorias, denominado de SH. O
Sistema Harmonizado (SH) é uma nomenclatura internacional para a classificacdo de
produtos quimicos publicada pela Organizacdo Mundial das Alfandegas. O SH permite
gue os paises participantes classifiquem as mercadorias comercializadas em uma base
mundial padronizada para fins alfandegarios, sendo compostos de 2 a 6 digitos, isto é,
de SH2 a SH6. A medida que a quantidade de digitos aumenta de 2 a 6, mais especifica
se torna a classificacdo do SH. Cada pais, ou grupo de paises (blocos econdmicos, como

0 Mercosul ou NAFTA), definiu uma classificagdo de maior especificagdo, podendo
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atingir cdédigos de 8 ou 10 digitos. Esses codigos podem representar uma unica
substancia ou um grupo delas, contendo caracteristicas quimicas especificas em comum.
Normalmente as commodities e produtos de grande comercializacdo encontram-se
isolados, enquanto que as moléculas de menor mercado e de quimica fina séo agrupadas
com outras substancias. A andlise dessas moléculas agrupadas em um mesmo SH é mais
dificil, porém pode-se avaliar o0 comportamento do mercado dessas substancias como
forma de prever os parametros da substancia de interesse.

A disponibilidade dos parametros de mercado nesses bancos de dados
possibilitou relacionar e interpretar as informacgdes prévias para realizar a andlise
econdmica da rota catalitica proposta neste trabalho. Os valores e as quantidades de
importagdo e exportacdo séo obtidos a partir do Trade Map/ITC (para 0 mundo) e do
pais de implementacdo da analise econdmica. As perspectivas de crescimento de
mercado sdo obtidas em sitios das empresas de consultoria.

A correlacdo desses parametros dispostos em graficos e tabelas foi realizada para
melhor avaliacéo e interpretacdo dos resultados. Os dados foram avaliados por regides e
por paises de maior participacdo no mercado do glicerol e do 1,3-PDO, 0 que permitiu

visualizar o comportamento das suas respectivas comercializaces.

3.2. ETAPA 2: DEFINICAO DAS CONFIGURACOES DE SEPARACAO PARA O
GLICEROL E 0 1,3-PDO

As configuracdes de separacdo do 1,3-PDO dos seus coprodutos, obtidos da
reacdo de hidrogendlise do glicerol foram analisadas a partir de dados da literatura,
visando definir o processo mais adequado. A configuragéo de separagdo do 1,3-PDO
que melhor representou o sistema em estudo foi escolhida entre quatro possibilidades
encontradas na literatura, tais como a destilacdo a vacuo (ZHANG et al., 2021), a
extracao reativa (HAO et al., 2006), a destilacdo reativa (ADAMS; SEIDER, 2009) e a
extracdo por duas fases aquosas (LI et al., 2019a).

3.3. ETAPA 3: PROJETO, MODELAGEM E A SIMULACAO DO PROCESSO

A rota proposta foi estruturada em trés secdes: a purificacdo do glicerol bruto; a
reacdo de hidrogendlise do glicerol purificado e, a separagéo e purificagdo do 1,3-PDO.
O projeto da rota proposta foi desenvolvido considerando uma capacidade de produgéo

de 94 mil toneladas por ano (kta) e pureza de 99,7%wt para o 1,3-PDO; e 15 kta e
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pureza de 99% em massa para 0 1,2-PDO como coproduto. A capacidade de producao
da rota proposta foi definida com base na planta comercial da DuPont nos Estados
Unidos (EUA). O 1,3-PDO de grau industrial Susterra™ foi especificado na rota
proposta para produzir um monémero na fabricacdo de PTT. A producdo de 1,2-PDO
foi definida com base na estequiometria da reacéo.

Na etapa de purificacdo do glicerol, a matéria-prima foi purificada partindo da
composicao de glicerol bruto apresentada na Tabela 8, considerando a composic¢ao dos

produtos da reacdo de transesterificacdo do biodiesel, produzido a partir do éleo de soja.

Tabela 8: Composicédo bruta de glicerol a partir do 6leo de soja utilizada na simulagéo

C Concentracao Fracdo massica
omponentes . : ~
(m/m) considerada na simulacéo

Glicerol > 80% 0,80
Agua <15% 0,12
Acidos graxos <1,5% 0,015
Metanol <0,1% 0,001
Esteres metilicos . 0,017
Sabdo <5,0 (incl. FFA) 0.017
Na,SO;4 (cinzas) <3% 0,03
Total 1,00

Fonte: Bioeton (2013)

A purificacdo do glicerol bruto foi projetada e simulada para elevar sua
concentracdo de 80% em massa para 0 grau técnico 99,5% em massa. Essa se¢do foi
baseada no processo industrial ja consolidado, o qual consiste em quatro etapas: a
acidificacdo dos ésteres metilicos e do sabdo; a separacdo dos acidos graxos formados
da fase aquosa (glicerol, agua e metanol) por decantacdo, a destilacdo a vacuo para
purificar o glicerol, e a adsor¢do para retirar as impurezas organicas remanescentes.

Na etapa da reacdo de hidrogenodlise do glicerol, os catalisadores e os dados
reacionais foram obtidos conforme a avaliacdo dos 80 trabalhos levantados e mostrados
na Tabela 3, Tabela 4 e Tabela 5 (RUY et al., 2021). Os dados dos parametros cinéticos
da reacdo de hidrogendlise ndo foram encontrados na literatura.

Os modelos termodindmicos que melhor representaram o sistema da rota
proposta foram selecionados com base na metodologia proposta por Carlson (1996) e
De Hemptinne et al. (2012). Os modelos UNIQUAC e NRTL representam bem sistemas
contendo substancias polares tais como grupos de alcoois, aldeidos e cetonas com
pressdes de operacdo abaixo de 10 bar (CARLSON, 1996). Além disso, esses modelos

sdo capazes de prever aze6tropos e substancias que formam duas fases liquidas. Esses
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modelos foram comparados e validados com os dados experimentais de equilibrio
liquido-vapor (VLE) e equilibrio liquido-liqguido (LLE) dos componentes-chave
disponiveis no NIST do Aspen Plus: &gua-acroleina, 1,3-PDO-agua e glicerol-4gua. A

representacdo desse procedimento € mostrada na Figura 22.

Figura 22: Esquema para definicdo do modelo termodindmico: NRTL ou UNIQUAC

Validagao
Condic¢des de operagdo UNIQUAC i
Componentes do Comparagao
. NRTL
sistema Resultados
Dados
experimentais

Segundo Al-Malah (2017), os modelos foram avaliados a partir da estimativa de
erro dos minimos quadrados entre 0 modelo e os dados experimentais. O desvio do erro
deve ser menor que 10 pontos para VLE e menor que 100 pontos para LLE. Esses
critérios foram atendidos a partir da regressao dos parametros binarios do modelo aos

dados experimentais.
3.4. ETAPA 4: ROTA BIOTECNOLOGICA PROPOSTA POR SRI Consulting (1999)

O projeto do processo da rota biotecnoldgica realizado por SRI Consulting
(1999) foi baseado em patentes da DuPont (US 5663362) e Genencor (WO 98/21341) e
em informacgdes ndo proprietarias do IHS Chemical. O projeto de SRI Consulting
(1999) foi utilizado neste trabalho, pois possui a melhor representacdo da rota comercial
da DuPont oriunda da glicose em relacdo aos outros trabalhos listados no item 2.9, que
sdo rotas que partem do glicerol como matéria-prima. SRI Consulting (1999) estruturam
e simularam a rota biotecnoldgica com a capacidade anual de 27 kta com especificacdo
de 99,7% em massa. Entretanto, os coeficientes de escalabilidade disponiveis no projeto
dos autores foram utilizados para ampliar a escala de 27 kta para 94 kta para fins de
comparacdo com a rota proposta. A capacidade e a especificacdo dos produtos, bem

como a corrente de saida dos respectivos reatores sdo apresentadas na Tabela 9.
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Tabela 9: Capacidade da planta, especifica¢do do produto e a corrente de saida do reator

Rota proposta

Rota biotecnoldgica

Capacidade 94.000 t/a 27.000 t/a
Especificacdo do 99.7% 99,7%
produto
Corrente da saida Reator de leito
. Fermentador
do reator fixo
Hidrogénio Didxido de carbono
Metanal Etanol
Metanol Acido Acético
Acetaldeido 1,3-Propanodiol
Acroleina Glicose
L Acetona Agua
Principais . .
C 2-propanol Microrganismos
omponentes -
1-propanol Nutrientes
Agua
Hidroxi-acetona
1,2-Propanodiol
1,3-Propanodiol
Glicerol

A rota biotecnoldgica é dividida em trés secdes: a preparacdo e fermentacdo dos
biocatalisadores; a concentracdo e recuperacdo de subprodutos e; a remogdo de agua e
purificacdo do 1,3-PDO. Na etapa de preparacdo e fermentacdo, 0s nutrientes
necessarios e a bactéria Escherichia coli geneticamente modificada formam o meio de
cultura que converte a glicose em seus produtos: 1,3-PDO (51 wt%), acido acético (20
Wt%), gas carbonico (28 wt%) e o etanol residual. A mistura pos-fermentacéo é enviada
para a segunda se¢do, que é composta de operacdes de separacdo como filtros a vacuo e
cristalizadores, onde as cepas, 0 gas carbbnico e o acido acético sdo separados. Na
terceira secdo, uma sequéncia de duas colunas de destilacdo a vacuo separa a agua e
purifica o 1,3-PDO.

3.5. ETAPA 5: AVALIACAO DO CICLO DE VIDA

O método da ACV foi aplicado, conforme a etapa 5 da Figura 21, para
identificar a tecnologia mais limpa entre as duas rotas de producdo de 1,3-PDO,
utilizando software Simapro®. A ACV compreende quatro etapas: definicdo de objetivo
e escopo; inventario do ciclo de vida (ICV); avaliacdo do impacto do ciclo de vida
(AICV) e, interpretacdo dos resultados (IR) (SANTOS; CARVALHO; BARBOSA-
POVOA, 2021).
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3.5.1. ACV comparativo entre as rotas estudadas

A primeira etapa do estudo de ACV envolve a definicdo do objetivo e escopo

dos sistemas a serem analisados, conforme mostrado na Tabela 10.

Tabela 10: Definicdo de Objetivo e Escopo para a rota proposta e biotecnolégica (Etapa 1 da

ACV)
Objetivo ACV Comparativo: rota
proposta X rota biotecnologica
Tipo de ACV ~ Comparativo
Local da planta Estados Unidos ou Europa
Fronteira  cradle-to-gate
Database Ecoinvent
Software '~ SimaPro

Métodos AICV TRACI e Environment Footprint
Unidade funcional 1 kg de 1,3-PDO

Para a rota proposta, os Estados Unidos e a Europa foram escolhidos como
possiveis locais para a implementacdo da planta em larga escala, devido a forte
demanda por polimeros nessas regifes. A fronteira do sistema foi cradle-to-gate, o que
considera os impactos ambientais desde o cultivo das matérias-primas - soja (rota
proposta) e milho (rota biotecnoldgica) - até as portas da fabrica, sem considerar 0s
impactos inerentes ao tratamento de efluentes liquidos tratados fora da fronteira da
planta. Ndo foi necessario considerar o fim de vida dos processos, pois, as rotas estao
sendo comparadas entre si e produzem o 1,3-PDO para a mesma finalidade: a produgéo
do PTT. As referéncias utilizadas no SimaPro sdo mostradas na Tabela 44 e Tabela 45
no Apéndice B.

Em relacdo a aquisicdo de matérias-primas, assumiu-se que, nha rota
biotecnoldgica, o local onde o cultivo de milho e a moagem umida serdo realizados esta
proximo da planta de producdo de 1,3-PDO, sem considerar 0s impactos ambientais
gerados pelo transporte. Da mesma forma, na rota proposta, supde-se que 0S
fornecedores de glicerol e hidrogénio estejam localizados nas proximidades, sendo
facilmente obtidos no mercado local. Além disso, em ambas as rotas, 0s impactos
ambientais causados pela estrutura tipica de uma planta quimica foram desconsiderados

devido a sua vida util geralmente longa.
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Na segunda etapa da ACV, o ICV, os fluxos de matérias-primas, consumiveis e
utilidades, bem como as quantidades de energia térmica e elétrica, foram obtidos a partir
da simulacdo de ambas as rotas. Esses dados foram convertidos para a unidade
funcional de 1 kg de 1,3-PDO e, em seguida, modelados no software SimaPro®
utilizando o banco de dados Ecoinvent.

Na terceira etapa da ACV, o AICV, os impactos ambientais dos sistemas em
estudo foram calculados convertendo o inventario coletado na etapa anterior em
impactos ambientais usando dois métodos de AICV que classificam e calculam danos
ambientais na forma de categorias de impacto (SANTOS; BARBOSA-POVOA;
CARVALHO, 2019). Esses métodos ndo sdo padronizados e diferem, entre outros
aspectos, nas categorias de impacto consideradas. Carvalho et al. (2014) identificaram
treze métodos especificos que podem ser aplicados no contexto da ACV. Dois deles,
TRACI recomendado nos EUA, e Environmental Footprint (EF) recomendado na
Europa, foram utilizados para avaliar os impactos ambientais de ambas as rotas. A
aplicacdo de dois ou mais métodos é essencial para avaliar se os resultados apresentam a
mesma tendéncia. Além disso, esses dois métodos com diferentes validades geograficas
foram escolhidos para comparar a situacdo de localizacdo da futura planta da rota
proposta nos Estados Unidos e na Europa.

Na etapa de RI, os resultados obtidos dos métodos TRACI e Environment
Footprint foram analisados e interpretados a partir de duas ferramentas: a analise de
Pareto e 0 Roadmap for Environmental Impact Retrofit (REIR) (MIMOSO et al., 2015).

Neste trabalho, o REIR foi usado para comparar os impactos ambientais das
rotas proposta e biotecnoldgica calculados pelos métodos TRACI e Environmental
Footprint. Essa ferramenta evidenciou as principais categorias de impacto que
representam a diferenca dos impactos ambientais entre as rotas avaliadas. Como visto, a
estrutura do REIR consiste em uma sequéncia de sete etapas mostradas no item 2.7.4.

Uma vez identificado a rota que gera menores impactos ambientais usando a
estrutura do REIR, a analise de Pareto foi utilizada na rota menos impactante para
identificar as categorias de impacto mais criticas que mais contribuiram para 0s
impactos ambientais. Apds a identificacdo das categorias de impacto mais criticas,
pode-se definir os hotspots do processo e acbes que podem ser implementadas
diretamente no processo para reduzir os impactos ambientais mais relevantes da rota

menos impactante.
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3.6. ETAPA 6: ANALISE ECONOMICA

A analise econdmica foi realizada com base na metodologia de Turton et al.
(2018), e os critérios de viabilidade de um projeto foram determinados, tais como o de
VPL/INV >0, isto &, o Valor Presente Liquido (VPL) em relagdo ao Investimento Total
(INV) deve ser maior ou igual a 0; e TIR > TMA, ou seja, a Taxa Interna de Retorno
(TIR) deve ser maior ou igual a Taxa Minima de Atratividade (TMA).

Para realizar a analise econbmica, Turton et al. (2018) definiram os pregos de
equipamentos e insumos com base em uma pesquisa com fabricantes durante o periodo
de maio a setembro de 2001 como requisitos para calcular o custo total de uma planta
industrial. Os célculos desses pregos sdo mostrados detalhadamente no Apéndice A.2.

Em seguida, os autores utilizaram o indice de Custos de Plantas de Engenharia
Quimica (CEPCI - Chemical Engineering Plant Cost Index) para contabilizar a inflagcdo
de 2001 a 2016, que foi de 40,4%. Para a correcdo da inflacdo de 2016 para 2022, a
plataforma do BLS Data Series (BLS, 2023) foi utilizada. Essa plataforma contabiliza a
inflacdo anual de diversas mercadorias para os EUA, incluindo os consumiveis, as
maquinas e 0s equipamentos e pecas industriais. O ano de 2021 ndo foi considerado,
pois representou um periodo atipico devido a pandemia do COVID-19. As premissas

gerais e especificas do EVTE sdo listadas a seguir.
3.6.1. Critério 1: VPL/INV >0

O primeiro critério para determinar a viabilidade de um processo industrial é a

relacdo do VPL e o investimento total (INV).

Equacdo 1: Critério 1 da viabilidade econémica

VPL
—_ >
INV
. Lucro, mas com Viavel
Prejuizo T18CO economicamente
k=0 k=2

O VPL representa, convertido em valores atuais, o retorno liquido atualizado da
empresa até o final da sua vida dtil. A taxa utilizada para trazer o valor futuro para o
presente € a taxa minima de atratividade, a TMA, conforme formula 2 (MUSTAFA,
2010).
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Equacdo 2: Calculo do VPL

upL Z“: R — G INV,
L+ L@+
j=0 j=0

Onde:
R = Receita
C = Custos

i = Taxa de desconto
j = nimero de anos

INV = Investimento Total
3.6.2. Critério 2: TIR>TMA

A TMA é definida como a taxa de juros equivalente a rentabilidade das
aplicacdes correntes e de pouco risco. Ela representa a minima remuneracdo do
investimento para promover a viabilidade do projeto. A TIR auxilia a projecéo
financeira para verificar se o investimento possui atratividade financeira (MUSTAFA,
2010). O valor utilizado para a TMA para investimentos a longo prazo foi de 10% a.a
(BLS, 2023).

A TIR ¢ a taxa de juros que iguala, em uma Unica data, os fluxos de entrada e
saida de caixa, isto é, o valor presente de receitas se iguala ao valor presente de
despesas, gerando resultado nulo. Pode se dizer entdo que o TIR € a taxa quando o VPL
é zero. A TIR foi usada para avaliar a taxa de crescimento esperado de um projeto.
Calculando esta taxa, pode-se comparar com a TMA para determinar se 0 projeto sera
viavel. Sendo assim, chega-se ao segundo critério de viabilidade econémica: a TIR deve
ser maior ou igual a TMA, isto ¢, TIR > TMA. Quanto maior a diferenga entre essas
duas taxas, maior a possibilidade de o investimento ser considerado rentavel
(MUSTAFA, 2010).

3.6.3. Premissas gerais do projeto

e A capacidade da planta definida foi de 94 kta de 1,3-PDO, definida com base na
capacidade atual da rota comercial da DuPont;

e O preco das matérias-primas glicerol e hidrogénio; dos produtos 1,3-PDO e 1,2-
PDO (rota proposta); da glicose e hidréxido de sédio (rota biotecnoldgica) foram
obtidos a partir do sistema Data Web dos Estados Unidos (DATA WEB, 2023);
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3.6.4.

A inflacdo americana foi corrigida de 2016 para 2021 com base no (BLS, 2023);
Depreciacdo do CAPEX: 10%, conforme Turton et al. (2018);

O projeto tem tempo de vida atil de 15 anos.

Premissas especificas do projeto

A agua de resfriamento (AGR) entrara nos trocadores de calor com temperatura
de 20°C (média da temperatura da regido dos EUA onde a planta sera
implementada) e com temperatura de saida de no maximo 45°C para evitar
possiveis precipitacdes de sélidos;

A pressao atmosférica foi de 1 bar;

Os refervedores das colunas de destilagdo receberdo vapor a 250°C e 16 kgf/cm?
abs.;

Considerou-se que o vapor que entra nos refervedores é saturado e sai na forma
de liquido saturado (troca de calor latente)

Para a selecdo do material de cada equipamento, adotou-se 0 seguinte critério:
Equipamentos que trabalham a temperaturas entre 300-500°C e/ou com fluidos
corrosivos serdo construidos de aco inox 316. Para temperaturas menores que
300 °C e fluidos ndo corrosivos, utilizou-se aco carbono comercial,

Como no processo ndo ha vasos, colunas e reatores que operem a uma pressao
superior a atmosférica, a pressio de projeto escolhida foi de 3,5 kgficm?
manomeétrica, para garantir integridade dos equipamentos;

Para o calculo do vaso de flash e das colunas de destilacdo, considerou-se um
fator de arraste de 85%, em relacdo a velocidade terminal calculada (TOWLER,;
SINNOTT, 2008);

Para as colunas de destilacdo e extracdo liquido-liquido, considerou-se como
50% a eficiéncia de cada estagio (JAKOBSSON et al., 2002);

Utilizou-se como 0,6 m o espacamento entre os pratos das colunas de destilacédo
(SEPARATION TECHNOLOGIES, 2012);

Para os vasos, utilizou-se uma relagdo L/D (comprimento/diametro) igual a 3
(MOSS; BASIC, 2013);

O tempo de residéncia para os vasos de refluxo das colunas de destilagdo e para
a fase liquida do vaso de flash foi considerado de 15 minutos (KLM
TECHNOLOGY, 2011);
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O compressor foi projetado com uma eficiéncia de 75% (TURBO
MACHINERY, 2016);

O forno foi projetado considerando-se uma eficiéncia de 90% (ENERGY
SAVER, 2018);

O gés natural e os &cidos graxos produzidos na planta sdo os combustiveis do
forno;

Utilizou-se um excesso de 2% na vazédo de oxigénio no forno, a fim de evitar
que haja combustéo incompleta (FIREBRIDGE, 2019);

O leito catalitico foi considerado tendo densidade igual a 0,8
(BARTHOLOMEW,; FARRAUTO, 2006);

O reator foi considerado como sendo isotérmico, com o calor resultante da

reacdo sendo removido através de uma corrente de AGR que envolve o reator.
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4. RESULTADOS

Os resultados sdo apresentados neste capitulo respondendo aos objetivos
propostos neste trabalho e esta dividido em oito subcapitulos. Para o langamento de um
novo produto é necessario avaliar as oportunidades e ameacas para sua producédo, antes
de verificar se o investimento oferece retorno. Para tanto, inicialmente, o mercado, 0s
precos e as tendéncias e as aplicacOes para o glicerol e 0 1,3-PDO foram analisados. O
projeto desenvolvido considera as melhores préaticas para a modelagem e simulacdo do
processo, tendo foco no aproveitamento da energia, reciclo de insumos e uso de
operacdes unitarias tecnicamente vidveis e de baixo custo. A andlise do ciclo de vida
leva em conta os atuais paradigmas na producdo do biodiesel e do glicerol sugerindo
modificagdes nas plantas existentes que possam tornar a cadeia do segmento de
producdo do biocombustivel mais sustentavel. Avalia também a mitigacdo de impactos
ambientais oriundos da producdo do 1,3-PDO no novo processo catalitico proposto em
comparagdo com 0s impactos da rota biotecnologica. Um EVTE também foi realizado
para verificar a implantacdo comercial da rota proposta realizando uma anélise de
sensibilidade com foco nas variacbes do preco das matérias primas e produtos, que
busca avaliar os riscos e a competitividade em cenarios adversos. Por fim, a avaliacdo
critica da analise econémica e ambiental entre as rotas proposta e biotecnoldgica foi
apresentada no item 4.8 deste trabalho.

4.1. ANALISE DO MERCADO E PRECO DO GLICEROL E 1,3-PDO
4.1.1. Glicerol

O glicerol é encontrado no ITC através dos cddigos SH6 1520.00 e 2905.45. O
SH 1520.00 é o glicerol bruto, contendo também as aguas e lixivias glicéricas, e
abrange diferentes purezas. SH6 2905.45 representa o glicerol purificado. A depender
da empresa produtora ou pais, o preco final de venda desses dois glicerdis pode
apresentar variagoes.

O mercado do glicerol bruto pode ser avaliado conforme a Figura 23, que mostra

as quantidades e precos de exportacdo dos seis principais exportadores.
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Figura 23: Quantidades e pregos de exportagéo de glicerol bruto (SH6: 1520.00)
(a) (b)
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A quantidade de glicerol bruto exportada no mundo atingiu 2,2 milhdes de
toneladas em 2019, representando apenas US$457 milhdes. Em 2022, a quantidade
exportada do glicerol continuou praticamente a mesma, porém, representando US$ 1,57
bilhGes, quase triplicando. Na Figura 23a, verifica-se que a Indonésia apresenta a maior
parte desse valor e também a maior quantidade de exportacdo do glicerol, seguida do
Brasil, que juntos somam 1,17 milhdes de toneladas (quase a metade produzida no
mundo). Esses paises possuem programas de insercdo do biodiesel no diesel em funcao
de suas estratégias de melhoria ambiental. A Indonésia representou 37% das
quantidades exportadas mundiais de glicerol bruto em 2022 e sua taxa de crescimento
foi substancialmente maior do que 0s outros paises, que mantiveram suas taxas de
exportagdes mais constantes.

A Indonésia possui 0 programa mais arrojado do mundo de substituicdo do
combustivel fossil pelo biodiesel, acrescentando 30% de biodiesel no diesel em 2020, e
ha plano para aumentar esse valor para 40%, nos proximos anos. O Brasil ird aumentar
em 50% o consumo interno entre 2019 e 2025, com o aumento da percentagem do
biodiesel no diesel de 10% para 15% (INTERNATIONAL BIOFUELS, 2020).

A Indonésia, o Brasil e os Estados Unidos sdo também os maiores produtores de
biodiesel, e, portanto, de glicerol bruto. Comparado aos dois paises exportadores, 0s
EUA néo se destacam nas exportagdes mundiais por ser também um grande consumidor
de glicerol, sendo por isso, 0 sexto maior exportador. A Alemanha, a Malésia e a Franca
tambem s&o grandes produtores. A Malasia vem aumentando consideravelmente suas

exportacoes, ultrapassando a Franca e Alemanha.
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O excesso de glicerol bruto no mercado promoveu a diminui¢do consideravel do
seu valor mercado nos anos de 2019 e 2020, como visto na Figura 23b. Entretanto, o seu
preco aumentou consideravelmente nos anos de 2021 e 2022. A tendéncia de aumento
dos precos do glicerol é bem similar entre os cinco maiores exportadores, entretanto,
nos EUA, os precos oscilaram bastante no periodo. Isso porque os EUA incentivam
bastante o uso do glicerol bruto para produzir o glicerol purificado, o que amplia suas
aplicacdes e torna seu mercado mais dinamico. A qualidade do glicerol bruto (menor
quantidade de impurezas) produzido pelas empresas do biodiesel nos EUA € maior, e
por isso, 0s precos sdo normalmente maiores comparados aos outros paises estudados.

Comparado as Figura 23a e Figura 23b, uma tendéncia similar dos precos do
glicerol bruto foi encontrada para o glicerol purificado, cujas quantidades e precos sdo
mostrados na Figura 24a e Figura 24b. Isso implica dizer que o aumento do preco do
glicerol purificado foi principalmente relacionado ao aumento do preco do glicerol

bruto.

Figura 24: Quantidades e pregos de exportagdes do glicerol purificado (SH6: 2905.45)
(a) (b)
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O glicerol purificado esté classificado no ITC sob 0 SH6 290545 e abrange todo
o glicerol que é submetido a diferentes graus de purificacdo, desde simples tratamento a
purificagdo mais complexas, como o glicerol USP e o FCC. Em 2019, glicerol
purificado foi comercializado em média a US$ 895/ton e aumentou para US$ 1.440/ton
em 2022, representando um aumento de 60%.

O mercado global do glicerol purificado foi de US$ 4,3 bilhdes em 2021 com
perspectiva de crescimento para US$ 5,1 bilhdes em 2031. A Asia-Pacifico representou
0 maior mercado, com aproximadamente 35% do total, sequido da Europa, com 29%, e

América do Norte, com 21%, aproximadamente. O crescimento nessas regides pode ser

85



atribuido a crescente adocdo de estilos de alimentacdo saudavel e a expansdo de
industrias de uso final (GRAND VIEW RESEARCH, 2020).

Estava previsto, antes da COVID-19 que a comercializacdo do glicerol atingisse
US$ 3,7 bilhdes até 2027, expandindo a um CAGR de 4,0%. No entanto, apds a
pandemia, espera-se um CAGR menor de 1,7% de 2022 até 2027 (ALLIED MARKET
RESEARCH, 2022). A Europa seré a regido mais atingida, principalmente em paises
como a lItalia e Reino Unido, afetando adversamente o crescimento do mercado na
regido (GRAND VIEW RESEARCH, 2020). O glicerol purificado apresentou grandes
comercializagdes no mundo, atingindo US$ 1,2 bilhdes em 2019 e um aumento
expressivo em 2022, com US$ 3,2 bilhGes. Os principais exportadores do glicerol
purificado sdo mostrados na Figura 24.

A Indonésia, desde 2018, é o pais com maiores quantidades exportadas de
glicerol purificado (Figura 24a). De 2019 a 2022, houve um crescimento expressivo das
quantidades de glicerol purificado, que evidencia que a maioria das empresas produtoras
de biodiesel purificam e exportam o glicerol purificado, além de atender também o
mercado interno. A Wilmar International, por exemplo, € uma grande produtora de
biodiesel, e possui plantas de purificacdo de glicerol bruto na Indonésia e na Malasia,
que é o segundo maior exportador. A Alemanha também tem destaque na exportacao de
glicerol purificado, sendo o terceiro maior exportador em valores até 2021. A Holanda
também é um grande produtor de biodiesel e também tem destaque nas exportacdes do
glicerol purificado, passando a Alemanha em 2022.

Embora os EUA sejam os maiores produtores de glicerol oriundo de biodiesel, o
pais € o sexto maior exportador de glicerol purificado pois ele é utilizado no seu proprio
mercado interno. Além de exportador, o Brasil também é importador de glicerol
purificado, mas reduziu consideravelmente as importacdes de glicerol purificado, de 10
mil toneladas em 2014 para 3,6 mil toneladas em 2022. Isso se deve a implantacdo de
novas plantas refinadoras de glicerol bruto a partir de 2014, gerando maiores
quantidades de glicerol purificado para atender o consumo interno. Além de produtor e
consumidor, o pais se tornou um dos grandes exportadores, dobrando as quantidades
exportadas no periodo de 2015 a 2022, de 58 mil a 132 mil toneladas (COMEX STAT,
2020).

O menor prego do glicerol é um dos principais fatores a ser considerado na
implementacdo de um processo produtivo que utiliza esse insumo como matéria-prima

para converté-lo em seus derivados. Porém, a partir de 2021, o glicerol bruto ganhou
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valor de mercado, como visto pelos seis principais paises exportadores (mostrados na
Figura 23a): Malésia (US$ 695/ton), Estados Unidos (US$ 695/ton), Franca (US$
692/ton), Indonésia (US$ 684/ton), Brasil (US$ 589/ton) e Alemanha (US$ 469/ton).

O aumento preco do glicerol bruto foi devido a duas principais razfes: a
decorréncia da pandemia da COVID-19 seguido do aumento da sua demanda no
mercado (ALMEIDA, 2021). O surto da pandemia de COVID-19 levou a
implementacdo de regulamentos rigorosos de bloqueio em varias nacfes e em diversos
segmentos. Isso resultou na reducdo temporaria de varias indastrias de uso final de
glicerol, pois houve a reducédo na producdo de combustiveis como o biodiesel e o diesel
no mundo durante o periodo da pandemia (IMARC, 2022).

Outro fator que tem promovido o aumento do preco do glicerol foi 0 aumento da
demanda das suas aplicagdes comerciais, mostrados na Figura 5. A crescente demanda
por essas aplicacdes, impulsionada pela COVID-19, o aumento da renda disponivel e as
mudangas nas preferéncias do consumidor foram trés fatores que resultaram na maior
demanda por glicerol. Esse aumento da demanda pressionou os precos do glicerol para
cima. Entretanto, esse € um caso atipico e temporario e o preco de mercado do glicerol a

tendera a ser normalizado a partir de meados de 2023, como pode ser vista na Figura 25.

Figura 25: Preco do glicerol purificado em 2023 e previsdo para o inicio do ano de 2024
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Fonte: Business Analytiq (2023)
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A Figura 25 resume a tendéncia do preco do glicerol por regido de 2018 até
junho de 2023 (representado por linhas), bem como as perspectivas futuras
(representado em bolinhas). Todas as regides apresentaram a mesma tendéncia de
aumento do preco do glicerol desde junho de 2022 até abril de 2023. Esta previsto para
que o preco do glicerol se estabilize a partir de meados do ano de 2023 em todas as
regides. O valor do preco estabilizado em 2023 sera maior que o dos anos de 2019 e
2020 (anos antes da pandemia), o que evidencia a valorizagdo por aumento de demanda
(ALMEIDA, 2021).

As regides dos EUA e da Europa séo as regides com maior preco de glicerol e
pode estar associado a um glicerol com menores quantidades de impurezas. Os precos
dessas duas regides tém sido similares desde 2018. Porém, conforme visto na Figura 25,
a Europa é a que possui menor reducdo comparado as outras regides no inicio do ano de
2023. O aumento da demanda das aplicacbes do glicerol na Europa justifica a menor
reducdo do prego nessa regido.

Entre essas demandas, os intermediarios quimicos é segunda maior aplicacdo
demandada no mercado do glicerol e a que possui maior potencial, com perspectiva de
aumento para os proximos anos (FORTUNE BUSINESS INSIGHTS, 2020). Os
intermediarios quimicos produzidos pelo glicerol podem competir com algumas
matérias primas oriundas do petroleo, tais como o propeno. Exemplos sdo a producgao
industrial da acrilonitrila e do &cido acrilico que utilizam o propeno como matéria-
prima, com preco de US$ 1.130/t em 2022 (ITC, 2023). O glicerol tem sido investigado
como a principal matéria-prima para competir com o propeno a longo prazo nesses
processos. A diferenca de valor entre o glicerol bruto e o propeno abre uma
oportunidade para implementar um processo produtivo nessas cadeias. Ja o 1,3-PDO é
obtido principalmente da glicose (DuPont) que custou em média, US$ 660/ton em 2022
(ITC, 2023). Com base na avaliacdo dos precos do glicerol, US$ 563/ton foi obtido, que
€ menor que a glicose. Sendo assim, abre-se boa oportunidade para que uma inddstria
economicamente competitiva e mais sustentavel possa ser desenvolvida tendo o glicerol
como matéria-prima em uma biorrefinaria em novos processos de producgdo de 1,3-

PDO, como a rota da hidrogendlise.
4.1.2. 1,3-Propanodiol

O 1,3-PDO néo se encontra isolado no banco de dados ITC, mas esta agrupado

no SH6 2905.39. Essa classificagdo também contém os didis mais pesados, como 0s
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butanodiois, hexanodiois, porém ndo considera o etilenoglicol e o 1,2-PDO, que se
encontram isolados nos SH6 2905.31 e 2905.32, respectivamente. Dessa forma, a
anélise do 1,3-PDO foi realizada considerando esses compostos agrupados no SH6
2905.39, que contém principalmente o 1,3-hexileno glicol, 1,3-butileno glicol, 1,3-
propanodiol e o neopentil glicol.

Os alcoois didis e os polihidricos (&lcoois que possuem duas ou mais hidroxilas,
uma em cada carbono) possuem suas principais aplicacfes nos segmentos de industrias
farmacéuticas, produtos de cuidados pessoais, industria automotiva, inddstria da
construcdo, induastria téxtil, industria de resina e fibra. Essas aplicacfes sdo similares as
aplicacdes do 1,3-PDO, como visto na Figura 8. O PTT e o poliuretano (principais
aplicacdes do 1,3-PDO) sdo também aplicados na industria téxtil, inddstria de resina e
fibra. Por isso, o mercado do 1,3-PDO pode ser bem representado pelo mercado dos
didis.

O mercado global de didis e alcoois polihidricos foi avaliado em US$ 1,5
bilhdes em 2021 e deve chegar a US$ 2,2 bilhdes em 2029, registrando um CAGR de
5,10% durante esse periodo (2021-2029) (DATABRIDGE MARKET RESEARCH,
2022). A analise de importacGes e exportacfes desses componentes ajuda a representar
a movimentagdo do mercado de alcoois diois e polihidricos com base nos principais
paises e suas demandas, 0 que também permite ter uma no¢do do mercado do 1,3-PDO.
Isso pode ser visto na Figura 26, que mostra os principais exportadores dos didis no
periodo de 2015 a 2022.

Figura 26: Principais exportadores de diois como 0 1,3-PDO (SH6 2905.39)
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A América do Norte domina o mercado de didis e alcoois poliidricos devido a
varios projetos de infraestrutura do governo, como construcdo, metrd e projetos de
aviacdo civil nas economias em desenvolvimento da regido. Por outro lado, a Asia-
Pacifico, que possui maior densidade polulacional, mostra um crescimento lucrativo
com o comércio desses didis maior do que a América do Norte devido as crescentes
preocupacbes com a salde na regido e ao desenvolvimento da infraestrutura
(DATABRIDGE MARKET RESEARCH, 2022). Dos paises da Asia Pacifico, Taiwan
se destacaram nas exportacdes dos didis em 2021. Nesse ano, Taiwan ultrapassou a
Alemanha e os EUA. O grande crescimento no mercado de diés em Taiwan € devido a
producdo e exportacdo de méaquinas construidas com plasticos e borrachas (LAIRD,
2023).

Desde 2015, a Alemanha liderou as exportacfes dos didis, exportando US$ 322
milhGes, que representou 165 mil toneladas em 2019. A Merck KGgA e a Basf as
principais empresas produtoras nesse Pais, principalmente de didis mais pesados. Os
EUA também € um grande exportador e o principal produtor mundial de didis, inclusive
0 1,3-PDO. A DuPont Tate & Lyle representa a maior parte das exportacdes do 1,3-
PDO no pais, com maior destaque no mercado global. O grande consumo de PTT e a
alta demanda de poliuretano tendera a impulsionar o crescimento do mercado do 1,3-
PDO para os préximos anos (BUSINESS WIRE, 2020). O mercado de 1,3-PDO no ano
de 2020 foi avaliado em US$ 401,7 milhdes com previsdo de crescimento em US$
292,4 milhdes de 2019 até 2024, apresentando CAGR de 11,4%, ja considerando o
impacto causado pelo COVID-19. A América do Norte € responsavel por 74% desse
crescimento (MARKETS AND MARKETS, 2019).

A China vem se destacando na exportacdo dos didis desde 2015, com aumentos
significativos de US$ 31,8 a US$ 377,7 milhdes. Entretanto, o Pais se destaca também
como maior importador desde 2015, tendo importado US$ 331 milhdes em 2022, o que

0 caracteriza como um trade, como mostrado na Figura 27.
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Figura 27: Principais importadores dos alcoois didis, exceto etilenoglicol e 0 1,2-PDO (SH6

2905.39)
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A grande representatividade da China no cenario global é explicada pela alta
demanda dos didis e seus derivados, incluindo o 1,3-PDO, que possui fabricas
produtoras deste produto no pais, com destaque para a Zhangjiagang Glory Biomaterial
Co., Ltd. e a Haihang Industry Company Ltd. A Europa também possui demanda de
didis com destaque para a Alemanha, Itdlia e Holanda. O Brasil ndo possui
expressividade no mercado do 1,3-PDO, que esta isolado no NCM 2905.39.20, e por
essa razao, o estudo de viabilidade econdmica ndo foi realizada nesse Pais.

Entre os intermediarios do glicerol, o mercado do 1,3-PDO possui grande
destague no mundo e tendéncias para 0 seu crescimento no futuro, conforme visto na
anélise de mercado desse produto. Com base nessas analises, 0 preco avaliado para o
1,3-PDO foi de US$ 1.995/ton, comparados com US$ 563/ton de glicerol, apresentando
uma margem de quase US$ 1.400/ton. Nesse contexto, a producdo do 1,3-PDO a partir
do glicerol tem grande possibilidade de se tornar uma rota competitiva. Assim, a
avaliacdo de processos de produgdo desse produto a partir do glicerol é estudado no

proximo item.
4.2. AVALIACAO DE PROCESSOS DE PRODUCAO 1,3-PDO

A anélise das condi¢cbes do processo € importante para selecionar 0s

catalisadores mais promissores que possam ser utilizados em um processo industrial.
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Determinadas condicGes operacionais precisam ser avaliadas uma a uma devido a sua
influéncia no rendimento e na economia do processo. A severidade da reacdo,
determinada pela temperatura e pressdo do sistema, e a concentracdo de glicerol na
entrada do reator sdo variaveis de grande relevancia na otimizacéo do processo.

Temperaturas acima de 180 °C levam a menor seletividade a 1,3-PDO devido a
sua hidrogenacdo consecutiva, com formagéo de 1-propanol e 2-propanol. Além disso,
temperaturas elevadas promovem a quebra da ligacdo C-C, levando a produtos
indesejaveis como etanol, metanol, etano e metano. No entanto, considerando o baixo
custo do glicerol, a viabilidade econémica do processo pode ser alcancada em
temperaturas superiores a 180 °C e conversdes maiores, com formagao de subprodutos
negociaveis a um prego mais baixo. Varios estudos foram realizados sobre o efeito da
temperatura na conversdo e seletividade para o 1,3-PDO, identificando a temperatura
6tima de 180 °C a 200 °C (LEI et al., 2020; WU et al., 2018; ZHAO et al., 2021; ZHOU
etal., 2017).

A pressdo do sistema de reacdo variou em ampla faixa, nos estudos
experimentais compilados (Tabela 3, Tabela 4 e Tabela 5). Pressfes acima de 6 MPa
podem levar a uma melhor seletividade, pois aumentam a solubilidade e a dispersao do
hidrogénio no meio aquoso, favorecendo a hidrogenacdo do 3-HPA. Por exemplo, Zhao
et al. (2017), Kirichenko et al. (2019), Gebretsadik et al. (2017), Arundhathi et al.
(2013), que obtiveram rendimentos acima de 45%, trabalharam em pressfes de 8 MPa.
Como desvantagem, altas pressfes aumentam os custos de investimento inicial devido a
requisitos de especificacdo de equipamentos mais resistentes.

O glicerol em altas concentracfes é instavel a temperaturas acima de 180 °C,
formando oligébmeros. Conforme pode ser verificado na Tabela 3, Tabela 4 e Tabela 5,
muitos estudos utilizam concentracdes diluidas, a maioria em torno de 10% em massa
de glicerol em solugbes aquosas, visando facilitar os experimentos em laboratério. 1sso
implica em um grande gasto de energia no processo envolvido devido a reciclagem da
agua (ou vapor) em altas temperaturas. No entanto, trabalhos como os de Zhu; Chen
(2018) e Nakagawa et al. (2010) alcancaram boa conversdo e seletividade utilizando
concentragdes de 40% e 80%, respectivamente.

Considerando os estudos listados na Tabela 3, Tabela 4 e Tabela 5 e visando a
economia do processo da rota proposta, os tipos de reatores (continuos ou batelada) e os
catalisadores que obtiveram o melhor rendimento ou rendimentos médios com alta

seletividade foram analisados. Dessa forma, com base na literatura, estudos foram
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selecionados considerando quais reatores continuos levam a um menor investimento
inicial para a mesma producéo e quais catalisadores resultam nas melhores conversoes e

seletividades.
4.2.1. Processos em reatores batelada

A conversédo do glicerol em 1,3-PDO em escala laboratorial tem sido publicada
na literatura em reatores batelada em fase liquida (geralmente aquosa). Os estudos que
apresentaram rendimentos acima de 45% com consideravel seletividade foram avaliados
em maior detalhe. Arundhathi et al. (2013) desenvolveram um catalisador eficiente para
a hidrogendlise seletiva do glicerol em 1,3-PDO. Os autores dispersaram particulas
nanoporosas de platina em oOxido de tungsténio suportado em boemita
(P/WOXx/AIOOH). Apesar de um alto rendimento ter sido alcangado em um reator em
batelada a 453 K e 5 MPa Hz por 12 horas, a concentracéo inicial de glicerol era muito
baixa (3% wt) e de dificil extrapolacao para o desenvolvimento do projeto do processo.

Fan et al. (2017) estudaram os efeitos das fases cristalinas do 6xido de zirconio
em massa, a monoclinica (m-ZrOy) e a tetragonal (t-ZrO-), na atividade do catalisador
(Pt-WOx/ZrO,) para a hidrogendlise do glicerol em 1,3-PDO. Entre os dois
catalisadores, o catalisador Pt-WOx/t-ZrO foi 0 que apresentou o rendimento mais alto
(49,4%) e seletividade de 65%, além de boa estabilidade apds varios ciclos de reagdo. A
superioridade do desempenho catalitico de Pt-WOx/t-ZrO, em comparagdo com Pt-
WOx/m-ZrO2 deve-se a maior dispersdo e interacdo de Pt e WOX, bem como a geragédo
de sitios acidos de Bronsted mais fortes na presenca de WOX, resultando em maior
atividade e seletividade para o produto desejado. Ambos os catalisadores foram testados
nas mesmas condicdes de reacdo, 413 K e 8 MPa H, por 24 horas. Os autores
reafirmam a importancia do uso de um suporte de catalisador com uma moldagem
cristalogréafica apropriada em uma reacdo que deve ser altamente seletiva para a
hidroxila secundaria do glicerol.

Oh; Dash; Lee (2011) estudaram o desempenho do catalisador Pt-
sulfatado/ZrO; para a conversao seletiva de glicerol em 1,3-PDO. A zircdnia sulfatada é
obtida apds tratamento com acido sulfdrico, com o objetivo de obter sitios acidos de
Bronsted. Os ions sulfato e platina foram mais estaveis na fase tetragonal da zirconia.
As condi¢bes de reacdo de 170 °C e 7,3 MPa Ha, por 24 horas resultaram em um
rendimento de 55,6%, que foi o valor mais alto relatado para catalisadores suportados
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por zirconia, utilizando DMI (1,3-dimetil-2-imidazolidinona) como solvente, ja que, em
solugéo aquosa, os resultados foram pobres.

Os trabalhos citados reportam rendimentos superiores a 45% para reatores em
batelada. No entanto, esses reatores sd0 menos competitivos para uso em escala
industrial, pois, embora versateis, apresentam desvantagens como: necessidade de
substituicdo do catalisador a cada lote, assim como procedimentos de carga e descarga,
diminuindo o tempo de operagdo anual; maior investimento inicial devido ao tamanho

dos equipamentos projetados considerando a mesma producao.
4.2.2. Processos em reatores de leito fixo

Os catalisadores testados em reatores de leito fixo foram analisados de acordo
com dois critérios: aqueles com bons rendimentos (acima de 45%) e aqueles com
rendimentos moderados (30-45%), mas com alta seletividade a 1,3-PDO (acima de
70%). A segunda opcdo considera que a reciclagem de glicerol ndo reagido compensa a
menor atividade obtida por esses catalisadores. Os artigos que se enquadram nessa
situacdo sdo avaliados com mais detalhes, como mostrado na Tabela 11.

Tabela 11: Principais trabalhos selecionados para avaliacdo com rendimentos mais altos

Principais Condicdes
trabalhos Catalisadores reacioE]ais X (%) | S(%) | R(%0)
selecionados
150 °C, 4 MPa
Zhu, Chen Pt— N
(2018) | 1LizB.OAWOKIZIO, | & WHOY =02 S0.7 1496 1 45
216 °C, 0,1
Priya et al. B . MPa H>
(2016) Pt/H—mordenite WHSV = 1,02 949 | 48,6 | 46,1
h—l
215 °C, 0,1
Priya et al. MPa H2
(2016) Pt-Cu/Mor WHSV = 1,02 90 | 58,5 | 52,7
h—l
Samuderala, 200 °C, 0,1
Kandasamy e MPa H,
Bhattacharya PUS-MMT WHSV = 1,02 9 | 621583
(2018) h™!

Zhu e Chen (2018) estudaram a hidrogenolise do glicerol em catalisadores

contendo platina, passivados com compostos de litio e boro, em éxidos de tungsténio e

zirconia. Os resultados mostraram que Li2B4O7/WOXx/ZrO> obteve 90,7% de converséo
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a 150 °C e 4 MPa, com um rendimento de 1,3-PDO de 45% em mol e excelente
estabilidade apds 200 horas de operagdo. A reagdo ocorreu em um reator de leito fixo
com alimentacdo de 40% em massa de glicerol em &gua. Os produtos da reacdo foram:
1,3-PDO; 1,2-PDO; n-propanol e iso-propanol. Houve baixa formacdo de 1,2-PDO
(1,2% em mol), mas grande formagdo de monoéalcoois (44% em mol). A maior
porcentagem em massa de glicerol na alimentacdo do reator € uma grande vantagem
desse estudo. A baixa temperatura de reacdo também é um destaque no caso de
ampliacdo do processo. A alta producdo de monoéalcoois como subprodutos é um
desafio a ser enfrentado, visando produzir um catalisador que diminua a indesejavel
reacdo consecutiva de hidrogenolise de 1,3-PDO.

Priya et al. (2016a;2016b) desenvolveram catalisadores testados em processos
continuos, contendo mordenita, que é uma zeo6lita com muitas aplicaces industriais e
que possui propriedades acidas, podendo ser utilizada em grandes quantidades, devido a
sua estabilidade térmica e boa regeneracdo. A forte acidez de Bronsted da mordenita é
responsavel pelo bom desempenho na hidrogendlise do glicerol. Priya et al. (2016b)
impregnaram Pt em mordenita (Pt/HM), enquanto Priya et al. (2016a) desenvolveram
um catalisador bimetalico em mordenita Pt-Cu/HM. Ambos promoveram a quebra da
ligagdo C-O em relagdo a ligagdo C-C, embora a combinacdo de Pt-Cu tenha se
mostrado mais eficiente para a formacédo de 1,3-PDO, além de apresentar uma atividade
catalitica. Os autores utilizaram condicdes de reacdo similares: 0,1 MPa Hz; WHSV =
1,02 h-1, fase vapor, e concentracao de glicerol de 10% em agua.

Samudrala; Kandasamy; Bhattacharya (2018) estudaram o uso de argila de
montmorilonita ativada com &cido sulfurico, de baixo custo, como suporte para
nanoparticulas de platina (Pt/S-MMT). A montmorilonita € um mineral de argila
constituido por estruturas de silica e alumina e é um adsorvente devido a existéncia de
varios sitios ativos, como sitios de troca superficial e sitios de troca ibnica. O
desempenho do catalisador foi investigado em um reator de leito fixo, variando
parametros de reacdo, como temperatura de reacdo, taxa de fluxo de hidrogénio,
concentracdo de glicerol, WHSV e tempo de contato, para verificar as condic¢oes
reacionais 6timas. O melhor rendimento foi obtido nas seguintes condi¢des: pressao
atmosfeérica, 200 °C; 10% em massa de glicerol em agua; 0,5 g de catalisador; taxa de
fluxo de Hz de 70 mL/min e WHSV de 1,02 h%, obtendo 62% de seletividade para 1,3-
PDO e 94% de conversdo de glicerol. Os produtos de reacdo resultantes foram: 1,3-

PDO, 1,2-PDO, acroleina, hidroxiacetona, 1-propanol, 2-propanol, acetona e
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acetaldeido. A alta seletividade para 1,3-PDO € uma das maiores vantagens deste
estudo, embora a diluicdo de glicerol em &gua seja alta para que esse processo seja

econdmico.
4.2.3. Detalhamento do sistema reacional escolhido para a simulacéo

Considerando os estudos em reatores de leito fixo continuos apresentados no
item 4.2.2, o catalisador de platina (fase ativa) suportado sobre uma argila acida, a
montmorilonita (Pt/S-MMT), foi o que apresentou melhor resultado para o 1,3-PDO
entre os trabalhos selecionados na Tabela 11. As condic¢Bes de processo relatados por
Samudrala, Kandasamy e Bhattacharya (2018) foram escolhidos para serem aplicados
na modelagem do processo. A conversdo de glicerol obtida foi de 94 mol% com
seletividade de 62 mol% ao 1,3-PDO. As condig¢des reacionais foram 200 °C e 1 atm de
H>, com raz&o molar hidrogénio/glicerol de 3:1.

O suporte utilizado pelos autores foi a montmorilonita (MMT), a qual possui
estruturas de silica e alumina. Essas estruturas, além do baixo custo, contribuiram para
boas converséo e seletividade a 1,3-PDO. O catalisador ndo é naturalmente acido, sendo
necessario ativar o suporte com acido sulfurico para produzir sitios acidos de Bronsted,
responsaveis pela desidratacdo seletiva do glicerol. A platina foi usada como fase ativa
dispersa no suporte, resultando no catalisador Pt/S-MMT. O catalisador possui suporte
com estruturas de poro mais largas, fazendo com que as nanoparticulas da platina se
dispersem de forma eficiente, obtendo boa interacdo fase ativa/suporte. O esquema

reacional completo ¢é apresentado na Figura 28.

Figura 28: Esquema reacional da hidrogendlise do glicerol
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Fonte: Samudrala, Kandasamy e Bhattacharya (2018)
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Essas reacfes ocorrem em fase gasosa sob pressdo atmosférica e 200 °C. Essas
condicGes reacionais sdo mais amenas quando comparadas as de outros trabalhos, o que
diminui os custos varidveis do processo em escala industrial. O reator utilizado para a
conversdo é de leito fixo, operando em fluxo continuo, além de maior aproveitamento
da matéria-prima e maior tempo de operacdo por ano. A seletividade dos principais
componentes na saida do reator € mostrada na Tabela 12, considerado na simula¢éo do

processo.

Tabela 12: Composicao da mistura pds-reacional

Componentes Seletividade (%omol)
1,3-PDO 62
1,2-PDO 12
Acroleina 14
Hidroxiacetona 3,1

Outros (1-propanol, 2-
propanol, acetona e 8,9
acetaldeido)

Fonte: Samudrala, Kandasamy e Bhattacharya (2019)

A Tabela 12 mostra a composicdo da mistura ap6s a reacdo utilizando o
catalisador Pt/S-MMT. A composicéo referente a “outros componentes”, 8,9%mol nio
foi discriminada por componente no trabalho de Samudrala, Kandasamy e Bhattacharya
(2018). Entretanto, em trabalho anterior do mesmo grupo de pesquisa, Priya et al.
(2014) utilizaram o catalisador Pt/AIPO4, e especificaram todos os componentes do
produto da reacdo. Considerando que as proporcdes dessas substancias no trabalho de
Priya et al. (2014) se aproximam dos resultados do trabalho de Samudrala, Kandasamy
e Bhattacharya (2018), pdde-se calcular as propor¢des de 1-propanol, 2-propanol,
acetona e acetaldeido que somaram 8,9 %mol. Priya et al. (2014) encontraram as
seguintes seletividades a esses componentes 13,5; 21,3; 14,8 e 1,6, respectivamente.
Logo, as composi¢des finais dos produtos na saida do reator sdo mostradas na Figura 29
e foram calculadas com base nas condicBes reacionais e no excesso de hidrogénio em

relacdo ao glicerol (3:1).
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Figura 29: Composi¢do molar na saida do reator
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Na rota proposta, hd correntes que precisam ser recicladas, tais como as
correntes dos reagentes ndo convertidos, o glicerol e o hidrogénio. Além dos reagentes,
a acroleina também ¢ importante no reciclo do processo devido ao equilibrio quimico

com o 3-HPA, como mostrado na Figura 28.

4.3. AVALIACAO DOS METODOS DE SEPARACAO PARA O PROCESSO
PROPOSTO

A purificacdo do glicerol bruto que foi simulada neste trabalho j& é consolidada
industrialmente e consiste em quatro etapas. A primeira etapa é a adi¢do de um acido,
geralmente &cido sulfurico, que resulta na formacao de trés fases: a superior, contendo

o0s acidos graxos); a inferior contendo o glicerol (fase inorgéanica); e os sais precipitados.
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O acido separa o catalisador (NaOH) na forma de sal precipitado, bem como acidifica o
biodiesel e sabdes presentes para produzir os seus respectivos acidos graxos, 0s quais
sdo formados na fase superior e posteriormente separados por decantagdo. O glicerol e
impurezas ficam na parte inferior e sdo encaminhados para a etapa de evaporacao ou
destilacdo a vacuo para remover o metanol remanescente, havendo um rapido aumento
na concentracdo de glicerol nessa etapa (PITT; DOMINGOS; BARROS, 2019).
Finalmente, o glicerol é destilado a véacuo, e em seguida, 0s pigmentos e matéria
organica presentes sao adsorvidos em carvao ativado (ISAHAK et al., 2015). Nessa
etapa, o glicerol é purificado de 80%wt até 99,5%wt, e é a carga do reator para sua
converséo em 1,3-PDO.

Ap0s a etapa reacional, na etapa de purificacdo do 1,3-PDO, dois métodos de
separacdo foram avaliados neste trabalho: a extracdo reativa (HAO et al., 2006) e a
destilacdo a vacuo (ZHANG et al., 2021). A extracdo por duas fases aquosas e a
destilagdo reativa foram descartadas por serem inviaveis tecnicamente para aplicacéo na
rota proposta neste trabalho.

A destilacdo reativa foi desconsiderada pois, em sistemas em que as reacdes
quimicas e a separacdo dos compostos ocorrem simultaneamente, € dificil o controle da
temperatura em reagdes exotérmicas, o que facilita a polimerizacdo e degradacdo do
glicerol. Similarmente, a extracdo por duas fases aquosas requer a utilizacdo de
solventes organicos imisciveis em agua (extracdo fisica), para extrair o 1,3-PDO.
Entretanto, os coprodutos produzidos na corrente pds reacional da reacdo de
hidrogendlise consistem em &lcoois, aldeidos e cetonas, o que tornaria o método

limitado tecnicamente para extrair o 1,3-PDO.
4.3.1. Extracdo reativa

A extracdo reativa, entretanto, pode ser um método alternativo, pois requer a
prévia conversdo do 1,3-PDO e outros alcoois do sistema em seus respectivos acetatos
para separacdo do produto. Em meios de acetatos, alcoois superiores, como glicerol,
1,2-PDO e 1,3-PDO, sdo convertidos em acetatos ciclicos enquanto monoalcoois, como
1-propanol, 2-propanol e hidroxi-acetona, produzem ésteres ndo ciclicos, como

mostrado na Figura 30.
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Figura 30: Conversdo de &lcoois em acetatos no processo de extracédo reativa
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Fonte: Hao et al. (2006)

Um extrator apropriado permite a separacdo dos acetatos ciclicos e ndo-ciclicos
presentes no meio. Uma proposta para separacdo do 1,3-PDO com base no sistema
estudado neste trabalho é mostrado na Figura 31.

Figura 31: Proposta de separacdo do 1,3-PDO por extracdo reativa
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""" 10
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5
Rafinado

Fonte: Adaptado de Hao et al. (2006)

A mistura pos-reacional (corrente 1) é enviada para um flash para separar os

compostos mais volateis (acetaldeido, acroleina e acetona) dos mais pesados (1-
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propanol, 2-propanol, 4gua, hidroxi-acetona, 1,3-PDO, 1,2-PDO e glicerol). A mistura
da hidroxiacetona com os alcoois priméarios, secundarios e terciarios sdo direcionados
para a coluna de extracdo reativa (coluna B), onde esses componentes séo convertidos
em seus respectivos acetatos usando o butiraldeido para duas funcdes: a de um reagente
e de um extrator. O butiraldeido foi avaliado por Hao et al. (2006) como o melhor
solvente na extracdo do 1,3-PDO, conforme discutido no item 2.6.2. O butiraldeido
converte todos os alcoois em seus respectivos acetatos e extrai apenas oS acetatos
ciclicos, que saem na corrente de topo da coluna, o extrato (corrente 4). O rafinado, uma
mistura dos acetatos ndo-ciclicos (alcoois primarios e secundarios) e demais
componentes (cetonas), sai da corrente de fundo da coluna (corrente 5).

O extrato contendo acetatos ciclicos foi encaminhado para coluna de destilagdo
reativa (coluna D), onde os acetatos sdo hidrolisados e catalisados por uma resina de
troca catiénica, obtendo-se 0 1,3-PDO, 1,2-PDO e o glicerol na corrente 10. O rafinado,
por sua vez, é direcionado a uma coluna de recuperacdo de aldeido (coluna C), onde o
butiraldeido é purificado por destilacdo e recuperado no processo (corrente 6), e 0s

demais componentes saem na corrente 7.
4.3.2. Destilacdo a vacuo

A destilacdo € o melhor método para separar compostos com volatilidades
diferentes. Os pontos de ebulicdo dos componentes do sistema foram obtidos no NIST

disponivel no Aspen Plus e sdo mostrados na Tabela 13.

Tabela 13: Pontos de ebulicdo dos componentes do sistema

Componente Ponto dS Ebulicdo
49

Hidrogénio -252,76
Acetaldeido 20,18
Acroleina 52,34
Acetona 56,09
2-Propanol 82,22
1-Propanol 97,02
Agua 99,99
Hidroxi-acetona 152,05
1,2-Propanodiol 187,34
1,3-Propanodiol 214,72
Glicerol 290,96

Fonte: NIST do Aspen Plus
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O 1,3-PDO possui um ponto de ebulicdo relativamente alto, com 214,72 °C. O
PE mais proximo é o do 1,2-PDO, que possui diferenca de 27 °C em relagdo ao 1,3-
PDO. Outra vantagem é que o produto de interesse ndo forma aze6tropo com nenhum
outro componente da mistura, o que dificultaria a separacdo. Nesse caso, é possivel
purificar facilmente o 1,3-PDO da mistura por destilagdo, porém, & necessario a
utilizacdo de uma coluna de destilagdo a vacuo para evitar a degradacdo e polimerizagdo
do glicerol a temperaturas acima de 200 °C. O primeiro esbo¢o da proposta de

separacdo do 1,3-PDO por destilacdo a vacuo é mostrada na Figura 32.

Figura 32: Rota proposta para a separa¢do do 1,3-PDO por destilagéo
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Analisando ambos os métodos de separacdo avaliados (a extracdo reativa e a
destilacdo a vacuo), verificou-se que a extracdo reativa ndo € um método adequado para
a separacdo e purificacdo do 1,3-PDO. E mais complexa e envolve duas reacdes cujos
rendimentos ndo sdo altos: a reagdo de acetilagdo (coluna B) e a reacdo inversa (coluna
D). Por essa razdo, essas reacdes diminuem a recuperacdo do 1,3-PDO. Sendo assim,

verificou-se que a destilagdo a vacuo é a melhor configuracdo de separagdo para o

102



sistema. O fluxograma mostrado na Figura 32 foi usado como base para desenvolver a

rota proposta, a qual serd discutida na préxima secao.
4.4. PROJETO DE PROCESSO DA ROTA PROPOSTA

Na modelagem da rota proposta, UNIQUAC-ID foi o pacote termodinamico
utilizado. O modelo ideal (ID) foi utilizado para representar a fase de vapor em sistemas
com altas temperaturas e baixas pressdes. O modelo UNIQUAC (Universal Quasi-
Chemical) foi o que melhor representou, comparado ao NRTL, os dados experimentais
de binarios chaves, principalmente o 1,3-PDO-agua, cujos componentes estdo em
quantidades consideraveis; e agua-acroleina, que forma duas fases liquidas.

Os resultados do balango de massa global da rota proposta séo apresentados na
Tabela 14 por kg de 1,3-PDO produzido. O glicerol bruto e o hidrogénio sdo as
principais matérias-primas e o &cido sulfarico é usado para tratar o glicerol bruto e

remover suas principais impurezas, descritas na Tabela 8.

Tabela 14: Balando de massa global da rota proposta

Vazdo massica total de entrada do processo (kg/kgl,3-PDO)

Purificacdo Reacéo de Purificacdo do
Total | do glicerol hidrogendlise 1,3-PDO
Glicerol bruto| 2,07 2,07
Hidrogénio | 0,036 0,036

Acido sulfarico| 0,035 0,035
Vazdo massica total de saida do processo (kg/kgl,3-PDO)

1,2-propanodiol | 0,16 0,16
1,3-propanodiol | 1,00 1,00
Sulfato de sédio| 0,07 0,07

Efluentes liquidos| 0,78 0,78

Na primeira etapa (purificacdo do glicerol), ilustrada no fluxograma da Figura
33, a corrente de glicerol bruto é alimentada na planta a uma taxa de 2,07 kg/kgl,3-
PDO, conforme mostrado na Tabela 14. Essa corrente passa por uma etapa de
acidificacdo usando acido sulfdrico para converter sabdo em 4&cidos graxos e soda
caustica em cinzas. Para isso, a adi¢do de acido sulfarico de 0,035 kg/kgl,3-PDO no
decantador promove a formacéo de duas fases (corrente S2), onde os &cidos graxos sao
separados na fase superior (corrente FFA) e o glicerol e as cinzas na fase inferior

(corrente S3).
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Figura 33: Fluxograma da etapa da purificacdo do glicerol
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Os acidos graxos separados (0,1 kg/kgl,3-PDO) séo enviados para o forno BL1,
que juntamente com o gas natural importado pelo processo (insumo), gera energia na
forma de vapor para atender duas demandas: a vaporizacdo do glicerol, pois a reagéo
ocorre em fase gasosa; e a geracdo de todo o vapor necessario para fornecer a energia
térmica demandada pela planta. A corrente S3 é enviada para o filtro SPT2, que separa
o sulfato de sddio (0,07 kg/kgl,3-PDO), que é vendido como coproduto e usado para a
fabricacdo de fertilizantes. A corrente S4, composta por agua, glicerol bruto, metanol
diluido e tracos de acidos graxos, € pré-aquecida no trocador de calor HX2 antes de
entrar na coluna de destilagdo CL1. O pré-aquecimento é realizado utilizando a corrente
de produto (corrente S14) do reator R1 (onde ocorre a reacdo de hidrogendlise), que sai
a 200 °C. A coluna CL1 purifica o glicerol bruto para 99,7% em massa (corrente BC1)
na parte inferior e opera a vacuo de 0,05 bar para manter a temperatura do sistema
abaixo de 160 °C, que é a temperatura maxima para evitar de forma segura a
degradacdo ou polimerizacdo do glicerol de alta concentragdo (ARDI; AROUA;
HASHIM, 2015).

A corrente de fundo BC1 (glicerol 99,7%) é direcionada para um adsorvedora
(SPT3) para remover qualquer acido graxo residual na mistura. A corrente S10 é o
glicerol purificado, o qual é enviado para a se¢do de hidrogenodlise (Figura 34), onde é
combinada com o glicerol ndo convertido (corrente RC4) proveniente da coluna CL2 da
secdo de purificacdo de 1,3-PDO).

A acroleina produzida na reacdo também ¢€ reciclada na corrente H,+REC. A
mistura das correntes S11 e H2+REC (corrente S12) é aquecida a 200 °C no trocador
HX3 antes de ser alimentada ao reator (R2). A carga térmica de HX3 é proveniente do
forno BL1 para vaporizar o glicerol. No reator R2 ocorre a reacdo de hidrogendlise,
produzindo glicerol e hidrogénio em uma proporcdo molar de 1:3 (glicerol:H2)
(corrente S14). Os tubos do reator R2 sdo preenchidos com o catalisador Pt/S-MMT
(platina suportada em montmorilonita). Agua circula no casco do reator R2 para manter
a temperatura da reacdo exotérmica de modo que ndo exceda 200 °C. O vapor gerado no
casco do reator-trocador € utilizado para pré-aquecer a alimentacdo da coluna CL2 em
HX3. A corrente de produto da reacdo (S14) é direcionada para pré-aquecer a
alimentacédo da coluna de purificacéo do glicerol (CL1), conforme descrito previamente.
A corrente fria (S15) é enviada para a etapa de purificagdo do 1,3-PDO, conforme

mostrado na Figura 34.
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Figura 34: Fluxograma da etapa de reacdo de hidrogendlise
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A corrente S15, ap6s resfriamento no trocador HX2 (Figura 32), é resfriada
ainda mais no trocador de calor HX4 (Figura 35), antes de seguir para a primeira etapa
de purificacdo, a qual é constituida de dois flashes (FSH1 e FSH2), os quais operam a
120 °C e 45 °C, respectivamente. Os componentes leves (hidrogénio, acetaldeido,
acroleina, acetona) sdo removidos no topo e enviados para a coluna absorvedora (ABS),
enquanto os componentes pesados (2-propanol, 1-propanol, parte da agua, hidroxi-
acetona, 1,2-PDO e 1,3-PDO) sdo enviados para a segunda coluna de destilacdo a vacuo
(CL2). A coluna CL2 opera a 0,05 atm e 150 °C de modo a separar todo o glicerol no
fundo da coluna, o qual € reciclado para a entrada do reator R2, na secdo de
hidrogendlise. O hidrogénio em excesso ndo reagido e a acroleina produzida na reacao
sdo reciclados (corrente RC1) ao reator R1. A reciclagem da acroleina é importante,
pois ela é convertida em 3-HPA. O hidrogénio de make-up (0,036 kg/kgl,3-PDO) é
adicionado durante a etapa de reacdo de hidrogenodlise, conforme mostrado na Figura
34, juntamente com o hidrogénio reciclado da secdo de purificacdo do 1,3-PDO,

gerando a corrente H2+REC.
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Na absorvedora ABS, a 4gua atua como solvente para dissolver os componentes
mais pesados, incluindo monoalcoois e dialcodis, que foram arrastados juntamente com
0s componentes volateis separados nos flashes. A &gua utilizada na absorvedora é
proveniente da corrente de topo da CL1 (coluna de purificacdo do glicerol). No entanto,
essa agua esta contaminada com metanol, que é removido em sua maior parte no flash
FSH3 antes de entrar na absorvedora para evitar recirculacio no processo. Os
componentes mais leves que ndo sdo absorvidos pela agua saem do topo da absorvedora
(corrente RC1) e sdo reciclados juntamente com 0s componentes principais da corrente:
hidrogénio e acroleina.

Na coluna CL2, um condensador parcial remove parte da 4agua e dos
componentes leves residuais no vapor destilado. O destilado liquido, contendo
principalmente 1,2-PDO e 1,3-PDO, é enviado para as colunas CL3 e CL4, as quais
purificam o 1,3-PDO e 0 1,2-PDO, respectivamente, de modo a atingir as especificacoes
requeridas. As Ultimas colunas operam em condi¢des atmosféricas, uma vez que toda o
glicerol foi removido na coluna CL2.

As correntes de saida do processo incluem as emissdes gasosas (GE1), com 2,20
kg/kgl,3-PDO; e os efluentes liquidos do processo WT1, WT2, WT3 e WT4, que
somadas, totalizam 0,78 kg/kgl,3-PDO. A primeira corrente contém todo o CO:
liberado pela queima dos acidos graxos de origem renovavel e do gas natural de origem
fossil. As correntes representadas como WT consistem de agua e componentes mais
pesados, como acetol e 2-propanol, enviados para tratamento fora das instalacBes da
fabrica. Esses componentes poderiam ser separados e vendidos como subprodutos, o
que aumentaria a eficiéncia econdmica da planta.

O balanco energético global é apresentado na Tabela 15. A demanda de
aquecimento representa toda a energia térmica necessaria para a planta na forma de
vapor para operar refervedores e trocadores de calor. Considerando a demanda térmica
total da planta, a etapa de purificagio do 1,3-PDO representa 71% devido

principalmente a utilizacdo de trés colunas de destilacéo.

Tabela 15: Balango energético global da rota proposta

Total Purificacdo| Reacdo de Purificacdo
(MJ/kgl,3- do glicerol | hidrogendlise do1,3-
PDO) PDO
Demanda de 5,18 0,82 0,67 3,69
aquecimento
Energia térmica gerada -5,33 -4,66 -0,67
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Total Purificacdo| Reacdo de Purificagao
(MIkgL3- 1 4, glicerol | hidrogendlise do 1,3-
PDO) PDO
Energia evitada -2,19 -1,52 -0,67
Demanda de 5,67 0,01 477
resfriamento
Quantidade de 4gua
necessaria para 68,10 21,98 46,12
resfriamento
Demanda de 0,27 0,05 0,00 0,22
eletricidade

Como mostra a Tabela 15, a demanda de aquecimento é a energia térmica gerada
no forno que utiliza os acidos graxos produzidos na planta e gas natural importado
como combustiveis. A geracdo dessa energia térmica foi alocada na etapa de purificacdo
do glicerol e foi de 5,33 MJ/kgl,3-PDO. Desse total, 2,19 MJ/kgl,3-PDO foram
considerados como energia evitada, que é a energia reaproveitada no processo e que
seria descartada. A energia evitada compreende a energia liberada na queima de acidos
graxos e a da reacdo de hidrogendlise, liberada pela reacao.

A primeira parcela da energia evitada foi a proveniente da queima de &cidos
graxos, que foi reutilizado no processo em vez de ser vendido como coproduto. A
segunda parcela esta associada ao uso da energia liberada pela reacdo exotérmica, que
foi reutilizada para gerar vapor no casco do reator R2.

A demanda de resfriamento € de 5,7 MJ/kg1,3-PDO, requerendo 68,11 kg/kg1,3-
PDO de agua de resfriamento. A demanda elétrica é requerida pelas bombas e
compressores, com 0,27 MJ/kgl1,3-PDO, e representa apenas 2,5% da demanda total de

energia da planta.
4.5. PROCESSO DA ROTA BIOTECNOLOGICA

A rota biotecnoldgica é dividida em trés secOes: a preparacdo e fermentacdo do
meio; a concentracao e recuperacao de subprodutos e, a remocao de &gua e purificagcdo
do 1,3-PDO. O processo € baseado em patentes desenvolvidas pela DuPont e Genencor,
e informagGes ndo proprietéarias de fontes industriais. O fluxograma da planta reportada
por (SRI CONSULTING, 1999) e apresentada na Figura 36.
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Figura 36: Proposta de planta da producdo do 1,3-PDO a partir da rota biotecnoldgica.
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Na sessdo 100, os nutrientes necessarios para preparar o biocatalisador, isto &,
uma Escherichia coli recombinante, sdo misturados com agua de processo em dois
tanques V-101A&B. O recombinante é cultivado para a fermentacdo e é direcionado
para trés fermentadores de preparacdo de sementes (representado na Figura 36 como R-
101A-C) e trés fermentadores de sementes R-102A-C. Os nutrientes e 0s
biocatalisadores sdo misturados em uma sequéncia de fermentadores (R-103A-C, R-
104A-C ou R-105A-C) previamente esterilizados que operam em série e em condic¢des
de 35°C, 0,55-0,68 bar e pH de 7,0. O crescimento das células e o teor de glicose sdo
monitorados continuamente para a sintese eficiente de 1,3-PDO. A producdo é em
escala continua no qual a saida dos fermentadores do primeiro estdgio R-103A-C
alimenta os fermentadores de segundo estagio R-104A-C, o qual, por sua vez, alimenta
os fermentadores do estégio final R-105A-C. A temperatura é controlada pela circulacéo
de AGR através de serpentinas de resfriamento internas e trocadores de calor externos
E-104A-C, E-105A-C e E-106A-C no circuito de recirculagéo.

Na etapa da fermentacdo, a glicose que entra no fermentador é convertida em
1,3-PDO (51% em massa), em acido acético (20% em massa), em CO2 (28% em massa)
e em etanol residual. O &cido acético é convertido em acetato de sdédio e parte do
dioxido de carbono (CO>) é convertido em bicarbonato de sédio, ja que o hidréxido de
sodio (NaOH) é usado para manter os fermentadores em um pH de 7,0. A corrente de
saida dos fermentadores do estagio final R-105A-C é bombeada para o vaso V-103 e
filtrada através dos filtros S-101A&B. Os filtros removem as células suspensas e outros
solidos da corrente do produto. Os sélidos sdo enviados para descarte de residuos e o
filtrado é bombeado para o vaso V-104 e encaminhados para a etapa 200.

Na etapa 200, a saida do caldo filtrado é enviada aos cristalizadores por
evaporacdo de multiplo efeito V-201A&B e V-202A&B para separar o bicarbonato de
sodio e acetato de so6dio por concentracdo e posterior cristalizagdo. A mistura de 1,3-
PDO e dos sais residuais sao separados por filtro a vacuo no S-202, separando 0s sais
residuais da corrente rica do 1,3-PDO, que é armazenado no T-203. A corrente rica em
sais € submetida por duas sec¢fes de lavagem com &gua para recuperar o 1,3-PDO
residual e recicla-lo.

A corrente rica em 1,3- PDO € enviada para a etapa 300 para remogéo de agua
na coluna de destilagcdo a vacuo C-301, separando grande parte da agua no destilado. O
1,3-PDO isento de agua é enviado para a coluna C-302, onde é recuperado como

destilado e bombeado para os tanques de armazenamento T-303A&B. O produto é
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obtido com especificacdo de 99,7 wt% e uma planta com capacidade de 27 mil t/a foi
considerada.

O processo é um grande consumidor de &dgua pois a concentracdo do produto na
saida nos fermentadores deve ser diluida a 100 g/L para que o 1,3-PDO ndo se torne
toxico aos microrganismos. No projeto desta planta, os autores consideram que a dgua
residual é enviada para biotratamento e posterior descarte. Os rejeitos organicos também
séo descartados e incinerados, liberando 0,578 kg de CO2/kg-1,3-PDO.

4.6. ANALISE DE CICLO DE VIDA

Os resultados da ACV obtidos pelos métodos TRACI e Environmental Footprint
(EF) foram obtidos conforme a Tabela 16, que mostra os valores caracterizados de cada

categoria de impacto em cada método.

Tabela 16: Resultados caracterizados e single score de cada rota obtidos usando os métodos
Environmental Footprint e TRACI.

Environmental Footprint TRACI
Categoria . Rota Rota Categoria . Rota Rota
de im?oacto Unidade Biotecnoldgica Proposta | de im?aacto Unidade Biotecnoldgica Proposta
MC kg CO2 eq 7,37 1,79 DO kg CFC-11 eq 8,22E-07 2,13E-07
DO kg CFClleq 7,62E-07 1,97E-07 AG kg CO: eq 7,18 1,73
RI kBq U-235 eq 3,69E-01 8,42E-02 FU kg Oz eq 0,30 0,06
FOF kg NMVOC eq 0,0156 0,0034 AC kg SO eq 0,039 0,006
MP disease inc. 4,33E-07 4, 85E-08 EU kg N eq 0,026 0,004
TNC CTUh 1,07E-07 2,72E-08 CA CTUh 2,82E-07 9,32E-08
TCA CTUh 3,26E-09 8,03E-10 NCA CTUh -1,42E-06 5,57E-07
AC mol H+ eq 0,052 0,007 ER kg PM2.5 eq 0,006 0,001
EA kg P eq 1,89E-03 4,56E-04 EC CTUe 108,55 54,12
EM kg N eq 1,45E-02 1,01E-03 DCF MJ surplus 8,27 3,16
ET mol N eq 0,16 0,01 - - - -
EC CTUe 161,84 67,57 - - - -
uT Pt 88,39 3,76 - - - -
UA m3 depriv. 4,40 0,29 - - - -
RF MJ 78,8 24,4 - - - -
RM kg Sb eq 1,32E-04 3,03E-05

Legenda:

EF method — MC: Mudangas climaticas; DO: Deple¢do do 0zonio; RI: Radiagdo ionizante; FOF: Formagéo de oz6nio fotoquimico;
MP: Matéria particulada; TNC: Toxicidade humana, ndo cancerigena; TCA: Toxicidade humana, cancerigena; AC: Acidificacdo; EA:
Eutrofizagdo, 4gua doce; EM: Eutrofiza¢do, marinha; ET: Eutrofizagdo, terrestre; EC: Ecotoxicidade; UT: Uso da terra; UA: Uso da
agua; RF: Recursos fésseis; RM: Recursos minerais e metais

TRACI method — DO: Deplecdo do ozénio; AG: Aquecimento global; FU: Fumaca; AC: Acidificacdo; EU: Eutrofizagdo; CA:
Cancerigenos; NCA: Né&o cancerigenos; ER: Efeitos respiratdrios; EC: Ecotoxicidade; DCF: Deplecdo de combustivel fossil
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De acordo com a Tabela 16, 0 método EF evidencia os resultados dos impactos
ambientais em 16 categorias de impacto enquanto o método TRACI, mostra em 10
categorias. E possivel verificar que, em todas as categorias de impacto do EF, os valores
caracterizados da rota proposta sdo menores do que a rota biotecnologica, o que
evidencia, em termos de categoria de impacto, a rota proposta como a menos
impactante. Similarmente, no método TRACI, todas as categorias possuem 0 mesmo
comportamento, exceto para a categoria de impacto “N&o cancerigenos”, que, na rota
biotecnologica, apresenta um valor negativo, e por isso, menor na rota proposta. VValores
negativos representam impactos positivos ao meio ambiente. O valor € negativo devido
a contribuicdo positiva da glicose, principal matéria-prima da rota biotecnoldgica, na
categoria “Nao cancerigenos”. Nesse caso, impactos positivos ndo podem ser analisados
juntamente com os impactos negativos (valores positivos), e por isso, devem ser
desconsiderados da andlise dos impactos ambientais. O impacto positivo € analisado
separadamente, considerado apenas para abater dos impactos ambientais totais,
representados pelo single score.

Porém, analisando os dados presentes na Tabela 16, ndo € possivel identificar as
categorias mais impactantes da rota entre todas as categorias levantadas. A comparagédo
entre as categorias de impacto com valores caracterizados ndo € possivel pois cada uma
mensura 0S impactos em suas respectivas unidades. Assim, a normalizagdo desses
valores é necessaria para mensurar ndo somente as categorias mais impactantes de cada
rota, mas também, mensurar 0s impactos totais de cada rota, isto é, o valor do single
score.

A ferramenta REIR foi utilizada para identificar quais das rotas estudadas neste
trabalho geraram menores impactos ambientais. A etapa 1 do REIR calcula os single
score a partir da soma dos valores normalizados para ambas as rotas usando os métodos
TRACI e EF, ilustrado na Figura 37.

Verifica-se que o single score da rota proposta é o mais baixo, o que a define
como a melhor alternativa do ponto de vista ambiental. Embora os dois métodos
concordem que a rota proposta gera menor impacto ambiental (ou seja, single score), a
diferenca relativa entre as duas rotas ndo é igual entre os métodos. Entretanto, 0 método
TRACI identificou impactos ambientais menores do que o EF, o que se pode definir,
partindo de um contexto de localizagédo, que a implantacdo da rota proposta nos EUA

gera menos impactos ambientais do que a implantacdo na Europa.
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Figura 37: Single scores calculados por cada método avaliado - Traci e EF
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A diferenca entre os impactos ambientais totais de ambas as rotas mostrada na
Figura 37 pode ser mais destrinchada por categoria de impacto seguindo as etapas 2-5
da abordagem REIR, que resulta na Figura 38 e Figura 39. Estas figuras foram geradas a
partir dos valores do desvio relativo da single score parcial (RDPSS) entre ambas as
rotas. A ferramenta evidencia as categorias de impacto que mais diferenciam entre as

rotas.

Figura 38: Curva cumulativa do desvio relativo calculado usando a abordagem REIR para o

meétodo do TRACI
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Legenda:

DCF: Deplecdo de combustivel fossil; CA: Cancerigenos; AG: Aquecimento global; EU: Eutrofizacdo; AC:
Acidificagdo; FU: Fumaca; EC: Ecotoxicidade; ER: Efeitos respiratorios; DO: Deple¢do do 0zonio
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Conforme a Figura 38, é possivel notar que a sensibilidade do método TRACI é
influenciada principalmente por trés categorias de impacto: Deplecdo de combustivel
féssil (FFD); Cancerigenos (CA); e, Aquecimento Global (AG) (as trés primeiras
categorias de impacto). A medida que as categorias remanescentes (a partir de EU) véo
sendo adicionadas ao célculo, o desvio relativo permanece constante. Logo, isso
significa que as outras seis categorias ndo sdo significativas para a sensibilidade do
método e que contribuem pouco para a diferenca entre os impactos ambientais totais das
rotas. De forma analoga, conforme a Figura 39, a sensibilidade do método EF sdo
influenciadas principalmente pelas categorias de impacto Ecotoxicidade (FE), Recursos
Fdsseis (RF) e Uso da dgua (UA).

Figura 39: Curva cumulativa do desvio relativo calculado usando a abordagem REIR para o
método do Environment Footprint
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Legenda:
EC: Ecotoxicidade; RF: Recursos fosseis; UA: Uso da agua; MC: Mudancas climéticas; RM: Recursos minerais e
metais; AC: Acidificacdo; FOF: Formacdo de ozdnio fotoquimico; MP: Matéria particulada; ET: Eutrofizacéo,
terrestre; EM: Eutrofizagdo, marinha; TNC: Toxicidade humana, ndo cancerigena; EA: Eutrofizacdo, agua doce; RI:
Radiacdo ionizante; TC: Toxicidade humana, cancerigena; DO: Deple¢do do ozdnio; UT: Uso da terra

As categorias de impacto mais relevantes de ambos os métodos sdo evidenciadas
na Tabela 17, e representam as categorias que mais contribuiriam para a reducdo dos
impactos ambientais totais caso a rota biotecnologica fosse substituida pela rota

proposta.
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Tabela 17: Categorias que mais contribuem para a diferenca dos impactos ambientais entre as

rotas
Métodos utilizados Categorias de impacto
Deplecdo de Combustivel Fossil
Traci2 Cancerigenos

Aguecimento Global
Ecotoxicidade
Recursos Fosseis
EF 3.0 Uso da agua
Mudancas climaticas
Recursos minerais e metais

Conforme Tabela 17, nota-se que algumas categorias de impacto séo
semelhantes e sdo passiveis de comparacdo, como as de Deplecdo de Combustivel
Féssil (TRACI) e Recursos Fésseis (EF). O mesmo se observa para as categorias de
Aguecimento Global (TRACI) e Mudangas climaticas (EF). Alternativamente, o método
EF representa bem o sistema de comparagdo entre as rotas estudadas, tendo a
Ecotoxicidade, Recursos Fosseis e Uso da agua como as principais categorias que mais
diferenciam.

A Ecotoxicidade € a categoria de impacto que mais diferencia entre as rotas.
Essa diferenca estd associada ao uso do gas natural como insumo para a queima e
fornecimento de energia térmica nos processos de ambas as rotas. Na producdo do gas
natural, grande quantidade de efluentes liquidos sdo produzidos e seu descarte promove
impactos no ecossistema de agua doce (GETZINGER et al.,, 2015). A energia
demandada pela rota biotecnoldgica € maior que a da rota proposta, 9 MJ/kg-1,3-PDO e
3 MJ/kg-1,3-PDO, respectivamente, 0 que requer maior uso do gas natural. O uso desse
insumo como combustivel também contribui para a escassez de fontes fosseis, que
representa a segunda maior categoria de impacto em relacdo aos impactos ambientais
totais nesse método.

A terceira diferenca de impactos ambientais entre as rotas esta associada ao uso
da agua. A rota biotecnoldgica requer grande quantidade de agua de processo para
operar a planta, pois os produtos da reacdo devem estar diluidos para aumentar o
rendimento da fermentacdo dos microrganismos. A rota proposta, por outro lado,
produz grande quantidade de agua na reacdo de hidrogendlise. Isso é uma vantagem,
pois essa agua pode ser reutilizada no processo como AGR ou agua de caldeira com um
tratamento adequado.

Uma vez identificado que a rota proposta gera menos impactos ambientais

comparados a rota biotecnologica, a rota proposta foi analisada detalhadamente como
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forma de melhorar ainda mais o processo. A analise de Pareto foi a ferramenta utilizada
para tal finalidade, de modo a identificar as categorias mais criticas que contribuem para
0 processo da rota proposta. A Figura 40 mostra a analise de Pareto aplicada aos

resultados obtidos usando o método EF.

Figura 40: Anélise de Pareto aplicada aos resultados obtidos pelo método da Environmental
Footprint para a rota proposta
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As categorias de impacto que mais contribuem para o single score obtido para a
rota proposta sdo “Ecotoxicidade”, “Recursos minerais e metais”, “Recursos Fasseis”,
“Eutrofizacdo, agua doce” e “Mudancas climaticas”. Uma analise semelhante foi
realizada considerando os resultados obtidos usando o método TRACI, mostrado na
Figura 41. De acordo com essa figura, as categorias de impacto que mais contribuem
para o single score obtido para a rota proposta sdo “Ecotoxicidade” e “Cancerigenos”.
Assim, ambos os métodos concordaram que a “Ecotoxicidade” ¢ a categoria mais

impacta na rota proposta.
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Figura 41: Analise de Pareto aplicada aos resultados obtidos pelo método do TRACI para a rota
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De acordo com a Figura 42, ambos os métodos também concordaram que a
etapa que mais contribuiu para a geracdo da “Ecotoxicidade” como a categoria mais

impactante para a rota proposta é etapa da “Purificacdo de glicerol”.

Figura 42: Contribuicdo de cada etapa para o resultado de “Ecotoxicidade” obtido para a rota
proposta em ambos os métodos

TRACI
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Entretanto, os dois métodos ndo concordam em identificar qual material mais
contribui para a “Ecotoxicidade” no estdgio de “Purificacdo de Glicerol”. De acordo
com o método EF, a implementacdo da rota proposta na Europa evidencia o “Glicerol
bruto” como o material que mais contribui para os resultados de “Ecotoxicidade” no
estdgio de “Purificacdo de Glicerol”, enquanto o método TRACI indica que “Ar
Comprimido” é o material mais relevante caso a planta fosse implementada nos EUA,
como mostrado na Figura 43. No método TRACI, o ar comprimido é o material que
mais contribui para a “Ecotoxicidade” devido aos rejeitos de cobre resultantes da
mineracao de cobre para fabricagdo do compressor de ar.

Embora os métodos descrevam que os impactos ambientais da rota proposta
sejam provenientes de fontes diferentes, o uso do glicerol bruto como matéria-prima
representa uma contribuicdo maior para 0s impactos ambientais totais do que o ar
comprimido. Isso porque o glicerol bruto é a principal matéria-prima e é adquirido em
quantidade muito maior do que o ar comprimido. Além disso, a rota proposta requer
apenas um compressor para a operacao, e esses equipamentos apresentam um tempo de

vida atil longo em uma industria quimica.

Figura 43: Contribuicdo de cada etapa para o resultado de “Ecotoxicidade” obtido para a etapa
da “Purificacéo de Glicerol” em ambos os métodos.
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Os resultados do método EF parecem ser mais condizentes com o processo da
rota proposta. Sendo assim, o glicerol bruto é o material que mais contribui para o

resultado de Ecotoxicidade no estagio de Purificagdo de Glicerol, devido ao uso do
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hidroxido de potéssio como catalisador na reacdo de transesterificacdo, conforme a base
de dados da Ecoinvent. Uma forma de tornar a producédo de biodiesel mais sustentavel é
substituir o catalisador basico homogéneo por um catalisador heterogéneo acido. O
catalisador acido solido baseado em zedlita Y tem sido utilizado em plantas industriais
de biodiesel (ARANDA; ANTUNES, 2004) e ¢é objeto de estudos na literatura que
exploram métodos alternativos e mais sustentaveis para a producdo de biodiesel (DU et
al., 2018; ISTADI et al., 2021; LI et al., 2019b). Os catalisadores heterogéneos geram
menos residuos, reduzindo significativamente tanto o volume de aguas residuais quanto
a geracdo de residuos sélidos que sdo formados durante a separacdo. Esses residuos
podem ser prejudiciais a vida marinha e humana, uma vez que frequentemente contém
componentes quimicos nocivos (CHUA et al., 2020) e precisam ser tratados para
atender as leias ambientais. Utilizar glicerol mais limpo proveniente da producdo de
biodiesel é uma excelente maneira de reduzir ainda mais o0 impacto ambiental da rota

proposta.
4.7. ANALISE ECONOMICA

Neste item, a andlise econdmica aborda a etapa conceitual de definicdo dos
equipamentos principais necessarios e suas respectivas dimensdes. Dessa forma, os
custos de investimento (CAPEX) e os custos operacionais (OPEX) foram estimados
para a rota proposta no estudo. Em seguida, o fluxo de caixa, o calculo dos parametros
econdmicos e a analise de sensibilidade foram discutidos.

A anélise econébmica da rota biotecnoldgica foi realizada por SRI Consulting
(1999) e atualizada neste trabalho para fins de comparacdo com a rota proposta. A
comparacéo foi realizada em termos de parametros econdmicos (VPL/INV e TIR) e da

estrutura geral dos custos.
4.7.1. Custos de Capital (CAPEX)
4.7.1.1. Trocadores de Calor

As caracteristicas dos trocadores de calor utilizados no processo séo
apresentadas na Tabela 18. Os trocadores que possuem a denominagdo de C e R
(exemplo: HX-C1 e HX-R1) sdo os nos condensadores e refervedores das colunas de
destilacdo, respectivamente. Os demais trocadores séo utilizados para aproveitamento

de energia das correntes quentes e frias do processo.
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Tabela 18: Caracteristicas e preco dos trocadores de calor

Trocadores Area de . . Preco
de calor ’ tr_oca Tipo Material (US$)
térmica (m?)

HX-C1 447,8 Espelho fixo | Ago carbono | 258.997,1
HX-R1 17,5 Refervedor | ¢, carbono | 150.792,1
Kettle
HX-C2 87,9 Espelho fixo | Ago carbono | 124.900,7
HX-R2 323 Refervedor | A -, carbono | 212.801,8
Kettle
HX-C3 33,7 Teto flutuante | Aco carbono | 104.196,7
HX-R3 53,4 RefKeer;/t(Iaéjor Aco carbono | 310.665,9
HX-C4 10,7 Espelho fixo | Aco carbono | 84.995,2
HX-Ré4 5,7 Refervedor | ., carbono | 112.483,5
Kettle
HX2 10,6 Teto flutuante | Aco carbono | 108.816,4
HX3 198,3 Teto flutuante | A¢o inox 316 | 200.121,9
HX4 164,3 Teto flutuante | Aco carbono | 179.196,7
HX5 94,4 Espelho fixo | Ago carbono | 127.958,2
HX6 23,8 Espelho fixo | Aco carbono | 91.346,1
HX7 16,2 Espelho fixo | Ago carbono | 87.259,2
HX8 1,9 Espelho fixo | Ago carbono | 98.913,2
HX9 9,9 Espelho fixo | Aco carbono | 84.817,0
HX10 2,0 Espelho fixo | Ago carbono | 97.810,4

A escolha dos tipos dos trocadores utilizados no processo foi baseada nas
temperaturas médias do lado do casco e do lado do tubo. A diferenga entre essas
temperaturas naturalmente causa a diferenca da expansao térmica dos tubos e do casco,
0 que pode promover tensdes mecanicas nos pontos onde 0s tubos e 0s cascos Sdo
conectados ou ancorados. Para pequenas diferencas entre as temperaturas médias, o
trocador do tipo Espelho fixo foi utilizado, pois a tensdo mecénica ndo é excessiva e
menor probabilidade de ocorrer dano. A medida que a diferenca média de temperatura
entre os dois fluidos no trocador se torna maior, a expansdo diferencial torna-se
excessiva e pode causar flambagem e falha em um trocador tubular fixo. Para evitar
esse problema, os trocadores do tipo teto flutuante foram usados.

O uso de tubos em U (Tipo U) elimina o uso de um segundo espelho e, por
conseguinte, quaisquer problemas associados a expansdo térmica diferencial. No
entanto, ¢ dificil limpar mecanicamente a “curva em U” nesses tubos, € por isso, 0 seu
uso foi evitado pois o glicerol possui potencial de polimerizagao e consequente deposito

nos cantos dos cascos e tubos.
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Equipamentos que trabalham a temperaturas entre 300-500°C e/ou com fluidos
corrosivos foram construidos com aco inox 316. Apenas um trocador de calor utilizado
apresentou uma temperatura que excede os 300 °C, o HX3, que recebe o vapor gerado

pelo forno para vaporizar o glicerol.
4.7.1.2. Colunas de destilacdo e absorcao

A Tabela 19 mostra as colunas de destilagdo e absor¢do consideradas no
processo. As colunas CL1 e CL2 possuem maiores custos pois operam a vacuo (0,05
bar). Entre essas duas colunas, a CL2 é a coluna mais cara, porque, além do vécuo,

possui maior dimensao (166 m?3) e maior espessura (58,7 mm).

Tabela 19: Caracteristicas e prego das colunas de destilacéo e absorgédo

Colunas CL1 CL2 CL3 CcL4 ABS
Tipo de Coluna Destilacdo | Destilagdo | Destilacdo | Destilagdo | Absorcdo
Numero de Estagios | 4 18,0 30,0 14,0 10,0
reais
Pressao (bar) 0,05 0,05 1,0 1,0 1,0
Di&metro interno
padronizado da 2,4 4.4 15 0,6 1,2
coluna (m)
Altura da coluna (m) 6,1 11,0 18,3 8,5 6,1
Espessura (m) 0,0345 0,0587 0,0072 0,0067 0,0070

Aco Aco Aco Aco Aco

Material da coluna
carbono carbono carbono carbono | carbono

Preco (Incluindo os
pratos e 0s 273.194,7 | 1.311.725,9 | 230.112,5 | 55.589,3 | 86.183,9
acionadores) (US$)

A coluna CL3, que purifica 0 1,3-PDO a suas especificagdes técnicas, é a coluna
mais alta, com maior quantidade de pratos (30 estagios). Todas as colunas sao
fabricadas com acgo carbono. A absorvedora ABS possui maior custo que a CL4, pois
suas dimensdes sdo grandes devido a presenca de grande quantidade de gases leves,

principalmente hidrogénio.
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4.7.1.3. Bombas

As bombas usadas no processo sdo mostradas na Tabela 20. Nenhuma das

bombas apresenta poténcia elevada, ndo sendo necessario usar mais de um estagio.

Além disso, todas estdo na faixa de vazdo para bombas do tipo centrifuga, e nao

requerem pressdes altas, sendo este tipo o selecionado.

Tabela 20: Caracteristicas e pre¢co das bombas

Bombas BM1 (2X) | BM2 (2X) | BM3 (2X) | BM4 (2X) | BM5 (2X) | BM6 (2X) | BM7 (2X)
Vazéo

volumétrica 69,9 8,4 9,1 78,0 15,1 113,4 3.345,0
(gpm)

Pressao 2,0 1,0 1,5 2,0 1,5 22,0 2,0
(bar)

Poténcia

total (kW) 13 0,2 0,3 19 0,1 33,8 25,0
Tipo de . . . . . . .
Bomba Centrifuga | Centrifuga | Centrifuga | Centrifuga | Centrifuga | Centrifuga | Centrifuga
Material da Aco Aco Aco Aco Aco Aco Aco
bomba carbono carbono carbono carbono carbono carbono carbono
Preco Total

(Bomba+M | 47.838,4 | 52.404,0 | 48.886,4 | 49.786,9 | 53.943,6 | 155.341,8 | 111.427,9

otor) (US$)

4.7.1.4. Compressores

O compressor utilizado no processo visou apenas suprir a diferenca de pressao

para o deslocamento de gases, principalmente no reciclo do hidrogénio. Nessa etapa, a

absorvedora ABS tem alta vazdo de alimentacdo e uma perda de carga consideravel. O

material considerado foi 0 a¢o carbono e o acionador foi do tipo elétrico, como mostra a

Tabela 21.

Tabela 21: Caracteristicas e preco dos compressores
CP1

Compressores

Poténcia do Compressor

(kw)

698,2

Material do Compressor

Aco carbono

comercial
Tipo do acionador Elétrico
Tipo de Compressor Centrifugo
Preco Total
(Compressor + 1.239.305,9

Acionador) (US$)
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4.7.1.5. Vasos

A Tabela 22 mostra os tipos de vasos utilizados no processo, tais como:
decantacdo, flash e de refluxo. O vaso de decantacdo (DEC1) é o mais caro, pois
apresenta maior volume e material. Alem disso, foram construidos de acido inox 316
devido ao contato com solugfes acidas. Os demais vasos operam com materiais de aco

carbono simples e possuem pregos similares, como os flashes e vasos de refluxo.

Tabela 22: Caracteristicas e preco dos vasos

Vasos DEC1 FLH1 FLH2 FLH3 RV1 RV2
Diametro
interno
padronizado
do vaso (m)
Altura do Vaso
(m)

Espessura
padronizada 0,0048 0,0032 0,0039 0,0037 0,0043 0,0032
(m)

Tipo de Vaso Horizontal | Vertical Vertical Vertical

2,8203 1,9720 1,2264 0,8687 1,9961 0,7633

9,87 5,92 3,68 2,61 5,99 2,29

Vasode | Vasode
refluxo refluxo
Aco Aco Aco Aco Aco Aco
carbono carbono carbono carbono | carbono | carbono
comercial | comercial | comercial | comercial | comercial | comercial
Preco (US$) 13.546,1 8.391,0 7.465,7 8.340,4 7.568,1 9.918,4

Material do
Vaso

O separador SPT1 representa o filtro para separar o sulfato de sddio, enquanto o
SPT2, uma coluna de adsorcdo para separacdo dos acidos graxos residuais ndo

separados no decantador (DEC1).
Tabela 23: Caracteristicas e pre¢o dos vasos

\/asos RV3 RV4 SPT1 SPT2 SPT3

Diametro

Interno 0,0989 1,4681 1,2532 1,2169 1,1898

padronizado

do vaso (m)

Altura do Vaso 3,00 4,40 3,76 3,65 3,57

(m)

Espessura

padronizada 0,0037 0,0040 0,0039 0,0039 0,0039

(m)

Tipo de Vaso Vaso de Vaso de Vertical Vertical Vertical

refluxo refluxo

Material do Aco carbono | Aco carbono | Aco carbono | Aco carbono | Ago carbono

Vaso comercial comercial comercial comercial comercial
Preco (US$) 7.878,9 7.331,3 7.438,7 7.476,1 7.508,6
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4.7.1.6. Forno

Como visto na Tabela 24, o material de construcdo dos tubos do forno deve ser
de aco inox 316, pois a temperatura real do forno chega proximo a 320°C dificultando o

uso do aco carbono.

Tabela 24: Detalhes do forno utilizado no processo

Forno Caracteristicas
Carga Térmica

(ka/h) 53.383.230,7
Material dos

tubos Aco Inox 316
Preco (US$) 3.568.060,7

4.7.1.7. Reator

O reator consiste em um trocador de calor do tipo casco e tubo onde 0s
catalisadores sdo distribuidos nos tubos para converter o glicerol e o hidrogénio e a
AGR passa no casco para controlar a temperatura da reacdo aos 200 °C.

Conforme Samudrala; Kandasamy; Bhattacharya (2018), o tempo de contato dos
reagentes com o catalisador foi de 1 segundo. Além disso, considerando que a
velocidade média dos gases foi de 10 m/s, foram obtidos 527 tubos, com 10 m de
comprimento cada um e didmetros de 2 polegadas cada, necessarios para acomodar a

vazdo volumétrica dos gases a 1 atm.

Tabela 25: Configuraces e custo do reator de hidrogenolise do glicerol

Reator R1
Tipo de Reator Tipo trocador
de calor
Tempo de 1
contato (s)
NUmero de 526.8
tubos
Comprimento 10
do tubo (M)
Avrea total (m2) 840,7
Material do Aco carbono
reator comercial
Preco (US$) 678.380,2

A area de troca térmica calculada foi de 840 m2, cujos custos foram calculados

conforme um trocador de calor do tipo Espelho fixo. Suas caracteristicas sdo mostradas
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na Tabela 25. O material do reator foi o aco carbono simples, pois o fluido ndo é

corrosivo e a temperatura de reacdo é 200 °C.
4.7.1.8. Célculo do custo dos equipamentos principais

O custo de todos os equipamentos principais necessarios a planta foi de US$

10,5 milhdes, como mostrado na Tabela 26.

Tabela 26: Equipamentos principais e seus respectivos custos

Equipamentos . Custo (10°
principais Quantidade US$)
Trocadores de 17 2.4
calor
Colunas 5 2,0
Reator 1 0,7
Bombas 7 0,5
Compressor 4 1,2
Vasos 11 0,1
Forno 1 3,6
Total 46 10,5

Desse montante, a maior parte € gasta com as colunas e os trocadores de calor.
Esses dois tipos de equipamentos estdo intimamente relacionados com o fornecimento
de energia térmica para planta, as etapas de separacdo e as condi¢des de temperatura e
integracdo energética simplificada, respectivamente. O compressor também representa
uma proporcdo relevante do gasto com equipamentos. Os dados da Tabela 26 sdo

ilustrados na Figura 44.
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35
3,0
2,5
2,0
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Figura 44: Participacdo de cada tipo de equipamento no custo fixo total
1,0
0,5

m Trocadores de calor m Colunas ® Reator = Bombas ® Compressor ®\Vasos B Forno

MM US$

Segundo Turton et al. (2018), uma estimativa inicial dos custos dos
equipamentos auxiliares (OSBL) representa 50% dos equipamentos principais (ISBL),
126



como mostrado na Tabela 27. O OSBL entdo representou US$ 5,24 milhdes. Aplicando

o Fator de Lang, o investimento fixo obtido foi de US$ 74,6 milhdes, que inclui todos

0s custos da estrutura fisica da planta.

Tabela 27: Célculo do investimento fixo

ISBL (MM USS$) 10,5
OSBL (MM USS$) 5,24
Fator de Lang 4,74
Investimento fixo 74,6
Capital de giro 12,7
Investimento total
(MM US$3) 87.3

O capital de giro (CG) foi obtido como 17% do investimento fixo, conforme

explanado no item A.2.4. Entretanto, o CG é totalmente recuperavel, e por essa razdo

ndo pode ser depreciado.

4.7.2. Custos operacionais (OPEX)

A Tabela 28 mostra a quantidade de cada matéria-prima e utilidades consumidas

na producado de 94 kta de 1,3-PDO, bem como o preco (por unidade) de cada uma.

Tabela 28: Consumo e preco das matérias-primas e utilidades

Matérias-primas/ Precos de mercado A
. Consumo - Referéncia
Utilidades considerados
Glicerol bruto 22,8 ton/h 561 US$/ton ITC (2023)
Hidrogénio 0,400 ton/h | 1.245 US$/ton ITC (2023)
Acido sulfurico 0,064 ton/h 146 US$/ton ITC (2023)
Turton et al. (2018) e
Make-up da AGR 16,2 m3/h 1,63 ¢/m3 atualizado por BLS
(2023)
Turton et al. (2018) e
Make-up da BFW 25m3/h [157,94 ¢/m3 atualizado por BLS
(2023)
Energia Elétrica 1.3229kW | 6,74 ¢/KWH IHS Markit (2022)
Gés Natural 5-319,1 2,27 ¢/MMCAL IHS Markit (2022)
Mmcal/h
Turton et al. (2018) e
Ar comprimido 16£3?ﬁ’4 5,81 ¢/m3 atualizado por BLS
(2023)




Os pregos das matérias primas foram obtidos a partir da plataforma DataWeb
dos EUA, conforme metodologia aplicada no item 3.1. O prego dos insumos foram
obtidos de Turton et al. (2018) para 0 ano de 2016 e atualizados com a inflagéo
encontrada em BLS Data Series para 2021. Os precos da energia elétrica e do gas
natural foram obtidos a partir do IHS Markit atualizados para 2022.

O make-up da AGR foi de 16,2 m3h, o que representa toda a agua perdida no
processo por: evaporagdo na torre de resfriamento, blow-down e vento ou pulverizagdo
da torre. Na torre de resfriamento, a AGR é resfriada a céu aberto e cerca de 1,73% da
agua é evaporada. Como a agua essencialmente pura é evaporada, ha uma tendéncia ao
acumulo de material inorganico no circuito circulante, que também é compensada pela
adicdo de produtos quimicos. Para isso, uma purga de &gua do sistema (blow-down) é
necessaria, aproximadamente 0,13%. O make-up da agua também é realizada para
compensar as perdas pelo vento ou pulverizacdo da torre, que representa 0,3%. Logo,
2,16% do total de AGR demandada pelo processo foi reposta (TURTON et al., 2018).

Segundo Turton et al. (2018), foi considerado que 10% de reposicao da agua de
caldeira (boiled feed water — BFW) é necessaria para compensar a perda por blow-
down. Sendo assim, o0 make-up de BFW foi de 2,5 m3/h (Tabela 28). A presséo de vapor
gerado no processo foi de 28 bar, calculado na Equacéo 23 a partir da temperatura de
saturacdo de 250 °C, e foi estimada com uma folga de 36 °C acima da maior
temperatura demandada na planta, 214 °C, a da coluna de destilacdo CL3.

As fontes de energia demandadas na planta sdo a elétrica e gas natural. A energia
elétrica requerida na planta é basicamente para atender a operacdo das bombas e do
compressor (1.322,9 kW), enquanto que a demanda de gas natural necessaria para
atender o balanco de energia da planta. A quantidade de gas natural obtida da simulacéo
foi acrescida para compensar a eficiéncia do forno, assumida como 90%, resultando em
5.319,1 MMcal/h.

O ar comprimido € usado no processo como fonte de oxigénio para queimar 0s
combustiveis (acidos graxos e gas natural) no forno. A quantidade demandada desse
insumo foi calculada para que o excesso de oxigénio no gas de combustéo fosse de 2%,
em base seca, visando aumentar o rendimento da queima (evitar combustdo
incompleta). Essa quantidade foi de 16.638,4 m3/h a uma presséo de 1,2 bar.

O gasto total com as utilidades no processo soma aproximadamente 2,56
milhdes de dolares por ano. A participacdo de cada utilidade nesses custos € mostrada

na Figura 45.
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Figura 45: Participacdo de cada utilidade nos seus custos totais
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Os custos do gas natural para fornecer energia térmica ao processo representam

quase a metade dos custos totais, com 40,2%, seguida da eletricidade (29,7%) e ar

comprimido (28,7%). Outros 1,4% dos custos com utilidades véo para as dguas AGR e

BFW. Os custos com gas natural foram reduzidos com o uso dos &cidos graxos como

complemento da energia.

4.7.3. Fluxo de Caixa

Conforme mostrado na Tabela 29, a planta comeca a operar no ano 3, pois 0s

dois primeiros anos sdo voltados para o investimento, montagem e pré-operacdo da

planta.
Tabela 29: Fluxo de caixa

106 US$ Ano 3 Ano 4 Ano 5 Ano 15 | Ano16 | Ano 17
Receita 207,0 207,0 207,0 207,0 207,0 207,0
Custos diretos | 137,0 137,0 137,0 137,0 137,0 137,0
Custos fixos 6,9 6,9 6,9 6,9 6,9 6,9
Custos gerais 28,8 28,8 28,8 28,8 28,8 28,8
Lucro bruto 41,1 41,1 41,1 41,1 411 411
Depreciacdo 7,5 7,5 7,5 7,5 7,5 7,5
Luero, 337 | 337 33,7 33,7 337 | 337
Tributavel
Impostos 7,07 7,07 7,07 7,07 7,07 7,07
Lucro Liquido | 34,05 34,05 34,05 34,05 34,05 34,05
Valor Residual 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 11,2
Fluxo de caixa | 34,05 34,05 34,05 34,05 34,05 45,23
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A planta consome 22 ton/h de glicerol para produzir 11 ton/h de 1,3-PDO, 1,9
ton/h de 1,2-PDO e 0,8 ton/h de sulfato de sddio, resultando em uma receita de US$ 214
milhdes (Tabela 30). Foi admitido um ano de 8.585 horas de operacdo da planta, isto e,

um fator de projeto de 98%.

Tabela 30: Calculo da receita anual

Vazéo Preco
Produto (ton/h) (US$ /(t;on) MM US$/ano
1,3-PDO 11 1.995 188,4
1,2-PDO 19 1.440 23,5
Na>SO4 0,8 249 1,7
Total 213,7

Os valores obtidos de receita anual e lucro liquido anual, detalhados na Tabela
29, ndo sao suficientes para indicar a viabilidade ou a inviabilidade da implementacdo
da planta de producdo do 1,3-PDO. Como refere-se a um investimento de 15 anos, um
fluxo de caixa ao longo do tempo é fundamental para comprovar sua vantagem em
relacdo a um outro investimento que teria retorno garantido. Dessa forma, é necesséria a
definicdo da taxa minima de atratividade (TMA), ou seja, estabelecer o minimo de
retorno esperado para o projeto. A partir dessa taxa, € possivel calcular o valor presente
liquido (VPL) do fluxo de caixa da planta, isto €, determinar o valor presente de cada
entrada e saida, descontada a taxa de juros (TMA) ao longo do tempo. Esses critérios
séo mostrados na Tabela 31.

Tabela 31: Critérios econémicos do projeto para a rota proposta

Parametros Rota proposta
Tempo ? ¢ 15 anos
Operacao

VPL (US$) 151.505.547,7
VPL/Investimento 203

total

TIR (% a.a.) 38%

Os parametros indicam satisfatoriamente uma boa viabilidade econémica para o
processo pois a razdo VPL/Investimento total atingiu um valor superior ao do critério
utilizado (2,03 > 2), bem como a taxa interna de retorno é cerca de 2,5 vezes maior do
que a utilizada como critério (38% a.a. > 15% a.a.), 0 que mostra que o processo

apresenta elevada rentabilidade e, consequentemente, bom potencial econémico.
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4.7.4. Analise de sensibilidade da rota proposta

Quatro cenéarios foram considerados para a anélise de sensibilidade, nos quais se
variaram o preco do glicerol (matéria-prima principal), o pre¢o do 1,3-PDO (produto
principal), o investimento fixo e o fator de projeto. Cinco pontos foram gerados com
base nas variagdes de preco para mais e para menos: -20%, -10%, 0%, 10% e 20% de
modo a avaliar o comportamento do pardmetro VPL/INV. Esse parametro é utilizado
para verificar a viabilidade econdmica a partir das instabilidades dos precos do glicerol

e do 1,3-PDO, bem como erros de estimativa do IF.

Figura 46: Andlise de sensibilidade da viabilidade do projeto
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Como notado na Figura 46, essa analise mostrou que a variacdo do preco do 1,3-
PDO é o cenario que apresenta maior influéncia na viabilidade do projeto (VPL/INV).
Isso pode ser verificado pela inclinacdo da reta cinza, que é a mais ingreme comparada
as demais. Verifica-se que o pior cendrio para o preco do 1,3-PDO, isto &, seu preco de
mercado cair em -20%, o projeto se torna inviavel, com VPL/INV = -0,47. Entretanto, o
processo ainda é viavel com reducdo do preco do produto em até 10% (VPL/INV =
0,79).

Para a variacao do prego do glicerol, mesmo considerando um cenario em que 0
preco do glicerol bruto aumente consideravelmente (+20%), o processo pode ser
considerado como um negocio arriscado, mas ainda possui viabilidade econémica com
VPL/INV positivo de 0,30. Vale ressaltar que com o aumento do nimero de industrias

de biodiesel purificadoras do glicerol no mercado, e com regularizagdo do seu preco em
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2023 e 2024, apos a pandemia do COVID-19, a lucratividade do projeto tendera a
aumentar nos préximos anos.

Uma andlise de sensibilidade também foi realizada em funcdo da variacdo
conjunta do preco do glicerol bruto e do 1,3-PDO. O objetivo desta analise foi verificar
0 comportamento dos critérios econdmicos em funcdo da variacdo simultdnea dos
precos do 1,3-PDO e do glicerol bruto. O aumento de 10% do preco do glicerol
juntamente com a reducdo de -10% do 1,3-PDO ja torna o processo inviavel
economicamente, com VPL/INV = -0,08.

Os erros de estimativa do IF do projeto apresentam menor sensibilidade do que
as variagoes de preco do glicerol bruto e do 1,3-PDO. Conforme mostrado na Figura 46
(linha amarela), o VPL/INV permanece acima de 1 em todas as variagdes (de -20% a

+20%). Logo, erros de 20% ndo altera a viabilidade do projeto.
4.7.5. Comparacao da andlise econdmica entre as rotas estudadas

A estrutura geral dos custos calculados pela aplicacdo da anélise econémica de
ambas as rotas é mostrada na Tabela 32. A analise econdmica da rota proposta foi
calculada segundo a metodologia de Turton et al. (2018) e a da rota biotecnoldgica,

conforme reportado por SRI Consulting (1999).

Tabela 32: Estrutura geral dos custos das rotas proposta e biotecnolégica

PROPOSTO | BIOTECNOLOGICA
Capacidade
ESTRUTURA GERAL DOS CUSTOS
(mil toneladas/ano)
94,48 | 94,48
CAPEX (MM USS)
ISBL 52,16 89,86
OSBL 26,08 64,89
INVESTMENTO FIXO, MM US$ 78,23 154,75
OPEX (US ¢/KG)
MATERIAS PRIMAS 133,28 129,41
CREDITOS DOS SUB-PRODUTOS -26,71 -15,18
UTILIDADES 2,86 14,94
CUSTOS VARIAVEIS 109,43 129,16
MANUTENCAO E REPAROS 4,97 1,90
MAO DE OBRA OPERACIONAL

(8.0/SHIFT) 2,66 4,00
SUPRIMENTOS OPERACIONAIS 0,75 0,40
SUPERVISAO DIRETA E ESCRITORIO 0,48 1,90
DESPESAS COM LABORATORIO 0,40 0,80
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PROPOSTO |BIOTECNOLéGICA
Capacidade
ESTRUTURA GERAL DOS CUSTOS
(mil toneladas/ano)
94,48 94,48
CUSTOS DIRETOS TOTAIS 118,68 138,16
CUSTOS EMPREGATICIOS 4,87 5,36
IMPOSTOS E SEGUROS 2,65 3,28
CUSTOS DE PRODUGAO (CASH) 126,20 146,80
DEPRECIACAO 8,28 16,38
CUSTOS DE ~PRODUCAO (CASH) + 134,48 163,18
DEPRECIACAO
ADMINISTRACOES GERAIS, 4,54 5,81
VENDAS, PESQUISA
CUSTO TOTAL DE PRODUGCAO 139,02 168,99

A rota proposta produz 94 mil toneladas por ano (kta) de 1,3-PDO. SRI
Consulting (1999) reportaram uma planta cuja capacidade de 1,3-PDO foi de 27 kta.
Entretanto, diferentemente da ACV (que utiliza o balanco de massa e energia por kg de
1,3-PDO0), para fins de comparacao, a ampliacdo de escala da rota biotecnoldgica de 27
para 94 kta de 1,3-PDO foi necessaria. Para isso, os coeficientes de custos (n) de
ampliacdo de escala foram utilizados para recalcular os novos valores de investimentos
para a nova capacidade, como calculado na Equacéo 29 no apéndice A.3.1.

Para ampliacdo de escala, o expoente de custo para o ISBL e o OSBL foi 0,41 e
0,59, respectivamente (SRI CONSULTING, 1999). Usando a Equagéo 29, os valores do
ISBL e OSBL atingiram US$ 95,7 e US$ 58,9 milhdes, respectivamente.

Como ilustrado na Tabela 32, pode-se concluir que a producdo de 1,3-PDO a
partir da rota proposta exige um CAPEX e um OPEX menores do que as da rota
biotecnolégica. No que se refere ao CAPEX, a rota biotecnoldgica possui maiores
custos, principalmente, com o reator, vasos e trocadores de calor, comparada com a rota
proposta. Além disso, 0 uso equipamentos especiais como ultrafiltros, centrifugas e
secadores contribuem também com o aumento dos custos.

No que se refere ao OPEX, a maior despesa associada aos custos anuais de
operacdo e, portanto, com o custo final do produto, foi o preco das matérias-primas e
insumos, o0 que correspondeu a aproximadamente 80-90% desses custos. Entretanto, o
efeito positivo da comercializagdo dos subprodutos, no custo final do produto fica
também evidente. Para ambas as rotas, a venda dos subprodutos representa

aproximadamente uma reducdo de mais de 11% no custo de produgéo do 1,3-PDO.
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Na Tabela 32, o custo de producéo do 1,3-PDO na rota proposta foi de 1.256,7
US$/ton, enquanto que o da rota biotecnolégica foi de 1.468,0 US$/ton. Assim, é
possivel observar que o menor custo de producgédo do 1,3-PDO na rota proposta é devido
ndo somente as menores despesas das utilidades, mas também a maior receita com a
venda do 1,2-PDO e do sulfato de sdédio comparados com a venda do acetato de sodio
na rota biotecnoldgica. Além da geracdo de lucros, a utilizacdo de subprodutos levou a
processos mais sustentaveis no que diz respeito a reducdo na geracdo de efluentes
liquidos.

Realizou-se também o célculo do VPL e da TIR para ambas as rotas. A Tabela
33 mostra a comparacdo desses parametros econd0micos para o tempo de operacgéo de 15

anos.

Tabela 33: Critérios econdmicos do projeto para ambas as rotas

A Rota Rota
Parametros . -
proposta | biotecnologica
Tempo ? © 15 anos 15 anos
Operacao
VPL (US$) 151.505.547,7 | 164.641.750,3
VPL/Investimento 2,03 1,06
total
TIR (% a.a.) 38% 36%

Conforme a Tabela 33, a rota proposta tem maior viabilidade de implantacédo
atualmente em comparagdo com a rota biotecnoldgica, visto que o VPL/INV é quase 0
dobro. Isso é justificado, principalmente, pelo montante do investimento total e os
custos operacionais de ambas as rotas. Como visto na Tabela 32, o investimento total é
um pouco mais que o dobro para a rota biotecnol6gica, comparado a rota proposta, o

que torna o TIR também mais rentavel.

4.8. ANALISE COMPARATIVA ECONOMICA E AMBIENTAL ENTRE AS DUAS
ROTAS: PROPOSTA E BIOTECNOLOGICA

Conforme a analise do ciclo de vida e a avaliacdo técnico-econémica aplicadas
as rotas estudadas, foi visto que a rota proposta é economicamente e ambientalmente
mais favoravel do que a rota biotecnoldgica. Isso evidencia que a rota proposta possui
grande potencial para competir frente a rota biotecnoldgica comercial existente e
operada pela DuPont.
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Com base na ACV, os dois métodos aplicados, o TRACI (método
estadunidense) e o EF (método europeu), apresentaram diferencas significativas nos
valores normalizados (single score). O menor single score do TRACI, comparado ao
EF, favorece a implantacdo dessa fabrica nos EUA, onde geraria menos impactos
ambientais do que na Europa. Com base nisso, a analise econdmica foi realizada
considerando a implantagdo da planta nos EUA, o que, com base na analise de mercado
realizada no ITC, h4 grande demanda por didlcoois nesse local, comparado aos paises
da Europa avaliados. Além disso, a DuPont produz 100 mil toneladas por ano de 1,3-
PDO, e uma nova fabrica nesse pais poderia levar a uma maior competividade
econdmica desse mercado.

Comparando a ACV entre as rotas (Tabela 16), a ecotoxicidade, a escassez de
fontes fdsseis e 0 uso de dgua foram as categorias que mais representaram a reducéo de
impactos ambientais da rota proposta em relacdo a rota biotecnolégica. As duas
primeiras categorias estdo relacionadas ao uso do gas natural como fonte de energia
para a planta. A rota de producdo de gas natural gera a ecotoxicidade como a categoria
mais impactante ao meio ambiente devido aos efluentes liquidos rejeitados
(GETZINGER et al., 2015).

Devido a utilizacdo de energia térmica oriunda da queima do 6leo de &cido
graxo, cuja fonte € renovavel, a rota proposta depende de menores quantidades de gas
natural de origens fosseis, e por isso, gera impactos significativamente menores do que
a rota biotecnologica. Com a recuperacao de energia no processo, a demanda de energia
da rota proposta foi reduzida de 7,54 para 3 MJ/kg-1,3-PDO, em comparagdo aos 9
MJ/kg-1,3-PDO necessarios para o processo biotecnoldgico. Para o caso de reduzir
ainda mais o consumo de gas natural na rota proposta, reduzindo, por conseguinte, 0s
seus impactos associados a ecotoxicidade e a escassez de fontes fosseis, 0 uso de biogas
ou residuos de biomassa na producdo de soja podem ser utilizados como fonte de
energia térmica, pois o carbono emitido para a atmosfera ndo é de origem fossil. O uso
da agua foi a terceira categoria que mais diferenciou entre as rotas. A rota
biotecnoldgica possui maior demanda de &gua de processo pois a fermentagdo deve
ocorrer em concentragfes diluidas de 1,3-PDO para ndo comprometer a eficiéncia do
microrganismo. A &gua de processo, que € descartada nas duas rotas analisadas e
encaminhada para tratamento, € maior na rota biotecnologica do que a rota proposta,
3,05 e 0,79 kg/kg-1,3-PDO, respectivamente. Outro fator que a rota catalitica proposta

tem vantagem em relacdo a rota biotecnolégica é no aproveitamento de agua de
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processo, Visto que a rota proposta produz agua na reacdo de hidrogenolise. O
tratamento interno de agua de descarte para uso na propria planta, como em &gua de
caldeira e em AGR, pode gerar alto custo para o processo. Para diminuir esse custo, 0
uso de tecnologias como membranas ou microalgas poderiam ser implementadas na
recuperacdo desse insumo, além de também trazer beneficios econémicos.

Analisando a ACV da rota proposta em cada método, o principal fator
responsavel pelos impactos causados pela ecotoxicidade foi o uso de glicerol bruto e do
ar comprimido como principais contribuintes, levantados pelos métodos EF e TRACI,
respectivamente. Segundo o método TRACI, o ar comprimido € o insumo de maior
impacto, pois 0 seu uso leva em consideracdo 0s rejeitos de cobre resultantes da
mineracdo de cobre para fabricagdo do compressor de ar, e esses rejeitos geram
ecotoxicidade como impacto ambiental. Por outro lado, o método EF identificou o
glicerol bruto como principal fonte da ecotoxicidade é devido ao uso do NaOH na
producdo do glicerol pela rota do biodiesel.

Embora os métodos descrevam diferentes impactos ambientais na rota proposta
em areas geograficas diferentes, o uso do NaOH parece ser mais critico do que o0s
rejeitos de cobre gerados na fabricacdo de compressores em qualquer local geografico.
Além da rota proposta requerer apenas um compressor, esses equipamentos apresentam
um tempo de vida Util longo em uma indastria quimica. Além disso, a aquisicdo de
compressores é muito menor comparado a aquisicdo do NaOH.

Nesse contexto, uma maneira de reduzir os impactos associados ao uso do
NaOH, oriundo da fabricacdo do biodiesel, é substituir o catalisador basico homogéneo
por um catalisador heterogéneo &cido. O catalisador so6lido zedlita Y tem sido utilizado
com sucesso em plantas industriais de biodiesel e é objeto de numerosos estudos na
literatura que exploram métodos alternativos e mais sustentaveis para a producdo de
biodiesel. Além disso, catalisadores heterogéneos geram menos residuos, reduzindo
significativamente tanto o volume de aguas residuais quanto a geracdo de residuos
solidos, 0 que reduz os custos associados a purificacdo do 1,3-PDO e aos custos de

tratamento desses efluentes.
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5. CONCLUSOES

O mercado do glicerol tem sido ampliado para uso como matéria-prima para
producdo de moléculas de alto valor agregado, que pode melhorar a viabilidade
econdmica das empresas produtoras de biodiesel. O processo catalitico proposto para a
producdo de 1,3-PDO a partir do glicerol tem economicidade e competitividade para
competir com o processo comercial biotecnoldgico existente, o que permite a ampliacao
das aplicacdes existentes e maior comercializagdo como uma nova commodity. O 1,3-
PDO pode ocupar lacunas produzindo polimeros de qualidade que tém potencial de
competir com o PET, como o PTT.

A rota catalitica proposta apresenta como vantagens a disponibilizacdo e
recuperacdo da energia liberada na reacdo exotérmica de hidrogenolise do glicerol, bem
como a producdo de energia a partir da combustdo de &cidos graxos produzidos no
processo. Houve uma reducédo de custos de producdo do 1,3-PDO em 18% comparadas
a rota biotecnoldgica comercial, gerando um VPL/INV de 2,03 e uma TIR de 38%.

A rota proposta também apresentou superioridade do ponto de vista ambiental.
A ecotoxicidade, a escassez de fontes fosseis e 0 uso da dgua foram as categorias de
impacto que mais representaram a diferenca comparada a rota biotecnoldgica. Essa
diferenca esta associada ao uso de gas natural e de agua, que representam 0s inSUMOos
que mais evidenciam a diferenca entre os impactos ambientais gerados pelas rotas
analisadas. A menor demanda energética da rota proposta promoveu menores impactos
ambientais representados pelas duas categorias: a ecotoxicidade e a escassez de fontes
fosseis. Além de demandar menor consumo de agua, a rota proposta também é
produtora de agua. O tratamento interno de agua de descarte para uso na propria planta,
como agua de caldeira e em AGR pode diminuir os custos de insumos para 0 processo.
Além disso, pode-se reaproveitar os coprodutos presentes na agua de descarte e gerar
mais receitas. As membranas e microalgas, por exemplo, que sdo tecnologias
promissoras e de menor custo, poderiam ser implementadas para tal finalidade.

A ACV identificou a etapa da Purificacdo do Glicerol como a de maior
contribuicdo nos impactos ambientais totais do processo devido ao uso de NaOH como
catalisador na etapa de producao do biodiesel e glicerol. Um biodiesel mais limpo pode
ser produzido usando um catalisador heterogéneo, como a ze6lita Y, que tornaria o
processo de producdo do biocombustivel mais sustentavel ambientalmente. Como
resultado, o processo de producdo do 1,3-PDO ganha mais economicidade, pois
simplifica a purificacéo do glicerol e reduz a demanda de energia para sua separacao.
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6. TRABALHOS FUTUROS

e Analisar o processo de producdo do biodiesel e glicerol, considerando
catalisadores heterogéneos mais ativos e seletivos e com menores impactos
ambientais do que os catalisadores heterogéneos basicos utilizados nas plantas
atuais;

e Avaliar 0 uso de novos catalisadores para producdo do 1,3-PDO a partir do
glicerol que sejam mais eficientes, sendo mais ativo para a reacdo de desidratacao
do glicerol,;

e Verificar o aproveitamento de subprodutos presentes na agua residual tais como
1-propanol e hidroxi-acetona, utilizando novas tecnologias de purificacdo e
tratamento;

e Aplicar métodos de integracdo energética a fim de otimizar o consumo de energia
do processo;

e Realizar a ACV considerando outras matérias-primas para producédo de biodiesel e
glicerol, tais como 6leo de soja e de palma.

e Realizar a andlise de incerteza dos dados coletados no Inventério de Ciclo de Vida

obtidos a partir de diferentes fontes.
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APENDICE A - METODOLOGIA DO EVTE

A.1l. OUTROS CONCEITOS

A.1.1Fluxo de Caixa
e Receitas liquidas

A receita anual é o valor gerado na venda dos produtos, isto €, € o preco de

venda vezes a quantidade, conforme equacao:
n
R=) BQ
j=0

e Custos variaveis

S0 os custos que dependem do volume e quantidade de producdo. Para a
determinacdo deste custo, leva-se em consideracdo 0s custos com a aquisicdo das
matérias-primas, produtos quimicos, catalisadores e utilidades industriais, como
também os custos com o tratamento e disposi¢do dos rejeitos industriais. As principais
utilidades sdo o vapor, AGR, energia elétrica e gas natural (combustivel). Os custos

variaveis sdo calculados através do produto vezes o preco de cada uma dessas despesas.
e Custos fixos com depreciagéo

Custos fixos sdo os custos que independem do volume e quantidade de
producdo. Incluem despesas de contabilidade geral, como méos de obra, materiais de

manutencéo e laboratdrio, seguros e taxas.
e Lucro bruto, impostos e lucro liquido

O lucro bruto se refere a diferenca entre a receita liquida das vendas e servicos e
0 custo dos bens e servicos vendidos, ou seja, 0 quanto se gasta para produzir o produto
ou para realizar um servi¢o. Ja o lucro liquido € o lucro bruto menos as deducgdes de

imposto de renda e de outras taxas que a empresa ou o profissional precisam pagar.
e Custos fixos com depreciagédo

O valor da depreciacdo € uma despesa que depende do valor do investimento,
porém néo é saida de caixa. E contabilmente definida como a despesa equivalente a
perda de valor de determinado bem, por deterioragdo ou obsoléncia. Como é uma

despesa, a depreciacdo é abatida das receitas, com diminuicdo do lucro tributavel, isto é,
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0 imposto de renda, que é saida de caixa. Para equipamentos, o tempo de depreciacédo

varia linearmente com o ano, normalmente em 10 anos, conforme equagéo.

investimento total — valor residual

Depreciacao linear = —
P ¢ vida util (anos)
O valor residual é 0 montante de recursos financeiros que representa cada um
dos bens que a empresa possui ao final da sua vida. E utilizado para especificar o valor
liquido de uma propriedade/equipamento descontando o valor do servigo.

A.1.2 Premissas de projeto

As premissas sdo todas as limitacdes de planejamento e execucdo do projeto que
precisam ser bem identificadas e definidas. As premissas devem ser identificadas em
cada etapa: modelagem, simulacdo, dimensionamento dos equipamentos e andlise

econdmica.
A.1.3 Andlise de sensibilidade

Com a analise econémica definida, serdo feitas as analises de sensibilidade, que
buscam verificar 0o tempo para se atingir os critérios econémicos do projeto
considerando a variagdo dos precos do glicerol bruto, do 1,3-PDO, do fator de projeto
(dias de operacdo no ano da planta) e do investimento. As variacBes conjuntas no
aumento preco do glicerol bruto e diminuicdo do preco do 1,3-PDO no mercado

também foram consideradas.
A.2. CUSTOS DE CAPITAL (CAPEX)
A.2.1 Custos dos equipamentos principais (ISBL)

Os custos dos equipamentos principais foram calculados com base na técnica de
custo modular apresentado por Turton et al. (2018). Essa técnica de custeio considera 0s
custos de aquisicdo do equipamento em suas condicdes basicas (equipamentos feitos do
material mais comum, geralmente aco carbono, e operando em presses proximas a
ambiente) multiplicado pelos desvios dessas condi¢des basicas representados por fatores
de multiplicacdo (Fem), que dependem: do tipo de equipamento especifico, da pressdo
especifica do sistema e dos materiais especificos usados. Logo, o custo do equipamento

se resume & Equacéo 3.
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Equacéo 3:

Cpm = C;FBM

O custo modular padréo (Cgy,) representa a soma dos custos diretos e indiretos

de cada equipamento, isto &, o C,, vezes os valores dos fatores de multiplicagéo, Fam.

Os custos diretos compreendem o0s custos do equipamento em si, do seu material e da

sua instalacdo. Os custos indiretos englobam o frete e os custos de servico de

engenharia.

e Custo dos equipamentos (C;)

Os custos de aquisicdo para cada equipamento, em pressdo ambiente de

operacao e construgdo em ago carbono, foram ajustados a Equagéo 4.

Equacéo 4:

10g10 C; = K1 + KZ 10g10 A+ K3 (loglo A)Z

Onde A é o parametro de capacidade do equipamento (m2 ou m3)

A Tabela 34 apresenta os parametros Ki, K> e Kz inerentes a cada equipamento,

cuja capacidade € limitada aos valores maximo e minimo usados na correlagao.

Tabela 34: Obteng&o das constantes K1, K2 e K3 para a Equagéo 4

Tipo do Descrigdo do Capacidade | Capacidade | Capacidade
. ( K1 K2 K3 : ac acl
equipamento | equipamento (unidade) | (minimo) (maximo)
Vaso de Horizontal | 3,5565 | 0,3776 | 0,0905 | Volume, m3 0,1 628
processo
Vertical
Vaso de (incluindo | 3,4974 | 0,4485 | 0,1074 | Volume, m? 0,3 520
processo
colunas)
Pratos de coluna Peneira 2,9949 | 0,4485 | 0,3961 | Area, m2 0,07 12,3
Bomba Centrifuga | 3,3892 | 0,0536 | 0,1538 | ~otencia do 1 300
eixo, kW
Troggﬂfrr 9 | Egpelho fixo | 4,3247 | -0.303 | 01634 | Area, m? 10 1.000
Trocador de Cabega | 4 5306 | -0,8509 | 0,3187 | Area, m? 10 1.000
calor flutuante
Trocadorde | Refervedor |, yo/s | 5977 | 0.3955 | Area, m? 10 100
calor tipo Kettle
Compressor | Centrifugo | 2,2897 | 1,3604 | -0,1027 Pof\r/‘\f'a’ 450 3.000
. Elétrico - .
Acionador para | et | 11,9560 | 1,7142 | -0,2282 | Potencia do 75 2.600
compressor eixo, kW
fechado
Forno Fono | 69617 | -148 | 03161 | , 9 1.200 9.400
térmica, kW

e Fatores de multiplicagdo (Fem)
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Os custos dos fatores de multiplicacdo também variam entre os tipos de

equipamento e tem formula geral conforme Equacéo 5.
Os valores das constantes B e B séo apresentadas na Tabela 35 para cada tipo
de equipamento. Os trocadores de calor utilizados foram do tipo Espelho fixo, cabeca

flutuante e refervedor do tipo kettle. Os vasos horizontais e verticais e as bombas do

tipo centrifugas foram utilizadas na rota proposta.

Tabela 35: Obtenc&o das constantes B1 e B2 para a Equacdo 5

Tipo do Descricéo do
equipamento equipamento
Espelho fixo, Cabega
Trocador de calor | flutuante e refervedor | 1,63 1,66

Bl B2

tipo kettle
Vaso de processo Horizontal 1,49 1,52
Vaso de processo Vertical (incluindo 2,25 1,82
colunas)
Bombas Centrifuga 1,89 1,35

Os fatores de pressdo (Fp) foram calculados a partir da Equacdo 6 e o de
materiais (Fy,) foram calculados a partir da combinagéo da Tabela 37 e Figura 47. Seus
valores séo maiores que 1,0 para equipamentos feitos de outros materiais de construgédo
que ndo o padréo e/ou operando em pressao ndo ambiente.

Equacéo 6: log,o Fp = C; + C,log o P + C3(log, P)?
A Tabela 36 apresenta os valores das constantes C1, C2 e Cg, inerentes a cada
equipamento. Para 0 caso em que a pressao de operacao seja proxima a ambiente, as Cy,

C2 e Cz devem ser 0, resultando em um Fp igual a 1.

Tabela 36: Obtencdo das constantes C1, C2 e C3 para a Equagéo 6 conforme pressdo do sistema

Tipo do Descrigéo do Faixa de
equipamento equipamento C1 C2 C3 pressao
(barg)
Compressor Centrifugo 0 0 0 B
Espelho fixo,
Trocador de calor | CAPeca flutuante, 0 0 0 Pes

Refervedor tipo
kettle
Espelho fixo,
Trocador de calor | Cabeca flutuante, | 0,03881|-0,11272 | 0,08183 | 5<P <140
Refervedor kettle

Aguecedores Forno 0 0 0 P<20
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Aquecedores Forno 25941 | -4,2348 | 1,7224 20<P <40
Bombas Centrifuga 0 0 0 P<10
Bombas Centrifuga -0,3935| 0,3957 |-0,00226| 10<P <100

A medida que a press&o na qual um equipamento opera aumenta, a espessura das
paredes do equipamento também aumenta. A relacdo entre a pressdo de projeto e a
espessura da parede necessaria para suportar a pressdo interna (ou pressao externa ao

operar no vacuo) é dada na Equacéo 7.

Equacéo 7:

PD

t=2s5—12p ¢4

t: espessura da parede (m)

P: presséo de projeto (barg)

D: didmetro do vaso (m)

S: tensdo méxima permitida do material (bar)
E: eficiéncia da solda

CA: permissdo de corrosdo (m)

J& o Fwm foi obtido a partir da leitura da Tabela 37 e Figura 47, nessa ordem. O
material de construcdo do tipo de equipamento de interesse, mostrado na Tabela 37,
possui seu numero de identificacdo na Figura 47 no eixo das abcissas € 0 Fm

caracteristico € obtido no eixo das ordenadas.

Figura 47: Obtencéo do fator de material dos equipamentos listados na Tabela 37

Material Factor, Fy,

10 20 30 40
Identification Number from Table A3
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Tabela 37: Numero de identificacdo para obter o Fm na Figura 47

Numero de Tipo do Descrigédo do Material de
identificacdo equipamento equipamento construcao
Espelho fixo, Cabega | Carbon Stell-
2 Trocador de calor flutuante shell/Cu-tube
3 Trocador de calor | Refervedor tipo kettle Cu-s:luegle/ Cu-
18 Vaso de processo I—_|or|zgntal, vertical Cs
(incluindo colunas)
20 Vaso de processo I—_|or|zgntal, vertical SS
(incluindo colunas)
38 Bombas Centrifuga CSs
39 Bombas Centrifuga SS

A escolha do material de construcdo dependeu dos produtos quimicos em

contato com as paredes do equipamento e a temperatura de operacao do mesmo.

Para os compressores e seus acionadores, os fornos e os pratos de coluna de

destilacdo, o Fem ndo é calculado pela Equacdo 5, e sim, usando a combinacdo da

Tabela 38 e a Figura 48. Nesse caso, 0 Fp e 0 Fwm ja estdo incluidos no valor de Fawm,

como mostrado na Equacao 5.

Tabela 38: Identificagdo de fatores materiais para equipamentos para serem lidos na Figura 48.

Numero de Tipo do Descrigéo do Material de
identificacéo equipamento equipamento construgéo
1 Compressor Comp,r essor CS
centrifugo
14 Acionadores para Elétrico - totalmente i
compressores fechado
55 Aquecedores Tubos para fornos e sS
caldeiras
60 Pratos de_coILNmas de Peneiras e pratos CS
destilacdo
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Figura 48: Fatores de modulo padréo para equipamentos listados na Tabela 38

18 1 1 3 3% §
ol <

15
14
13

- N
!

Bare Module Factor, Fgy
©O = N WHdWUVOSN®O O
OB T NP Ry G 7 (T

T e =5 B
0 10 20 30 40 50 60 70
Identification Number from Table A.6

Os equipamentos principais utilizados no design desse processo séo:
1. Trocadores de calor
Colunas de destilacdo e absorcao

Reator

2

3

4. Compressor
5. Bombas

6. Vasos verticais (flashes) e horizontais (decantador)
7

Boiler

e Trocadores de calor

Os trocadores de calor do processo compreendem o0s condensadores e
refervedores das colunas de destilacdo e os que visam aquecer ou resfriar uma corrente.

A é&rea de troca térmica dos trocadores foi calculada com base na Equagéo 8:

Equacéo 8:

Q
A=—7-—
AT «U * €

Q = Fluxo de calor (BTU/h);

AT = Média logaritmica de temperatura entre o fluido quente e o fluido frio (°F)

U = Coeficiente de transferéncia térmica [BTU/(h ft?°F)]

€ = Eficiéncia

Os coeficientes de transferéncia térmica (U) foram obtidos para cada troca térmica
de acordo com os fluidos em contato, conforme (TURTON et al., 2018) e mostrados na

Tabela 39. A eficiéncia utilizada para a troca térmica foi de 0,85.
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Tabela 39: Coeficientes de troca térmica utilizados para o calculo dos trocadores de calor

Fluido 1 Fluido 2 ‘i‘;ﬁ‘;ﬁfg‘z@f’ﬁﬁfrg‘;a
Agua Liguido 850
Condensador 850
Liquido Liquido 280
Liquido Gés 60
Agua Vapor condensado 30
Refervedor 1.140

A érea térmica calculada para cada trocador de calor foi utilizada para o calculo do

custo a partir da Equacéao 8.
e Colunas de destilacdo

Os custos (C;) de colunas de destilacdo sdo calculados separadamente dos seus

pratos. Logo, obtém-se dois valores de Cegm. O Cgm para pratos de colunas é mostrado

na Equacdo 9, enquanto que, da Equacdo 11, obtém-se os custos da coluna.
Equac&o 9: Cam = C,NFpyF,

Onde,
N = nimero de pratos
Fqg = fator de quantidade para pratos (calculado na Equac&o 10) com base no
numero de pratos (N)

Equagdo 10: ParaN>20 log; F, = 0,4771 + 0,08516log;o N + 0,3473(logyo N)?
ParaN<20 F=1

Equagcdo 11: Cam = Cp(By + ByFpFy)

A soma de ambos os custos modulares (Equacdo 9 e Equacdo 11) representa o
custo total da coluna de destilagéo.

Para colunas de destilacdo e absorcéo, o fator de pressao foi obtido conforme as
condicdes de pressdo e espessura mostradas na Equacdo 12. Entretanto, o calculo do
custo dos pratos nao é influenciado pelos fatores de pressdo, ja que estdo rodeados por

fluido de processo.
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Equacédo 12:
=1lparat <tyg,eP >-0,5barg

PD
_2SE—12p ¢4

tmin

= 1,25 para P < —0,5 barg

F P,vasos

parat >ty e P > —0,5barg

Para espessura de projeto t < tmin e pressdes maiores que -0,5 barg, o Fp = 1.
Para vasos, os valores de S = 944 bar foi assumido para ago carbono a uma eficiéncia de
E=009.

A Equacdo 6 ndo considerou a regressdo das constantes B: e B, para vasos, e
sim, para equipamentos cujas partes internas interferem no célculo do Fp. Ao contrario
dos vasos de pressdo, somente a estrutura externa é considerada nos custos. Como
apenas a estrutura externa suporta a pressao interior do vaso, o Fp tende a ser maior.
Logo, os valores preditos pela Equacéo 6 resultam em Fp muito menores do que aqueles
previstos pela Equagéo 12.

e Reator

O reator da converséo do glicerol em 1,3-PDO possui estrutura de um trocador
de calor do tipo casco e tubo. O glicerol e o hidrogénio entram nos tubos, que sédo
revestidos internamente de catalisadores Pt/S-MMT, enquanto que a AGR passa no
casco para controlar a exotermia da reacdo, mantendo a temperatura do reator aos 200
°C.

Segundo Samudrala et al. (2019), o tempo de contato do experimento foi de 1
segundo. Logo, o mesmo tempo foi definido para a mistura gasosa que entra e sai
completamente dos tubos. As dimensdes do reator-trocador de calor foram calculadas
considerando uma velocidade média de 10 m/s e didmetro de cada tubo de 2 in.

e Compressores

O compressor utilizado no processo foi do tipo centrifugo e possuiu a finalidade
de transportar a massa gasosa na planta devido a perda de carga. Seus custos foram
calculados com base no seu Head (kW).

Similar ao célculo dos custos das colunas de destilacdo, o compressor foi
calculado em duas partes: a carcaca e 0 acionador. A carcaca ¢ calculada pela Equacéo 4
e 0 acionador, pela Equacdo 3. Da Equacéo 3, o Fem foi obtido a partir da combinagéo
da Tabela 38 e a Figura 48.
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Os acionadores do compressor também ndo séo significativamente afetados pela
pressdo operacional (isto &, pelo fator de pressdo Fp), pois ndo estdo expostos ao fluido
do processo. Logo, na Equagéo 6, as constantes C1, C» e Cz sdo iguais a zero.

e Bombas

As bombas utilizadas no processo foram do tipo centrifuga e seus custos foram
obtidos com base no Head (kW) de cada uma. Considerando que cada bomba possui
uma outra reserva, o custo modular das bombas foi multiplicado por 2.

As bombas foram calculadas a partir da sequéncia das Equacgédo 4 (constantes
obtidas na Tabela 34), Equacdo 5 (constantes obtidas na Tabela 35) e Equagéo 6

(constantes obtidas na Tabela 36).

e Vasos horizontais e verticais

Na rota proposta, trés tipos de vasos foram utilizados: flashes, vasos de refluxo e
de decantacdo. As dimensdes de cada vaso foram calculadas a partir de suas respectivas
vazdes massicas, massas especificas e pressdo, obtidas da simulagdo. Tanto a pressao
quanto a vazdo massica de operacdo foram acrescidas de 10% do seu valor de operagédo
de modo a se adequar as condigOes criticas para 0 vaso para prever qualquer variagdo
anormal no processo. Entretanto, tipo de vaso é projetado de acordo com critérios e
equacdes especificas.

Para projetar os vasos de refluxo (vasos horizontais), um tempo de residéncia de
10 a 20 minutos foi usado como critério de projeto. O tempo de residéncia utilizado
para o projeto foi de 15 min para a fase liquida. Dessa forma, o volume requerido

(Vrequerido) para o vaso utilizando as Equagdes Equacdo 13 e Equacéo 14.

Equacdo 13:

Onde:
Q: vazdo volumétrica
m: vazao massica

p: massa especifica

Equacéo 14:

Vrequerido = Q.tg
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Onde:

tr: tempo de residéncia

Tendo 0 Vrequerido, Calcula-se o diametro e a comprimento do vaso a partir de
outro critério de projeto de vasos, considerando a razdo do comprimento e didmetro
igual a 3 (L/D=3), com base na Tabela 40.

Equacdo 15:
2

Vrequerido =T T L

Substituindo L = 3D na Equacéo 15, calcula-se o didmetro e, em seguida, o valor
de L (comprimento ou altura a depender da orienta¢do do vaso).

Tabela 40: Critérios de projeto para calculos de dimensdes de vasos

Critério geral para 2,5<L/D<5,0
Vasos

Decantadores 3,0<L/D<6,0

Para o projeto de flashes, é necessario calcular a velocidade terminal. A
velocidade terminal é a velocidade na qual a fase vapor comeca a arrastar as particulas
dos liquidos. Entdo como critério de projeto, a velocidade de projeto deve ser igual a
cerca de 85% da terminal, para evitar arrastes de gotas em excesso. A velocidade

terminal (v) foi calculada conforme Equacéo 16.

Equacéo 16:

PL — Py
PL

k: constante de proporcionalidade entre a velocidade da gota e a velocidade

terminal (critério 0,04 <k <0,5 ft/s)

v: velocidade terminal

p.: massa especifica do liquido

py: massa especifica do vapor

Para o projeto da rota proposta, o k considerado foi 0,27 ft/s. Com as massas
especificas obtidas do liquido e do vapor da coluna obtidos da simulacdo, obteve-se a

velocidade terminal do flash.
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O diametro foi calculado a partir da velocidade de projeto (80% da velocidade

4+ m
D= ’—
T*V* Py

A altura do flash também foi calculada a partir do critério L/D=3. O volume do

terminal), conforme Equagéo 17.

Equacéo 17:

vaso foi calculado em seguida conforme Equacéo 15.

Para o projeto de um vaso de decantacdo, que visa separar a fase organica
contendo os &cidos graxos (fase leve) e a fase inorgénica contendo o glicerol (fase leve),
o tempo de contato de uma particula pesada deve ser maior que o de uma particula leve
e ambas as velocidades ndo podem ultrapassar 10 in/min para evitar a emulsao.

As vazles massicas de ambas as fases também foram acrescidas de 10% para
representar as condi¢fes mais severas. O didametro interno do vaso foi calculado pela

Equacdo 18:
Equacdo 18:

D*— a.D?+ b=0
J(@=4b)|?
———| [m]

Dy, =+
1,2 2

a
o
2

Sendo que os coeficientes a e b sdo calculados a partir da Equagéo 19 e

Equacéo 20:
Equacdo 19:
upF, +u,F
a=11777| = PSPZ 1FL0, [m2]
(5) urw
Equacéo 20:
F, Q. F
b =1,3617 # [m*]
(5) ueth
Onde:

up: velocidade da particula pesada
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Fp: fator de projeto para a particula pesada
Qp: vazdo volumétrica da particula pesada
u;: velocidade da particula pesada

F, : fator de projeto para a particula pesada
Q,.: vazdo volumétrica da particula pesada

Com os coeficientes encontrados, quatro valores para o didmetro sao
encontrados, dois positivos e dois negativos. Dos valores positivos, 0 menor valor € o
correto.

Conforme Tabela 40, para decantadores, a relacdo L/D varia de 3,0 a 6,0. Para
este projeto, um L/D de 3,5 foi utilizado, com Fp e F iguais a 2.

Para o célculo das velocidades das goticulas na fase leve e na fase pesada foram
utilizadas as equac6es propostas por Abernathy (Equacédo 21 e Equacdo 22), sendo u. a

velocidade da particula leve e up para a pesada.

Equagéo 21:
U = Pp — PL
F 139
Equacéo 22:
Pp — PL
u; =
Hp
Onde:

p.: massa especifica da fase leve
pp: Massa especifica da fase pesada
u.: viscosidade cinematica da fase leve

Up: Viscosidade cinematica da fase pesada

Utilizando as equacdes acima, os valores encontrados para a velocidade da fase
pesada e da fase leve foram baseados na massa especifica e viscosidade obtidos da
simulacdo. Os valores das velocidades u. e up sdo comparadas com o critério de

velocidade maxima, pois ndo devem exceder os 10 in/min.
e Forno

O forno do processo tem a finalidade de vaporizar o glicerol e gerar vapor. Foi
calculado na Equacdo 3 e derivadas, a partir da carga térmica de vaporizacdo da agua

retirado da simulagéo.
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A temperatura de saturacdo da agua foi estipulada a partir da maior temperatura
necessaria no processo, acrescido de 35 °C. Tendo a temperatura de saturacao, a pressao
de saturacdo necessaria para o vapor € calculada com base em heuristicas conforme

Equacéo 23.

Equacéo 23:
P — ( TS )4
~ \100
Onde,

TS = Temperatura de saturacao
A.2.2 Custos dos equipamentos auxiliares (OSBL)

Os equipamentos auxiliares englobam as edificagdes, o sistema de geracdo de
vapor, o sistema de distribuicdo (vapor, &gua e elétrica), a torre de resfriamento, o
tratamento de agua, o sistema de controle de incéndio, a subestacdo elétrica, o descarte
de rejeito de processo e o descarte de rejeito sanitario.

Esses custos foram calculados conforme Equacdo 24. O OSBL representou 50%
do ISBL, de acordo com Turton et al. (2018).

Equacéo 24:

n
OSBL = 0,5 * Z Comi

i=1
A.2.3 Calculo do investimento fixo: Fator de Lang

Para calcular o investimento fixo (IF), chamado por (TURTON et al., 2018) de
Grassroots Cost, Cgr, 0 fator de Lang € utilizado para considerar os outros custos
adicionais associados a construcdo da fabrica, tais como a contingéncia e taxas, 0
desenvolvimento do local, os edificios auxiliares e as utilidades. O IF é entdo
determinado pela multiplicacdo do custo total modular (Ctm) adquirido para todos os
principais itens de equipamento (ISBL e OSBL) por uma constante. Essa constante é

chamada de Fator Lang e o IF é calculado conforme Equacéo 25.

Equacdo 25: Cer =474+ Cry

O custo modular total, o0 Ctwm, € calculado conforme a Equagdo 26.
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Equacéo 26: Cry = ISBL + OSBL

A.2.4 Célculo do investimento total: capital de giro

O investimento total (IT) € a soma do IF e do capital de giro (CG) (Equacdo 27).
O CG ¢ a quantidade de capital necessaria para iniciar a montagem da planta e financiar

0s primeiros meses de operagdo antes do inicio das receitas do processo.

Equacéo 27: IT =IF + CG

Normalmente, o CG representa uma folga de dinheiro para iniciar o projeto e é
usado para cobrir salarios de funcionarios, estoques de matérias-primas e quaisquer
contingéncias. Apos o recebimento das receitas, o capital de giro é recuperado ao final
do projeto. O meétodo usado para estimar o capital de giro € uma fracdo do IF,

normalmente entre 15% e 20%. Neste trabalho, o CG calculado foi de 17% do IF.
A.3. CUSTOS OPERACIONAIS (COM)

Os custos operacionais totais da fabricagdo do 1,3-PDO foram calculados com
base em trés fatores que afetam esses custos, tais como: os custos diretos, 0s custos
fixos e as despesas gerais.

Os custos diretos representam as despesas operacionais que variam diretamente
com a capacidade de producdo do produto principal. Esses custos incluem as matérias-
primas, as utilidades, os custos de manutencao etc.

Os custos fixos sdo independentes de mudancas na capacidade de producéo. Eles
incluem impostos prediais, seguros e depreciacdo, que sdo cobrados a taxas constantes
mesmo quando a usina nao estad em operacao.

As despesas gerais representam uma sobrecarga necessaria para realizar funcGes
de negocios. Eles incluem funcdes de gerenciamento, vendas, financiamento e pesquisa.
As despesas gerais raramente variam com a capacidade de producdo. No entanto, itens
como custos de pesquisa e desenvolvimento e distribuicdo e vendas podem diminuir se
ocorrerem periodos prolongados de baixos niveis de producao.

Assim, os custos totais de fabricagdo (COM) representam a soma dos trés custos
citados: custos diretos (DMC) + custos fixos (FMC) + despesas gerais (GE), conforme

Equacdo 28.
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Equacéo 28: COM = DMC + FMC + GE

A.3.1 Ampliacéo de escala de um projeto

A relacdo simples entre o custo de aquisi¢do de equipamentos (investimento) e a
capacidade de producdo é relacionado a partir de alguns valores tipicos de expoentes de
custo inerentes ao processo em estudo. Essa relacdo € apresentada na Equacao 29.

Equacéo 29:

n

Ca (Aa)
Cb ‘1b
Onde:

C: custo de aquisicdo dos equipamentos
A: capacidade de producéo

n: expoente de custo

A.3.2 Custos diretos (DMC)

Os custos diretos foram calculados conforme Tabela 41. Os custos das matérias-
primas foram obtidos a partir dos precos analisados na plataforma ITC, enquanto 0s
custos das utilidades e tratamento de aguas residuais foram obtidos pelo Turton et al.
(2018) e reajustados para o0 ano de 2021, de acordo com os itens 1, 2 e 3 da Tabela 41.

O caélculo dos custos diretos € baseado em uma parcela do Cor, do FCI e do
COM. Onde:

CoL: custos de mao de obra operacional

FCI: investimento fixo (CAPEX)

COM: custos totais de fabricacdo (OPEX)

Tabela 41: Fatores de multiplicacdo para estimar os custos diretos

Custos diretos
Faixa tipica de
Item fatores de
multiplicacdo
1. Matérias-primas | Crm -
2. Tratamento de
agua

3. Utilidades Cur -

Fatores de
multiplicacao

Cwr -
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4. Mdo de obra

operacional Cov CoL

5. Supervisdo direta

e trabalho de (0,1-0,25)*CoL 0,18 CoL
escritorio

6. Manutengdoe | 4 49 g 1y*Cl 0,06 ECI
reparos

7. Supr_lme_ntos (0,1-0,2)*Manutencdo 0,009 FCI
operacionais e reparos

8. Custeio de -

laboratorio (0.1-02)*Coc 0,15 Co
9. Patentes e (0-0,06)*COM 0,03 COM
royalties

Fonte: Turton et al. (2018)

O método de estimativa de custos de médo de obra operacional da planta (CoL),
item 4 da Tabela 41, foi calculado conforme Equacgdo 30, que representa 0 nimero de
funcionarios por turno (Nov) vezes o fator de multiplicacdo de funcionarios por ano

(N7) vezes o custo anual por funcionario (Cg).
Equacdo 30:
CoL = Nop * Nr * C
Onde:
Nov: nimero de funcionérios por turno
N1: fator de multiplicagdo (nimero admissional)
Cr: custo anual por funcionario

O valor de No. na Equacdo 31 é o nimero de operadores necessarios para
executar a unidade de processo por turno.
Equacéo 31:

No, = (6,29 + 31,7P% 4+ 0,23Nyp)%°
Onde:
NoL = nimero de operadores por turno

P é o0 nimero de etapas de processamento envolvendo o manuseio de particulas
solidas - por exemplo, transporte e distribui¢do, controle de tamanho de particulas e
remocdo de particulas. Para a rota proposta, esse valor é zero, pois ndo ha
processamento para separar solidos, bem como transportar ou distribuir.

Nnp € 0 nUmero de etapas de processamento ndo particulado e inclui todos os

equipamentos que envolvem a compressao, 0 aquecimento e o resfriamento, a mistura e
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a reacdo. Logo, o valor de Nnp € um numero inteiro que representa a soma de todos o0s

equipamentos utilizados na planta, conforme mostrado na Equacéao 32.

Equacéo 32:

Nyp = z Equipamentos

compressores
vasos e torres
reatores
trocadores de calor
aquecedores

Para estimar o custo da mao de obra operacional total (Cr), a média horéaria de
salario de um operador foi considerada de $32,17/h em 2016 (TURTON et al., 2018).
Esse valor foi reajustado para $ 50/h em 2021 com base no fator de reajuste obtido da
(BLS, 2023).

O Nt da Equacéo 30 representa o fator de multiplicacdo (nimero adimensional)
de operadores obtidos a partir de numero de turnos contidos em um ano para cada
operador necessario na planta a qualquer momento (unidade: operador/operador). Para
calcular esse fator, sup6s-se algumas consideracdes. Primeiro, um Unico operador
trabalha em média 49 semanas por ano (descontando 3 semanas Uteis de folga para
férias e licenca medica) e cinco turnos de 8 horas por semana. Isso equivale a (49
semanas/ano x 5 turnos/semana) 245 turnos por operador por ano. Segundo, uma planta
normalmente opera 24 horas por dia. Isso requer 365 dias/ano x 3 turnos/dia, que
equivale a 1.095 turnos de operacdo da planta por ano. O numero de operadores
necessarios para fornecer este numero de turnos é [(1.095 turnos/ano)/(245
turnos/operador/ano)] ou aproximadamente 4,5 operadores. Logo, quatro operadores e
meio sdo contratados para cada operador necessario na planta a qualquer momento.

Para o calculo dos itens 5-9 da Tabela 41, o valor do ponto médio para cada um
desses intervalos foi usado para estimar os custos envolvidos. Deve-se notar que a
melhor informacéo disponivel deve sempre ser usada para estabelecer essas constantes,

ja que nenhuma outra informacéo sobre esses custos ndo estava disponivel.
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Equacéo 33: Supervisdo direta e trabalho de escritorio = 0,18*Co. (item 5 da Tabela 41)
Equacdo 34: Manutencdo e reparos = 0,06*FCI (item 6 da Tabela 41)
Equacéo 35: Suprimentos operacionais = 0,009*FCI (item 7 da Tabela 41)
Equacdo 36: Taxas de laboratorio = 0,15*Coy (item 8 da Tabela 41)
Equacdo 37: Patentes e royalties = 0,03*COM (item 9 da Tabela 41)
Entretanto, os custos relacionados a patentes e royalties (Equacdo 37) foram

considerados zero para a rota proposta, pois 0 processo ndo usa nenhuma tecnologia

patenteada.
A.3.3 Custos fixos (FMC)

Os custos fixos foram calculados a partir de uma parcela do CoL e do FCI,
conforme Tabela 42. Representam 0s impostos da area da planta e juros e 0s custos
operacionais. Turton et al. (2018) consideram a depreciagdo como um custo, entretanto,
para a analise econémica deste trabalho, a depreciacdo ndo é um custo fixo, e sim, é
utilizada obter o lucro tributavel (igual ao lucro bruto menos a depreciacdo). Assim, 0s
impostos sdo incididos sobre o lucro tributavel, e ndo do lucro bruto. Isso € mostrado no
item de 4.7.3 (Fluxo de Caixa). A depreciacdo considerada foi de 10% do FCI, que é
uma aproximagao grosseira do calculo desse custo.

Os impostos da area da planta e 0s juros e custos operacionais sao calculados

conforme Equacdo 39 e Equacdo 40, respectivamente.

Equacéo 38: Depreciacdo = 0,1*FCI (item 1 da Tabela 42)
Equacdo 39: Impostos da area da planta e juros = 0,032*FCI (item 2 da Tabela 42)
Equacéo 40: Custos operacionais = 0,708*Co. + 0,036*FCI (item 3 da Tabela 42)

Tabela 42: Fatores de multiplicacéo para estimar os custos fixos

Custos fixos
Faixa tipica de fatores de Fatores de
Item S N
multiplicacdo multiplicacao
1. Depreciagédo 0,1*FClI 0,1 FCI
2. Impostos locais € (0,014-0,05) FCI 0,032 FCI
juros
- * 3 i
3. Custos (0,5-0,7)*(Mdo de obra operacional + | 755 ¢ | 4 0 036
o Supervisdo direta e trabalho de
operacionais P x FCI
escritério + Manutencao e reparos)
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A.3.4 Despesas gerais (GE)

As despesas gerais foram calculadas a partir de uma parcela do Co., do FCl e d
COM conforme Tabela 43. Representam o0s custos de administracdo, os custos de

distribuicdo e venda e os custos com pesquisa e desenvolvimento.

Equacdo 41: Custos de administragdo = 0,177*CoL + 0,009*FCI (item 1 da Tabela 43)
Equacéo 42: Custos de distribuicdo e venda = 0,11*COM (item 2 da Tabela 43)
Equacéo 43: Pesquisa e desenvolvimento = 0,05*COM (item 3 da Tabela 43)

Tabela 43: Fatores de multiplicacdo para estimar as despesas gerais

Despesas gerais

I Faixa tipica de fatores de Fatores de
tem o T o
multiplicacio multiplicacio
0,15*(Mao de obra operacional +
1 Cl.JS.tOS de~ Supervisdo direta e trabalho de 0,177 Coc + 0,009
administracéo P « FCI
escritorio + Manutencao e reparos)
2. Custos de vendas *
e distribuicio (0,02-0,2)*COM 0,11 COM
3. Pesquisa e 0,05*COM 0,05 COM

Desenvolvimento

Rearranjando as equacBes dos custos diretos, custos fixos e despesas gerais,
obtém-se as equagdes abaixo.
Equagdo 44: DMC = Cgrm + Cwr + Cut + 1,33 CoL + 0,069 FCI + 0,03 COM
Equacdo 45: FMC = 0,708 Co. + 0,068 FCI
Equacdo 46: GE = 0,177 CoL + 0,009 FCI + 0,16 COM

Substituindo as Equacdes Equacdo 44, Equacédo 45 e Equacdo 46 na Equacao 28,
obtém-se a Equacdo 47, que representa 0s custos operacionais totais, isto é, 0 OPEX.

Equacéo 47: COM =0,180 FCI + 2,73 CoL + 1,23 (Crm + Cwr + Cur)
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APENDICE B - REFERENCIAS UTILIZADAS NO SIMAPRO PARA O ACV

Tabela 44: Referéncias utilizadas no SimaPro usadas para 0 método Environment
Footprint

Rota biotecnoldgica
Glucose {RER} glucose production | Cut-off, U
Nitrogen, liquid {RER}| market for | Cut-off, U
Ammonia, liquid {RER}| market for | Cut-off, U
Sodium hydroxide, without water, in 50% solution state {RER}| chlor-alkali electrolysis,
diaphragm cell | Cut-off, U
Nitrogen, liquid {RER}| market for | Cut-off, U
Water, completely softened {RER}| market for water, completely softened | Cut-off, U
Electricity, low voltage {RER}| market group for | Cut-off, U

Heat, from steam, in chemical industry {RER}| steam production, as energy carrier, in
chemical industry | Cut-off, U

Carbon dioxide, fossil

Rota proposta
Glycerine {RER}| treatment of waste cooking oil, purified, esterification | Cut-off, U
Sulfuric acid {RER}| market for sulfuric acid | Cut-off, U
Compressed air, 800 kPa gauge {RER}| market for compressed air, 800 kPa gauge | Cut-
off, U
Water, completely softened {RER}| market for water, completely softened | Cut-off, U
Heat, from steam, in chemical industry {RER}| market for heat, from steam, in chemical
industry | Cut-off, U
Electricity, low voltage {RER}| market group for | Cut-off, U
Hydrogen, gaseous {Europe without Switzerland}| hydrogen production, gaseous,
petroleum refinery operation | Cut-off, U
Carbon dioxide, fossil
Legenda: RER - Europa

Tabela 45: Referéncias utilizadas no SimaPro usadas para 0 método TRACI

Rota biotecnoldgica
Glucose {RoW}| glucose production | Cut-off, S
Nitrogen, liquid {RoW}| market for | Cut-off, S
Ammonia, liquid {RoW?}| market for | Cut-off, S
Sodium hydroxide, without water, in 50% solution state {RoW}| chlor-alkali electrolysis,
diaphragm cell | Cut-off, S
Nitrogen, liquid {RoW}| market for | Cut-off, S
Water, completely softened {RoW?}| market for water, completely softened | Cut-off, S
Electricity, low voltage {RoW}| heat and power co-generation, natural gas, 50kW
electrical, lean burn | Cut-off, S
Heat, from steam, in chemical industry {RoW?}| steam production, as energy carrier, in
chemical industry | Cut-off, S
Carbon dioxide, fossil

Rota proposta
Glycerine {RoW} treatment of waste cooking oil, purified, esterification | Cut-off, S
Sulfuric acid {RoW} market for sulfuric acid | Cut-off, S
Compressed air, 800 kPa gauge {RoW?}| market for compressed air, 800 kPa gauge | Cut-
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off, S

Water, completely softened {RoW?}| water production, completely softened | Cut-off, S
Heat, from steam, in chemical industry {RoW}| steam production, as energy carrier, in
chemical industry | Cut-off, S

Electricity, low voltage {RoW}| heat and power co-generation, natural gas, 50kW
electrical, lean burn | Cut-off, S

Hydrogen, gaseous {RoW}| hydrogen production, gaseous, petroleum refinery operation |
Cut-off, S

Carbon dioxide, fossil

Legenda: ROW — Rest of the World (resto do mundo)
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