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RESUMO

CARVALHO, Rafael Stefenoni de, M.Sc., Universidade Federal de Vigosa, fevereiro
de 2018. Avaliacdo da producdo de furfural a partir da xilose utilizando
catalisadores de ni6bio . Orientador: Fabio de Avila Rodrigues. Coorientadores:
Robson de Souza Monteiro e Wagner Luis da Silva Faria.

O furfural é considerado uma molécula quimica base, obtendo o posto de um dos 30
compostos mais promissores da industria de biomassa, sendo esta de enorme
importancia na reutilizagcdo de matérias organicas. O furfural tem aplicacbes em
fungicida, agentes extratores de compostos aroméaticos, em o6leos lubrificantes e
diesel, nylon, além de ser precursor para a producédo de alcool furfurilico, furanos,
acido fundico, acido levulinico, tetrahidofurano, e muito mais. O presente trabalho foi
realizado para estudar o comportamento de catalisadores heterogéneos a base de
niobio na reacdo de desidratagdo de xilose a furfural, estudando os efeitos da
temperatura, tempo, razdo massa de catalisador por massa de xilose e
concentracdo em massa inicial de xilose na reacdo. Apos um planejamento fatorial
fracionério, foi verificado que apenas os fatores temperatura e concentracdo em
massa inicial de xilose na reagao foram significativos. Dessa forma, o melhor
resultado para o ponto 6timo de operacao resultou em uma conversao de xilose de
44,05 % e uma seletividade de furfural de 74,71 %. O valor de ponto 6timo de
operacdo foi utilizado para simular uma unidade de producédo de furfural com
corrente de alimentacao de uma usina de producao de alcool anidro a partir de sorgo
sacarino. Foram realizadas 3 simula¢des, com correntes de entradas simuladas com
3 Pré-Tratamentos diferentes, Hidrotérmico, Acido diluido e Explosdo a Vapor. As
simulacdes retornaram valores de producédo, custos de equipamentos e de utilidades
qgue foram utilizados para calcular o Fluxo de caixa e, entdo, a viabilidade econdmica
do processo. O custo de producao de furfural ndo € elevado, porém a producdo do
furfural na usina integrada é baixa quando comparado ao investimento feito,
tornando o processo economicamente inviavel. O Pré-tratamento que possuiu
melhor analise econdmica foi o Hidrotérmico. A concentracdo de xilose e 0 custo
com utilidades foram as variaveis mais importante no estudo da viabilidade do

processo.



ABSTRACT

CARVALHO, Rafael Stefenoni de, M.Sc., Universidade Federal de Vicosa, February,
2018. Evaluation of furfural production from xylosis using niobium catalysts
Adviser: Fabio de Avila Rodrigues. Co-advisers: Robson de Souza Monteiro and
Wagner Luis da Silva Faria.

Furfural is considered a basic chemical molecule, obtaining the rank of one of the 30
most promising compounds of the biomass industry, being this one of enormous
importance in the reutilization of organic materials. Furfural has applications as
fungicide, extractive agents of aromatic compounds, in lubricating oils and diesel,
nylon, besides being a precursor for the production of furfuryl alcohol, furans, fungic
acid, levulinic acid, tetrahidofuran, and more. The present work was carried out to
study the behavior of heterogeneous niobium catalysts in the dehydration reaction of
xylose to furfural, studying the effects of temperature, time, catalyst mass of xilose
ratio and initial mass concentration of xylose in the reaction. After a fractional
factorial design, it was verified that only the factors of temperature and initial mass
concentration of xylose in the reaction were significant. Thus, the best result for the
optimum operating point resulted in a xylose conversion of 44.05% and a furfural
selectivity of 74.71%. The optimum operating point value was used to simulate a
furfural production unit with feed stream from an anhydrous ethanol production plant
from sorghum. Three simulations were performed, with currents of simulated inputs
with 3 different Pre-Treatments, Hydrothermal, Diluted Acid and Explosion Steam.
The simulations returned production values, equipment costs and utilities that were
used to calculate the cash flow and then the economic viability of the process. The
production cost of furfural is not high, but the integrated plant production is low when
compared to the investment made, making the process economically inviable. The
pretreatment that had the best economic analysis was Hydrothermal. The xylose
concentration and the utility cost were the most important variables in the process

feasibility study.
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CAPITULO I: INTRODUCAO

O atual cenéario mundial de preocupacdo com a preservacdo do planeta esta
cada vez mais evidenciado na atitude nas normas ambientais para controle de
poluicdo. Isso acaba gerando uma pressdo para que industria e agricultura se
modifiguem, reduzindo os impactos gerados nos processos produtivos. A mitigagao
dos impactos ndo € mais suficiente para reverter a destruicdo ocasionada nos
ultimos séculos de desenvolvimento humano.

Os processos industriais geram residuos quimicos e biolégicos
potencialmente poluidores, merecendo devida atencdo. O Brasil, como grande
produtor mundial de etanol, possui uma geracdo de residuos organicos, como
bagaco, que representa cerca de 34 % do total de cana de acucar colhido. Porém,
devido a crise econfmica iniciada em 2008, as rentabilidades das usinas estdo
comprometidas devido ao baixo rendimento por tonelada, juntamente com a queda
do preco do etanol nas usinas.

Dessa forma se faz necessario aumentar a produtividade e o rendimento das
instalacdes atuais. O sorgo sacarino € promissor por ter um ciclo menor que a cana,
sendo possivel a colheita no periodo de entressafra da cana de acgucar, fazendo com
que as usinas nao deixem de operar nesse periodo por falta de matéria-prima. A
disposicéo dos residuos da usina também gera renda para a mesma (SOUZA et al.,
2017).

Este, atualmente, € majoritariamente utilizado como fonte energética da
prépria industria, porém novas formas de aumentar o valor agregado desse produto
sao estudadas, utilizando ligninas e pentoses e hexoses presentes no material.
Esses compostos sdo potenciais fontes para a producdo de solventes, polimeros,
fibras orgéanicas, acido levulinico, acido latico, furanos e compostos quimicos
biodegradaveis (VAZ JUNIOR, 2010).

O furfural € um composto base importante para a industria de furanos, sendo
utilizado para a fabricacdo de diversos materiais, como alcool furfurilico, &cido
furdico, éacido levulinico, tetrahidrofurano, que s&o largamente utilizados como
lubrificantes, nylon, remédios, adesivos e como substituinte de tetrahidrofurano
(MACHADO et al, 2016, SAHU; DHEPE, 2012). Segundo o Ministério da Industria,
Comércio Exterior e Servigos, o Brasil importou em 2016, aproximadamente, 28,6 mil

toneladas de furfural, sendo o maior fornecedor os Estados Unidos, representando



cerca de 95% do total. O valor da tonelada liquida de furfural no mercado mundial
terminou o ano de 2017 a R$ 6,00 / kg, com uma pureza de 98,5%.

O atual processo de producao do furfural € via catalise acida homogénea. O
uso de catalisadores liquidos acidos gera um elevado desgaste dos equipamentos
utilizados e demandam processos de separacdo apos o periodo de reacdo. Além
disso, esses catalisadores sédo de dificil descarte e perigosos em seu manuseio. A
necessidade de reducdo da periculosidade dos processos quimicos leva a uma
busca por novas formas de producdo, em paralelo a um aumento de eficiéncia e
reducdo de custos, em um cenario de muita competitividade internacional. Os usos
de catalisadores heterogéneos vém para reduzir alguns desses problemas, ao passo
gue gera economia e confiabilidade para o processo.

Este trabalho tem como objetivo estudar e otimizar o uso de catalisadores
heterogéneos de nidbio na reacdo de desidratacdo de xilose a furfural. Foram
estudados os efeitos de cada fator (temperatura, tempo, concentracao inicial de
xilose e razdo catalisador e xilose) na conversdo de xilose e na seletividade do
furfural. Foi realizado um Planejamento Fatorial Fracionario para observar a
significancia de cada fator e posteriormente foi realizado a Metodologia de Superficie
de Resposta para otimizar a reacdo em relacéo a seletividade do furfural.

A partir do ponto 6timo de operacdo foi realizada uma simulacdo, com o
auxilio do software Aspen Plus 10, para avaliar a viabilidade técnica e econémica do
processo. A planta de producao do furfural foi integrada a uma planta de producéo
de etanol a partir do sorgo sacarino. O diagrama de fluxo do processo foi realizado a
partir dos dados de converséo da reacao e a energia requerida para todo o processo
foi calculado a partr de cada equipamento, como bombas,
aguecedores/resfriadores, reator, colunas de destilacdo. Os dados da simulacéo
foram retirados de uma usina de producédo de etanol a partir de sorgo sacarino, com
as correntes de hidrolisado do processo, simulado por Souza, Menezes e Rodrigues
(2017).

Nesse contexto, o presente trabalho tem por objetivo geral avaliar a
viabilidade da producdo de furfural em escala industrial através da simulagéo de

processos desenvolvidos em laboratério. Os objetivos especificos seréo:

e Avaliar a atividade de diferentes catalisadores de nidbio na producgé&o de furfural;



Determinar os principais fatores que influenciam a seletividade do furfural em
sistemas aquosos;

Otimizar as condi¢des reacionais dos sistemas aquosos para maior seletividade
do furfural,

Simular o processo de producao de furfural;

Estimar a producéo de furfural, os gastos com matérias-primas e as utilidades
dos processos;

Determinar os custos operacionais e de capital dos processos simulados;
Determinar o custo por unidade de furfural produzido;

Analisar os fatores que tém maior impacto nos custos dos processos.

Integrar a planta de producdo de furfural e etanol de segunda geragao para
estudar a viabilidade econdmica.



CAPITULO II;:: REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. BIORREFINARIAS
Biorrefinarias s@o industrias que possuem como matéria prima biomassa.

Possuem como produtos combustiveis, energia ou produtos quimicos. As
biorrefinarias tem como caracteristicas a produ¢édo de mais de um produto a partir de
uma mesma matéria prima. A Figura ll-1 representa de modo simplificado a
variedade de processos e produtos que podem ser obtidos nesse tipo de inddstria
(ALVIM, 2014; SLUITER et al., 2008)

Figura Il-1. Fluxograma de produtos obtidos a partir da converséo da biomassa

[Sistema de conversio da biamas55]
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Fonte: Adaptado de Dermibras (2009A)

2.2. FURFURAL
O furfural foi descoberto por Johann Wolfganf Dobereiner, em 1832, quando

observou a formacdo de um subproduto durante a sintese de acido férmico de
acucar catalisado por diéxido de magnésio e acido sulfarico. Oito anos mais tarde,
em 1840, John Stenhouse, um quimico escocés, obteve o furfural quando reagiu
diferentes variedades de materiais organicos com acido sulfarico (SUIB, 2013;
ZEITSCH, 2000).

Porém, apenas em 1921, a Quaker Oats comecou a primeira producdo

industrial, apés com a descoberta de novos usos do furfural e, portanto, a abertura



de novos mercados. Desde entdo, diversos avangos no método de producdo foram
desenvolvidos, a fim de melhorar a seletividade, eficiéncia e reduzir impactos
negativos nos equipamentos e meio ambiente. (DIAS et al., 2010)

De coloracdo amarela, o furfural possui nome IUPAC 2-furaldeido e é um
composto quimico muito visado pela sua versatilidade de aplicagbes. Por ser um
composto quimico base, pode ser utilizado para solventes e para compostos
quimicos baseados em furanos (DIAS et al.,, 2010, YAN et al., 2014). Sua forma

molecular € demonstrada na Figura IlI-2.

Figura II-2. Forma molecular do furfural
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Fonte: Adaptado de Sahu et al (2012)

Possui féormula molecular C5H402, massa molecular 96,08 g.mol! e
densidade 1,16 g.cm™ (ZEITSCH, 2000).

A producdo do furfural aumentou nas Ultimas décadas devido ao
descobrimento de novos usos para ele. O atual preco de venda no mercado
internacional é de aproximadamente R$ 6,00/kg. A producdo anual é de
aproximadamente 430 mil toneladas ao ano sendo a China o maior produtor,
seguidos pelos Estados Unidos, Republica Dominicana e Africa do Sul. (MACHADO,
2016, YEBU, 2014)

A estequiometria da reacdo segue em duas etapas, com a pentose como

produto intermediario.

Para a reacao de hidrélise, tem-se:
PENTOSANA + AGUA > PENTOSE
CHgO, + H,0 - CsH,,0s
132,114 +18,016 - 150,130 (gmol?)



CsH,,(Rara-ajedgdo dexdesidyatacdo, tem-se:
PENTOSE -3 AGUA - FURFURAL

150,130 — 54,048 - 96,082  (gmol?)

Para o célculo de rendimento tedérico maximo em massa da reacdo de
desidratacdo da pentose a furfural, isto é, a quantidade maxima em massa que pode

ser produzido de furfufa) a.patlin.deoRoEt¢In))asia Sags309e pentose, tem-se:

Com o valor do rendimento consegue-se calcular a seletividade da reacao
estudada por esse trabalho, dividindo a conversdo da pentose pelo rendimento.
Dessa forma, o rendimento tedrico maximo em massa para a reacdo de
desidratacdo de pentose a furfural é de 0,64 (YEBU, 2014).

2.2.1. Aplicacdes do furfural
Segundo o Laboratério Nacional de Energia Renovavel dos Estados Unidos

(NERL), o furfural € um dos 30 compostos mais promissores da indastria de
biomassa devido a sua crescente importancia para a reutilizacdo de matérias
organicas e sua ampla capacidade de usos (PETERSEN; WERPY, 2004).

O furfural é considerado uma molécula quimica base, possuindo a
caracteristica de grande versatilidade na formacdo de produtos. O furfural tem
aplicacdo como fungicida, agente extrator de compostos aroméaticos em 6leos
lubrificantes e diesel. (ZEITSCH, 2000). E também a molécula de partida para a
producédo de alcool furfurilico, furano, acido furoico, &cido levulinico, tetrahidrofurano,
gue sado largamente utilizados como lubrificantes, nylon, remédios, adesivos e como
substituinte de THF (MACHADO et al., 2016; SAHU, DHEPE, 2012).

Devido a sua forma e versatilidade, o furfural pode sofrer reagcbes de abertura
do anel, hidrogenacdo/desidratacdo, oxidacdo e hidrogenacdo. Um esquema
representativo das reacdes pode ser observado na Figura 11-3, com suas respectivas

reacoes em cadeia.



Figura II-3 - Reac®8es de derivados do furfural
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Fonte: Adaptado de Yan (2014)

2.2.2. Mecanismos de Reacé&o do furfural

N&o existem rotas sintéticas conhecidas para a reacdo de producdo do
furfural. Sua sintese a partir de materiais organicos ocorre em meio acido, com a
desidratacdo de carboidratos compostos por 5 carbonos, principalmente a xilose. A

Figura II-4 mostra a reacao global da desidratacao da xilose a furfural (SUIB, 2013).

Figura 1l-4. Reacédo Global de Xilose a furfural
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Fonte: Adaptado de Suib (2013)



A xilose também pode ser convertida sem a presenca de catalisadores. Isso

acontece devido ao fato de os polimeros e mondmeros de xilose possuir certo

carater acido (MACHADO et al., 2016).
Na literatura, existem duas possiveis rotas de reacdo da xilose a furfural. A

primeira ocorreria com a abertura da cadeia carbonica da xilose com a formacéo de
intermediarios. O processo termina com a producdo de furfural e a perda de trés
moléculas de agua. As etapas da reacdo estdo demonstradas na

Figura II-5Figura 11-5 (FEATHER, 1972).

Figura 1l-5. Rota de reac¢@o com abertura da cadeia carbdnica da Xilose
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Fonte: Adaptado de Feather (1972)

Outra possivel rota de reacdo seria sem a quebra da cadeia carbodnica da

xilose, denominado ciclodesidrogenacédo. A reacdo ocorreria com a perda de trés
moléculas de agua até a formacdo do furfural. As etapas da reacdo estdo

demonstradas na Figura II-6 (ANTAL et al., 1991).



Figura 11-6. Rota de reac¢é@o sem abertura da cadeia carbbnica da Xilose
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Fonte: Adaptado de Antal (1991)

Segundo Pholjaroen (2013), existem indicios de que a reacdo catalisada
heterogeneamente seja favorecida por mais de um tipo de sitio ativo. Os sitios ativos
de Lewis favorecem a primeira etapa da reacdo, na qual a xilose é convertida em
xilulose, pelo processo de isomerizacdo. Por outro lado, os sitios acidos de Bronsted
favorecem a etapa seguinte, de formacdo de furfural através de reacdo de
desidratacdo. A forca acida desses sitios também possui uma influéncia grande da
reacdo (AGIRREZABAL-TELLERIA et al., 2013b). O esquema das reacdes pode ser

observado na Figura II-7.

Figura 1l-7. Reagdes de Isomerizacéo e Desidracao de xilose a furfural
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Fonte: Adaptado de Agirrezabal-Telleria (2013)
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2.2.3. Processos industriais para a producao de furfural
A hemicelulose néo esta diretamente disponivel na biomassa, devido a

presenca de lignina e cadeias longas de polissacarideos. Esses compostos atuam
como protetores naturais contra microrganismos, além de protegerem
mecanicamente o vegetal. (MAMMAN et al., 2008)

Dessa forma, para a obtencdo das pentoses como matéria-prima da reacao
de formacéo de furfural, primeiramente deve-se tratar o material organico em um
meio &cido e temperatura de 150 C, processo conhecido como hidrdlise acida
(MACHADO, 2016).

O primeiro processo industrial conhecido para a producao de furfural a partir
de matéria organica ocorreu na Quaker Oats, em 1921 nos Estados Unidos, com a
utilizacdo de cascas de amendoim. O processo ocorria em reatores batelada,
aguecido com vapor a uma temperatura de 153 °C e duracdo de 5 horas e
rendimento tedrico de 52,3 %. Esse processo era catalisado por acido sulfarico, e o

processo € representado na Figura II-8.

Figura 11-8. Processo batelada Quaker Oats
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|
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Fonte: Adaptado de Zeitsch (2000)
Onde (1) mixer, (2) reator, (3) Prensa parafuso ,(4) Gerador de vapor secundario, (5) Coluna
de destilacdo azeotrépica, (6) Decantador, (7) Condensadores, (8) Coluna de recuperacdo dos
fervedouros (9) Coluna de desidratacédo do furfural, VAP: vapor de alta presséo, VBP: vapor de baixa

pressao.

Diferente do processo na Quaker Oats, o processo chinés utiliza como

matéria prima espigas de milho. O processo utiliza &cido sulfdrico e possui duragéo
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entre 4 e 5 horas. O rendimento global atingido no processo é de cerca de 50 % do

valor tedrico, e o processo pode ser observado na Figura 11-9 (ZEITSCH, 2000).

Figura II-9. Esquema do processo descontinuo utilizado na China
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Fonte: Adaptado de Zeitsch (2000)

Onde (1) Espigas de milho cortadas; (2) Acido sulfarico; (3) Reator; (4) Vapor; (5) Residuo; (6) Coluna
de destilacéo azeotropica; (7) Reboiler; (8) trocadores de calor; (9) resfriador; (10) Tanque de flash;
(11) Vapores ndo condensaveis; (12) Sélidos; (13) furfural 5%; (14) Acido acético 2%; (15)
Condensador; (16) Decantador; (17) Fase aquosa; (18) Solugdo de carbonato de sddio 7%; (19)
Neutralizador; (20) furfural para purificagéo.

Em 1960, a Quaker Oats comecou a utilizar o processo continuo na producao
do furfural, mudando a matéria-prima para bagaco de cana proveniente de usinas de
acucar. O processo apresentou pouca evolucdo em relacdo ao rendimento, de 55 %
do valor tedrico, porém representou avancos na tecnologia de produtividade do
furfural, a medida que novos usos para o0 composto foram sendo descobertos
(ZEITSCH, 2000).

Composta por quatro etapas (pré-tratamento, prensa, reator e sistema de
descarga), o esquema do processo é representado na Figura 11-10. No auge de sua
operacdo consumia 60 ton.h* de bagaco de cana. O processo ficou em atividade até
1997, quando foi desativado devido ao alto custo de manutencgéao e instabilidades no

fornecimento de matéria-prima (CANDEIAS, 2010)
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Figura 11-10. Processo continuo de QUAKER OATS
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O processo Resenlew apresentou alguns avancgos tecnolégicos em relacao
aos outros processos continuos de producao de furfural. Possui telas rotativas que
removem particulas solidas finas e é catalisado por acidos organicos, como acido
férmico e acido acético. Aléem desses acidos, o processo utiliza os proprios acidos
formados no préprio meio, conhecido como autocatalise. O processo possui alguns
problemas devido & complexidade de operacdo, uma vez que a distribuicdo da
acidez varia ao longo do reator e o controle da taxa de transferéncia de massa é
dificil. Outro fator a ser controlado € o fluxo de vapor. Este tem a fungcéo de carrear o
furfural produzido, a fim de evitar reacfes secundérias. O esquema do processo por

ser observado na Figura II-11 (ZEITSCH, 2000).
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Figura 1l-11. Esquema do processo continuo de ROSENLEW
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Em 2001, Karl J. Zeitsch desenvolveu e patenteou o processo denominado
SUPRAYIELD. Nesse processo a carga € aquecida a temperaturas entre 200 e 240
T em um reator tubular. O reator opera abaixo da pressao de vapor do furfural,
fazendo com que o meio reacional entre em ebulicdo e o furfural seja retirado. Com
isso ha diminuicdo de perdas por reacfes paralelas, levando a um rendimento de 70

% do valor tedrico (ZEITSCH, 2000). O processo é esquematizado na Figura 1l-12.
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Figura II-12. Esquema do processo SUPRAYIELD
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Os pesquisadores De Jong e Marcotullio, da Universidade Técnica de Delft
desenvolveram um processo denominado Multi-Turbine-Column (MTC), com o
objetivo de aumentar o rendimento. Nesse processo, o reator € dividido em mdltiplas
colunas, ocasionando um maior rendimento com um menor consumo de energia. O
processo ocorre de forma homogénea catalisada por acido sulftrico. Segundo os
desenvolvedores, o rendimento do processo MTC é de 86 % do valor teorico e
ocorre em 24,6 minutos. O esquema do processo pode ser observado na Figura
[1-13 (CANDEIAS, 2010).



Figura 11-13. Esquema do processo MTC.
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O esquema das multiplas colunas, com os fluxos de material e vapor esta

representado na Figura 11-14 (CANDEIAS, 2010).

Figura 1l-14. Esquema do Multi-Turbine-Column (Reator MTC)
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2.2.4. Reacdes Secundérias
No estudo das reagBes que envolvem a producdo do furfural € de extrema

importancia para a analise das reacfes secundarias envolvidas. Estas reacfes
ocorrem consumindo xilose e furfural, diminuindo, portando, o rendimento e a
seletividade.

Como a reacdo ocorre em meio acido, quando catalisada homogeneamente,
ou na presenca de catalisadores acidos, o furfural se degrada em outros produtos.
Os sitios de Bronsted catalisam a conversao de furfural a alcool furfurilico (HU et al.,
2014).

O furfural, mesmo na presenca de baixas concentracées de oxigénio, pode
reagir formando polimeros conjugados nas duplas ligac6es, mudando sua coloracdo
de amarelo para preto (DIAS et al., 2010). O furfural também reage com a xilose,
formando huminas (PHOLJAROEN et al., 2013).

2.3. A Catalise Acida
Os catalisadores influenciam na velocidade de uma reacéao, sendo, em alguns

casos é possivel apenas com a presenca de um catalisador adequado. Na reacao
de desidratacdo de xilose, com o aumento da quantidade de catalisador a reacéo
tende a aumentar, porém existe um limite a partir do qual o aumento da quantidade
nao mais influencia a taxa de reacdo (PHOLJAROEN et al., 2013).

Como os sitios acidos de Lewis sdo mais reativos que os sitios de Bronsted,
com o0 aumento da temperatura a reacao entre xilose e furfural aumenta. Porém ao
aumentar a temperatura, as reacdes secundarias com o furfural e a xilose também
aumentam, reduzindo o rendimento e a seletividade da reagcdo (PHOLJAROEN et
al., 2013)

2.3.1. Catalise Acida Homogénea
Para a reacédo de xilose a furfural, os catalisadores homogéneos sdo 0s mais

utilizados comercialmente no mundo. Por possuirem maiores rendimentos e
seletividade, estes sdo mais atraentes para a industria.

Como os catalisadores possuem natureza acida, eles possuem algumas
desvantagens, sendo mais corrosivos, perigosos e necessitando de etapas
posteriores a reagio para a separacdo (GARCIA-SANCHO et al., 2014)
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Diversos estudos séo feitos para o aprimoramento do uso de catalisadores
homogéneos para a reacdo. Dessa forma séo estudadas desde condigbes
operacionais, matérias primas diferentes e comparacdo entre catalisadores
homogéneos, utilizando xilose como reagente. Alguns desses estudos podem ser
observados na Tabela II-2. Os solventes representados sao [EMIM][H2S0O4], 1-etil-3-
metillimidazolim hidrogeno sulfato, CPME, ciclopentilmetil éter e DMSO, dimetil
sulféxido.

O uso de catalisadores homogéneos na reacdo possui alguns problemas. Os
catalisadores sdo utilizados em concentragcbes altas e por isso corroem
equipamentos industriais. O custo de separacao do catalisador, a periculosidade no
manuseio do equipamento e do catalisador e as diversas legislacbes ambientais

estdo incentivando o estudo dos catalisadores heterogéneos para essa reacao.

2.3.2. Catélise Acida Heterogénea
A catalise heterogénea na reacéo de ciclo desidratacdo de xilose vem sendo

estudada devido a seus diversos beneficios quando comparadas com a catalise
homogénea. Apesar dos beneficios os catalisadores heterogéneos, eles ainda néo
promovem um rendimento e seletividade altos, aliados com o custo baixo, que
justifiguem a troca na industria.

Tabela 1I-3 nos fornece algumas pesquisas envolvendo catalisadores
heterogéneos. Ciclopentil metil éter (CPME) e Dimetilsulfoxido (DMSO) séo

solventes organicos.

2.3.3. Catalisadores de Ni6bio
Os catalisadores de nidbio vém sendo estudados devido a sua grande

versatilidade na formacdo de novos catalisadores heterogéneos. Por possuirem
caracteristicas quimicas acidas, com sitios acido de Lewis e Bronsted, sao
promissores como catalisadores de baixo custo. Algumas pesquisas com
catalisadores a base de nidbio podem ser observadas na Tabela 1l-4.

O acido nidbico (NbA) e fosfato de niobio (NbPO4) serdo os catalisadores
utilizados nesse trabalho. O &cido niobico, ou pentoxido de niébio hidratado, possui
formula quimica Nb20s.nH20. (DATKA et al., 1992).

O fosfato de niébio possui férmula quimica NbPO4 e peso molecular de

123,87 gmol!. Os valores de area superficial BET, volume de poro, diametro médio
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de poro e concentracdo de sitios &cidos de Lewis e Brgnsted dos catalisadores
utilizados no presente trabalho sdo encontrados na Tabela II-1. A mistura de

NbA:NbP (1:1) é uma mistura fisica entre os dois catalisadores.

Tabela II-1. Caracteristicas superficiais do acido niébico e fosfato de nidbio

Area Diametro
o Volume . LAS BAS
_ superficial médio de
Catalisador do poro (umol (umol LAS/BAS
BET (cm?g) poro 1 1
cm3g mg mg
(m? g U m) ’ ’
NbA 177.49 0.11 3.15 0.214 0.185 1.154
NbP 139.92 0.25 6.37 0.251 0.655 0.383
NbA:NbP
(1:1) 164.22 0.18 6.36 0.246 0.325 0.758

Fonte: Catrink et al. (2017)

Segundo PHOLJAROEN et al (2013), o fosfato de nidbio possui mais sitios
acidos, favorecendo a reacdo de xilose a xilulose. Por outro lado, o &cido nidbico
possui uma maior quantidade de sitios de Lewis, favorecendo a reacao de xilulose a
furfural. Estudos realizados por Takagaki et al. (2010), Choughary et al. (2012) e
Catrink et al. (2017), mostram que a mistura de catalisadores com diferentes tipos de

sitios &cidos indica um aumento da seletividade da reacéao.

2.4. Solventes
Segundo Hu et al. (2014) um solvente ndo € apenas um meio fisico no qual

ocorre uma rea¢do quimica, mas também um potencial interferente no processo.
Alguns solventes podem ser reativos, diminuindo a seletividade do furfural ao
mesmo tempo em que aumentam a conversao da xilose em produtos indesejados
para o processo. Além disso, quando se considera um processo quimico industrial,
surge o problema de separacao dos compostos desejados dos demais e do solvente
utilizado.

Com o uso de catalisador heterogéneo Amberlyst 70, a uma temperatura de
160 T e 40 minutos de reacéo, Hu et al. (2014) obtiveram rendimento em torn o de
38 % de metanol, 20 % para agua e 53 % para 1-propanol. Valores similares foram
obtidos utilizando uma mistura de agua/l-butanol a uma temperatura de 170 T e 2

horas de reacdo (ZHANG et al., 2012). Em seu trabalho foi obtida conversédo de
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xilose de 81,53 % e rendimento de 47,82 % de furfural, quando os solventes estéao
em proporcao 1:1.

Um dos solventes utilizados na reacéo de xilose a furfural & a 4gua. Porém a
agua nao pode ser utilizada em reacdes com qualquer tipo de catalisador. Isso
acontece porque ela é altamente polar, reduzindo a acidez do catalisador, segundo
interacdes de solvatacdo e coordenacdo do solvente-superficie do catalisador
heterogéneo. Sdlidos contendo niébio séo eficientes quando utilizados em agua, por
nao sofrerem esses tipos de interacdes (MACHADO et al.,, 2016; MOLINA et al.,
2015).

Para a escolha do solvente a ser utilizado para uma reacao, deve-se observar
nao apenas sua interatividade com a reacdo, mas também seu ponto de ebulicdo. O
furfural possui ponto de ebulicdo de 162 C, logo um solvente adequado n&o deve
possuir um ponto de ebulicdo proximo, ou muito alto, pois esses fatores poderiam
aumentar o custo total da producédo (HU et al., 2014).

Alguns estudos sobre o uso de solventes organicos na reacao quimica de
producdo de furfural a partir de xilose podem ser encontrados na literatura. Os
solventes mais comumente utilizados sd&o DMSO, tolueno, 2-butanol, acetona,
concomitantemente com agua ou puros (HU et al., 2014).

Os solventes organicos séo preferenciais para a reacdo da producédo de
furfural devido ao fato de que o furfural é miscivel neles, ao passo que a xilose
possui baixa solubilidade. Dessa forma, ao decorrer da reacao, o furfural produzido
passa da fase aquosa para a fase organica, evitando rea¢des secundarias da xilose
com o furfural (HU et al., 2014).
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Tabela 11-2. Catalisadores Homogéneos para a reacdo de desidratacéo da xilose

Condicdes de reacao Resultados
Solvente Catalisador Temperatura Tempo COI’]E/OZI’)SQO Rend(ior/z)e nto Selet(i(\);:)()jade Referencias

[EMIM][H2S04] - 100 T 30 min 86 62 72 (LIMA et al., 2009)
[BM'T'\gl]lEZE%O“]/ H2504 100 T 4 h 83 44 53 (LIMA et al., 2009)
CPME/agua (1:1) HCOOH 170 T 1h 99 68 67 (DELBZ%E(?) etal,
CPME/agua (3:1) HCOOH 170 T 1h 99 80 79 (DELBZ%E(?) etal,

H20/DMSO (1:1) SNnCla.5H20 140 T 4h 98 49 50 (WAé\IOCi 4e)t al.,

H20/DMSO (1:1) AICl3.6H20 140 T 4h 98 41 40 (WAé\IOCi 4e)t al.,

Agua Acido Oxalico 100 T 30 min 60 15 25 ZHA?& ft al.,

(LAMMINPAA;

Agua HCOOH 160C 80 min 45 34,9 77.6 TAQSE&GEN’

2015)
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(continuacéo)

Condicdes de reacao Resultados
Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conversao Rendimento Seletividade Referencias
P P (%) (%) (%)
(LAMMINPAA,;
< . AHOLA;
Agua H2S04 160 € 80 min 28,7 21,1 73,6 TANSKAMEN,
2015)
< FeClI3-Acido . (LOPES et al.,
Agua Acético 130C 60 min 97 - 58 2017)
Tabela 11-3. Catalisadores heterogéneos para a reacdo de desidratacdo de xilose
Condicdes de reacao Resultados
Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conversdo  Rendimento  Seletividade Referencias
(%) (%) (%)
" (PHOLJAROEN et
Agua NbPO4 160 € 1h 44,1 17,4 39,5 al., 2013)
Tolueno/Agua
J NbPO4 160 T 1h 51,8 225 434 (PHOLJAROEN et
al., 2013)
Agua - 150 € 3h 23,97 3,2 13,35 (LI et al., 2015)
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(continuacéo)

Condicdes de Reacao Resultados
~ : - Referéncias
. Conversdo  Rendimento  Seletividade
Solvente Catalisador Temperatura Tempo (%) (%) (%)
- 0 i - -
2-butanol Amberlyst 70 160 °C 40 min 56 (HU et al., 2014)
Tolueno Amberlyst 70 160 °C 20 min - 70 - (HU et al., 2014)
Agua Amberlyst 70 160 °C 40 min - 18 - (HU et al., 2014)
Agua ZrP 150 T 4 h 42 26 62 (ZHU et al., 2016)
Agua - 150 € 4h 5 4 80 (ZHU et al., 2016)
) Nb205 em silica AGIRREZABAL-
Agua mesoporosa 175 <C 40 min 48 35 72,9 TELLERIA et al.,
cabosil (Nb/Cab) 2013
) AGIRREZABAL-
Agua Amberlyst 70 175 40 min 25 - 85 TELLERIA et al.,
2013
Agua/DMSO SnCl4.5H20 150 C 3h 83,11 16,32 19,64 (LI et al., 2015)
AQUa-CPME . oo sulfatado~ 190C 60 min 95 59 62 (WANG et al., 2017)

(1:3, viv)
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(continuacéo)

Condicdes de reacao Resultados
Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conversdo  Rendimento  Seletividade Referencias
P P (%) (%) (%)
Agua / Tolueno FDU-5-7.5E-SO3H 160 € 4 h 96,81 81,11 78,51 (HU et al., 2018)
Agua / Tolueno  SBA-15-SO3H(C) 160 € 4 h 97,28 75,00 72,96 (HU et al., 2018)
Tabela 11-4. Catalisadores heterogéneos a base de nidbio para a reacao de desidratagédo de xilose
Condicdes de reacao Resultados
~ . - Referéncias
. Converséo Rendimento  Seletividade
Solvente Catalisador Temperatura Tempo (%) (%) (%)
< (MOLINA et al.,
Agua NbO 180 4h 82 45 55 2015)
< (MOLINA et al.,
Agua NbSzZ 180 4h 38 23 60 2015)
agualisopropanol (20 (MOLINA et al.,
% VIV) NbO 180 4h 90 51 57 2015)
agualisopropanol (20 (MOLINA et al.,
% VIV) NbSZ 180 4h 45 25 56 2015)
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(continuacéo)

Condicdes de reacdo Resultados

Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conzgzr)sao Rend(lor/g)ento Selet(l(\)gc)lade Referéncias
) ) (GARCIA-SANCHO
Agua Al-12Nb 180 3h 65 38 59 et al., 2014)
) N (GARCIA-SANCHO
Agua Si-12Nb 180 3h 42 34 80 et al., 2014)
) ) (GARCIA-SANCHO
Agua MCM-12Nb 180 3h 35 31 88 et al., 2014)
N,N- Hydrotalcite- 100 3h 79 51 51 (TAKAGAKI et al.,

dimethylformamide Amberlyst-15

2010)

oxido de niébio (NbO) e nidbio suportado em silica (NbSZ)
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CAPITULO llI: METODOS E METODOLOGIA

3.1. Métodos E Materiais
Para a reacao foi utilizado D-(+)-xilose (pureza = 99%), numero CAS 58-86-6,

adquirido na Sigma-Aldrich. O furfural, nimero CAS 98-01-1, a ser utilizado para a
realizacdo da curva de calibracdo com a técnica de cromatografia liquida de alto
desempenho (HPLC), foi adquirido na Sigma-Aldrich com pureza > 99%.

O pentéxido de nidbio hidratado (NbA), o éxido de nidbio (NbO) e o fosfato de
niébio (NbP) foram fornecidos pela Companhia Brasileira de Metais e Metalurgia
(CBMM), com sede em Araxa, estado de Minas Gerais.

O alcool anidro 99,3°, adquirido na empresa Ciclo Farma, foi utilizado para a
lavagem do catalisador na etapa de reutilizagdo do mesmo.

Foi utilizado reator batelada Parr 5500 Series Compact 300 mL com controle
de temperatura e agitacdo. O reator e o controlador podem ser observados nas

Figura Ill-1 e Figura IlI-2, respectivamente.

Figura Ill-1. Reator Parr 5500 Series

Onde: (1) Motor; (2) Manémetro; (3) Transdutor de Pressao; (4) Medidor de Temperatura (5) Entrada

do Nitrogénio; (6) Sistema de refrigeracdo do transdutor de Pressao e do motor.
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Figura 111-2. Controlador de temperatura e agitacao

Onde: (7) Temperatura; (8) Rotagdo do motor; (9) Presséo do Sistema

3.1.1. Quantificacéo da xilose e furfural
As concentragfes de xilose e de furfural foram analisadas utilizando a técnica

de cromatografia liquida de alto desempenho (HPLC). O aparelho HPLC da marca
Shimadzu utiliza um detector de indice de refracdo (RID-10A) e uma coluna de troca
catibnica Aminex HPX-87H, 300 x 7,8 mm, com H2SO4 como fase movel (XIE et al,
2011).

O furfural possui um tempo de reten¢éo na coluna, a 60 C, de 46,4 minutos,

enguanto a xilose tem um tempo de 10 minutos (XIE et al, 2011).

3.2. Metodologia da reacéo
Para realizar o experimento foram pesados e misturados a xilose e 0s

catalisadores, fosfato de nidbio e &cido nidbico, juntamente com &agua nas
proporcdes definidas pelo planejamento experimental.

Com o reator fechado, foi realizado a purga com nitrogénio durante 10
minutos para a reducéo e inibicdo de reacdes indesejadas com o oxigénio, seguido
do aquecimento e inicio da rotacdo, definida em 500 rotagfes por minuto. O tempo
de reacdo se iniciou quando o reator atingia a temperatura necessaria do
experimento.

Apos o tempo definido de reacdo, uma aliguota era retirada e filtrada em filtro

seringa, e estocado sob refrigeracdo em vials &mbar de 1,5 mL.
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3.2.1. Célculos
A partir dos dados de area obtidos no aparelho HPLC, foi calculada a

converséo de xilose na reacgéo de acordo com a Equacéo 1.

(XIL]iniciai—[XIL] finai
[XIL]inicial

Conversao (%) = x100 Q)

Onde [XIL]inicia € a concentracdo de xilose inicial do sistema, [XIL]fnai € a
concentragéo de xilose final do sistema. O rendimento e a seletividade, a partir das
Equacdes 2 e 3, respectivamente.

, [FUR] MxiL #CFyR
%) =
Rendimento (%) ror X Tl X #oxn, x100 2

Rendimento (%) (3)
Conversio (%)

Seletividade (%) =
Onde [FUR] é a concentracao de furfural no final da reacao, [XIL]inicia € a
concentragdo de xilose inicial da reagédo, Mrur é a massa molar de furfural, MxiL é a
massa molar de xilose, #Crur € a quantidade de atomos de carbono em uma
molécula de furfural e #CxiL € a quantidade de atomos de carbono em uma molécula
de xilose. A andlise estatistica dos resultados foi realizada usando o software

Statistica ®.

3.2.2. Comparagéo entre os diferentes catalisadores
O acido nidbico, o fosfato de nidbio e o 6xido de nidbio foram testados com a

finalidade de observar o efeito de cada um na conversao de xilose e na seletividade
de furfural na reacdo de desidratacdo de xilose. Também foi observado o efeito
combinado utilizando dois ao mesmo tempo e o efeito sem a utilizagdo de nenhum
deles.

As reacdes ocorreram em triplicata, utilizando apenas agua (reagdo de
autocatalise), 2 g de catalisadores, sendo que quando utilizados em pares, como
fosfato de nidbio/6xido de nidbio, fosfato de nidbio/acido nidbico e Oxido de
niébio/acido nidbico, foi utilizado 1 g de cada um, perfazendo a soma de 2 g no total.

As reacdes ocorreram a uma temperatura de 160°C, por 30 minutos, com 2%
em peso de xilose inicial e uma razdo de massa de catalizador/ massa de xilose de

0,5, em um reator Parr com rotacéo de 500 rpm.
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3.2.3. Planejamento Experimental Fatorial Fracionario
O Planejamento Experimental é utilizado como instrumento de avaliacdo dos

fatores estudados em uma reacdo quimica. Tais fatores podem ou néo ter influéncia
significativa na resposta apresentada. Dessa forma, a estatistica envolvida no
planejamento ira fornecer informacg6es mais precisas para o estudo da reacao.

O planejamento experimental foi concebido no formato de Fatorial Fracionario
com 4 fatores e resolugdo IV (241). Os fatores utilizados foram temperatura, tempo,
porcentagem de massa inicial de xilose (%m. xilose) e razdo massa catalisador /
massa xilose (cat/xil), conforme a Tabela IlI-1. Os valores utilizados foram escolhidos
com base na literatura estudada.

Tabela Ill-1. Niveis do Planejamento Experimental

Niveis
Fator
-1 0 +1
Temperatura (°C) 140 155 170
Tempo (min) 30 60 90
%m. xilose 2 4 6
cat/xil 0,5 1,0 1,5

Dessa forma o planejamento apresentou 11 experimentos, com 3
experimentos no ponto central, sendo realizado de forma aleatéria conforme a
Tabela I11-2. O planejamento experimental foi realizado com o auxilio do software

Statistica®, utilizando o modelo polinomial quadratico.
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Tabela I11-2. Planejamento Fatorial Fracionario

Experimento Temperatura Terr.1po %m. cat/xil
(°C) (min) xilose

1 140 30 2 0.5
2 170 30 2 1.5
3 140 90 2 1.5
4 170 90 2 0.5
5 140 30 6 1.5
6 170 30 6 0.5
7 140 90 6 0.5
8 170 90 6 1.5

9(C) 155 60 4 1

10 (C) 155 60 4 1

11 (C) 155 60 4 1

3.2.4. Planejamento Composto Central
ApoOs a andlise dos resultados, foram identificados os fatores séo significativos

para a seletividade do furfural, sendo possivel realizar o Planejamento de Composto
Central. Esses fatores sdo os que influenciam de forma mais significativa na
resposta desejada. Nesse planejamento apenas os fatores significativos irdo variar,
enquanto os outros fatores sendo fixados em 30 minutos e 0,5 a razéo cat/xil. Os
valores foram fixados nesses niveis com o intuito de utilizar o menor tempo de
reacdo e de utilizar a menor quantidade de catalisador possiveis.

O planejamento de Composto Central foi realizado com o auxilio do software

Statistica® e pode ser observado na Tabela IlI-3.

Tabela 111-3. Tabela com os niveis do Composto Central para Temperatura e %m. xilose

-a -1 0 1 +0

Temperature 123,79 130 145 160 166,21

%m. xilose 1,17 2 4 6 6,83
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O Planejamento representado na Tabela IlI-4 foi realizado com o auxilio do
software Statistica®. Os experimentos foram realizados de forma aleatorizada, com

dois pontos centrais (PC).

Tabela IllI-4. Planejamento Fatorial Fracionario

Experimento Temperatura %m. xilose

1 130 2
2 130 6
3 160 2
4 160 6
5 123,8 4
6 166,2 4
7 145 1,17
8 145 6,83

9 (PC) 145 4

10 (PC) 145 4

3.2.5. Reuso dos Catalisadores
O estudo do reuso dos catalisadores foi realizado no ponto de maximo obtido

apos o planejamento composto central. Apds cada reacdo, o catalisador foi filtrado
em um papel filtro comum, e lavado com 200 mL de agua a 70 °C e 100 mL de
alcool etilico.

Apos ser lavado, o catalisador foi seco em estufa durante 12 h e depois
pesado antes de nova reagdo. Em cada experimento foi retirado uma aliquota de

amostra para analise de concentracdo de xilose e furfural no HPLC.
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3.3. SIMULACAO DO PROCESSO INDUSTRIAL

3.3.1. Correntes de Alimentacao

A simulagéo foi realizada para ser uma unidade adjacente de producdo de
furfural em uma usina de producao de etanol de primeira e segunda geracéo a partir
do sorgo sacarino. Foram estudadas trés correntes de alimentagcédo oriundas dessa
usina, simulada pra Souza et al. (2017).

O trabalho foi realizado com base no estudo de trés diferentes tipos de
hidrélise do bagaco de sorgo, comparando-0s. Foram estudados os pré-tratamentos
hidrotérmico, acido diluido e exploséo a vapor.

As correntes de hidrolisado oriundas desses trés processos foram
adicionadas as simulagfes realizadas no simulador para a producéo de furfural. As
correntes de entradas com composi¢cdes massicas estdo presentes na Tabela IlI-5.

Tabela I11-5. Composi¢do massica das correntes de alimentacéo

Pré-tratramento

Componente )
Hidrotérmico Acido diluido Exploséo a Vapor

Agua 0,9674 0,9760 0,8974

Xilose 0,0289 0,0014 0,0719

Furfural 0,0005 0 0,0027

Acido Acético 0,0032 0,0028 0,0168

Acido Sulfarico 0 0,0073 0,0112

Vazao massica 171,8 418,7 54,89
(ton/dia)

Temperatura (°C) 25 55,5 90

3.3.2. Separacéo do Furfural
A separacdo de furfural e 4gua requer o uso de muita energia, devido a

presenca de um ponto de azedtropo (35,46% em massa de furfural), sendo feita
atraves de uma destilacdo (NIEHN et al., 2016; NIEHN et al., 2017).
Uma forma de reduzir a quantidade de energia gasta na purificacédo do furfural

€ com o0 uso de extracao liquido-liquido, utilizando diversos tipos de solventes. Para
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esse tipo de separacdo ser adotada, devem-se observar algumas caracteristicas
relevantes em relacdo ao solvente escolhido.

O solvente deve possuir baixa toxicidade, ponto de ebulicdo suficientemente
distante do furfural para que a separagéao ocorra de forma mais eficiente, tenha um
custo baixo e boa seletividade. Também se devem observar o seu coeficiente de
distribuicdo, que deve ser o maior possivel, e a capacidade de regeneracdo do
solvente, para que volte para o processo e reduza 0s passivos ambientais e 0 custo
(HU et al., 2014; NIEHN et al., 2017).

Os solventes mais utilizados nesse tipo de separagédo sdo tolueno, benzeno,
metanol e THF (CROCKER; BOWREY, 1984; NIEHN et al., 2016; XING; HUBER,
2011). Apesar do baixo custo, boa seletividade e regeneracéo eficiente, esses dois
solventes sdo muito toxicos. Dessa forma, atuais estudos buscam novos solventes
menos agressivos para a saude humana e para o0 meio ambiente, como o acetato
isobutilico e cloreto de n-butila.

A simulacédo foi realizada no software Aspen Plus 10® utilizando como
solvente o cloreto de n-butila, de acordo com dados obtidos na literatura. Os
parametros binarios utilizados na separacao furfural/solvente ndo foram encontrados
na literatura. Dessa forma, foram estimados utilizando o pacote termodinamico
UNIFAC (Universal QuasiChemical Functional-group Activity Coefficients) para
predizer o0s mesmos.

O cloreto de n-butila possui formula quimica CsHoCl, massa molecular de
92,57 gmol* e densidade de 88 gmL™*. O cloreto de n-butila é inflamavel, porém néo
€ toxico para a saude humana e estavel em temperatura ambiente. Desa forma ele
se torna um solvente interessante para substituir solventes téxicos para a saude
humana e para o0 meio ambiente.

Os equipamentos utilizados para a separagdo foram um decantador e duas
colunas de destilacdo, para a obtencédo de uma corrente de furfural a 99% de pureza
em massa.

Dados que ndo se encontram na literatura para os parametros de equilibrio
liquido-vapor foram obtidos utilizando o software Aspen Hysys®, utilizando o pacote
termodinamico UNIFAC para predizé-los.
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3.3.3. Fluxograma
O processo de produgéo do furfural, com as principais correntes de entrada e

saida e os principais equipamentos, esta representado na Figura IlI-3.

Figura 111-3 Fluxograma do processo produtivo

Alimentacdo Produto

Extracdo

Tanque Flash Liquido-Liquido

Torre de Destilagdo 1

s

A corrente de alimentacdo é misturada com o reciclo de xilose vindo do

Tanque Flash e segue para ser aquecida no trocador de calor em contracorrente. A
corrente é introduzida no reator juntamente com o fosfato de niébio e acido niébico.
Apés a reacdo, a corrente passa pelo trocador de calor para ser resfriada e segue
para o Tanque Flash, onde o furfural e 4gua séo separados da xilose na corrente de
vapor enquanto a xilose e uma menor parte de agua seguem pela corrente de
liquido, onde € misturada com a corrente de entrada.

Apés o Tanque Flash a corrente de vapor segue para o extrator liquido-
liguido, onde sdo misturados no cloreto de n-butila. A corrente aquosa sai do
sistema. A corrente organica segue para a primeira coluna de destilagdo onde
comeca a separacéao do furfural com o cloreto de n-butila. A corrente de fundo segue
para a segunda coluna para a purificacdo enquanto a corrente de topo segue como
reciclo do solvente para o extrator.

Na segunda coluna a corrente de fundo é o produto final quente, que é
resfriado para armazenamento. A corrente de topo segue como reciclo do solvente

para o extrator.
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3.4. Analise Econdmica dos Processos
O estudo econdmico foi realizado com o auxilio de planilha de Excel®

fornecido por Peters, Timmerhaus e West (2002).

Os valores inseridos sao divididos em Capital Investido, Materiais e Custos de
Pessoal, Utilidades e Depreciacgao.

O Capital Investido € a estimativa de custo dos equipamentos utilizados no
processo. Esse valor foi fornecido pelo Aspen Plus 10® depois de realizada a
simulagdo. O custo dos equipamentos leva em consideracao o estado fisico que se
encontram os reagente e produtos. Como o processo utiliza liquidos e sélidos, foi
utilizada a coluna Liquido-Sdlido para o calculo.

Na aba de Materiais e Custos de Pessoal séo inseridos os valores com 0s
custos dos reagentes utilizados, bem como o valor de venda dos produtos, e suas
respectivas quantidades consumidas e produzidas. Dessa forma € calculado os
valores totais de custos com reagentes e venda de produtos. Também € adicionado
valores de operadores, com numero de operadores, quantidade de turnos e custo de
cada operador por hora.

Utilidades € a quantidade de vapor, agua de resfriamento e eletricidade
utilizados no processo. Esses valores foram obtidos apés cada simulacdo no
software no Aspen Plus 10®.

Por fim é determinado qual o método de depreciacdo de equipamentos
utilizados no processo. Foi escolhido o padrédo do documento, com seis anos de
depreciacéo.

Apbs a insercdo dos dados obtidos na simulagéo e escolhidos de acordo com
0 processo, é fornecido na aba Avaliagdo os resultados com o periodo de 10 anos.
Essa avaliacdo consiste na disposicdo a média anual de Retorno de Investimento
(%), Tempo de Retorno (ano) e Retorno do investimento (106 R$) e sdo calculados

de acordo com as Equacgoes 4, 5 e 6, respectivamente.

Retorno de Investimento (%) = (Ganho total—Investimento) , 4 (4)

Investimento

Investimento
(5)

Tempo de Retorno (ano) = : —
Fluxo de caixa médio
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Retorno do Investimento(10°R$) = Fluxo caixa médio — Investimento * m,, (6)

Onde mra é a taxa de desconto anual, fixada em 15%.

3.4.1. Analise de sensibilidade econémica
A andlise de sensibilidade sera realizada baseada na simulacéo referente a

2% em massa inicial de xilose, com o pré-tratamento de hidrolise hidrotérmica. Este
processo foi escolhido por possuir o menor preco de venda observado (MSP). Foi
analisado o impacto no preco do furfural a variacdo dos precos do solvente, da
producao de furfural e do preco de venda do etanol.

Os valores dos parametros foram variados em 25% negativa e positivamente,

de forma separada.
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CAPITULO IV:RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1. Planejamento Experimental Fatorial Fracionario

Apos a andlise das amostras no HPLC, foi possivel construir a Tabela IV-1 Tabela de
conversdo de xilose e seletividade de Furfural com conversao de xilose, rendimento e
seletividade de Furfural.

Tabela IV-1 Tabela de conversao de xilose e seletividade de Furfural

Fatores Resultados (%)
Experimento 1 2 3 Conversdo Setetividade

(°C) (min) (%) Xilose Furfural

1 140 30 2 0,5 40,17 22,87

2 170 30 2 1,5 98,41 30,57

3 140 90 2 1,5 90,19 49,32
4 170 90 2 0,5 93,27 42,70

5 140 30 6 1,5 86,83 34,03

6 170 30 6 0,5 89,40 33,55

7 140 90 6 0,5 80,13 25,43
8 170 90 6 1,5 97,08 24,69
(PC1) 155 60 4 1,0 93,63 34,60
(PC2) 155 60 4 1,0 93,68 32,25
(PC3) 155 60 4 1,0 92,89 36,52

Com o planejamento fatorial fracionario € possivel realizar a analise
estatistica dos dados para concluir quais fatores acima descritos sao significativos.
Para embasar essa concluséo deve-se observar o diagrama de Pareto e o gréafico de
distribuicdo normal, com um nivel de significancia de 5%. Ambos podem ser

observados na Figura IV-1 e na Figura IV-2, respectivamente.
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Figura IV-1. Diagrama de Pareto
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No diagrama de Pareto, a linha representa o limite de significancia dos efeitos
estudados. Dessa forma, os efeitos que passam a linha sé&o considerados
significativos, sé@o efeitos que possuem influéncia significativa na resposta estudada.
Como pode ser observado na Figura IV-1, % inicial em massa xilose e temperatura
sdo os efeitos significativos para a seletividade de furfural na reacdo. A interacéo
temperatura-g cat/gxil ndo foi utilizada por ndo possuir uma metodologia de analise

para esses resultados.

Figura IV-2. Gréfico de Distribuicdo Normal
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No grafico de distribuicdo normal é possivel observar que os fatores
temperatura e %m. xilose estdo fora da linha. Isso significa que esses fatores néo
podem ser negligenciados do estudo, ou seja, sao significativos (MONTGOMERY,
2001).

Segundo Dunlop (1951), a quantidade de xilose inicial no reator influencia a
seletividade da reacdo. Maiores quantidades de xilose acabam por degradar o
furfural em reacdes secundarias, diminuindo o rendimento e a seletividade.

A temperatura também € um fator que aumenta a taxa de reagao e por iSso o
aumento ocasiona o aumento da producédo de huminas, reduzindo a seletividade do
furfural (PHOLJAROEN et al, 2013).

Dessa forma os fatores temperatura e quantidade de xilose inicial foram
utilizados para a realizacdo do Planejamento Composto Central, com os demais
fatores fixados em 30 minutos razdo massa catalisador / massa xilose em 0,5. Dessa
forma foi adicionado, para cada 200 ml de solucao final, 4,12 g de xilose e 2 g de

catalisadores, divididos em 1 g de NbP e 1 g de NbA.

4.2. Planejamento Composto Central
Na Tabela IV-2 pode-se observar os valores de converséo de xilose, bem como

de rendimento e seletividade do furfural. A seletividade possuiu 0 seu ponto maximo

no experimento de nimero 3, com uma seletividade de 74,71%.



Tabela IV-2. Planejamento Composto Central com resultados
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Run Fatores Resultados (%)
1 3 Con_verséo Seletividade

Xilose Furfural
1 130°C 2% 33,36 39,82
2 130°C 6 % 10,77 66,52
3 160 °C 2% 44,05 74,71
4 160 °C 6 % 54,63 31,91
5 123,8°C 4% 11,66 45,60
6 166,2 °C 4 % 47,26 66,16
7 145°C 1,17 % 88,43 40,52
8 145°C 6,83% 35,45 48,98
9 145°C 4% 49,89 32,70
10 145°C 4 % 58,93 33,54

A um nivel de significancia de 5%, segundo a Tabela IV-3, ndo houve falta de

ajuste e o erro puro foi de 0,350. Os valores de p podem ser verificados ha mesma.

Tabela 1V-3. Tabela ANOVA para a seletividade de furfural na reagéo

Fatores Que?(;)rr;]c?oio(séQ) GL Qul\ailgrdé:filca F P

1 (linear) 285,872 1 285,872 816,018 0,022277
1 (quadratico) 548,819 1 548,819 1566,596  0,016081

2 (linear) 25,704 1 25,704 73,372 0,073987
2 (quadratico) 132,827 1 132,827 379,152  0,032666
12 (interacéo) 1934,418 1 1934,418 5521,771  0,008567
Falta de Ajuste 30,607 3 10,202 29,122 0,135190

Erro Puro 0,350 1 0,350

Total SQ 2828,472 9
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O coeficiente de determinacdo do modelo foi de 0,989.
A superficie de resposta da seletividade da reacédo de desidratacdo de xilose

a furfural pode ser observada na Figura IV-3.

Figura IV-3. Superficie de resposta para a seletividade (%) de furfural a partir da % inicial de massa
de xilose e da temperatura (°C)

ROTIRET
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Seletividade (%) = 1767,01-27,88x1 + 0,11x12 + 155,05x3 + 1,35x3? - 1,10xX1X3

Onde os subscritos 1 e 3 representam os fatores temperatura e % inicial em
massa de xilose, respectivamente.

A superficie o formato de vale, ndo sendo, portanto, possivel obter, pela
superficie, o ponto de maior seletividade da reacdo. Dessa forma, foi adotada a
reagcdo de numero 3 no planejamento composto central, 160 °C e 2% em massa
inicial de xilose, devido sua maior seletividade.

Ao analisar os dois fatores de forma linear, pode-se observar que o aumento
de ambos separadamente favorece ao aumento da seletividade. Porém ao analisar a
interagc&o entre os fatores isso néo ocorre.

O efeito combinado do aumento da temperatura e do aumento da
porcentagem em massa inicial de xilose reduz consideravelmente a seletividade da
reacdo. O oposto também ocorre a reducao da seletividade, com ambos os fatores
em seus niveis minimos estudados. A reducdo da seletividade quando estdo em

nivel maior ocorre devido ao fato de reacdes paralelas com a xilose e o furfural. Com
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a concentracdo menor de xilose, ocorre uma pequena conversao de xilose a furfural,
e esse logo se degradando em produtos secundarios, reduzindo a seletividade.
Como uma temperatura maior favorece a conversdo de xilose e uma concentragéo
menor de xilose reduz reagOes paralelas com o furfural, observa-se que a melhor
interacdo entre os dois para a producao de furfural € uma maior temperatura com
uma porcentagem inicial de xilose menor.

A porcentagem em massa inicial de xilose no sistema obteve a maior
significancia no estudo. Isso pode ser explicado pelo fato do furfural ser muito reativo
com a xilose, formando huminas (DIAS et al., 2010; PHOLJAROEN et al., 2013).

Na Figura IV-4, com a representacdo de valores observados e valores
preditos, pode-se observar que o ajuste do modelo foi adequado, com os valores
observados bem proximos da reta de valores preditos.

Figura IV-4. Gréfico Valores Preditos x Valores Observados para a seletividade de furfural
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A um nivel de significancia de 5%, segundo a Tabela IV-4, ndo houve falta de

ajuste e o erro puro foi de 40,87. Os valores de p podem ser verificados na mesma.



Tabela IV-4. Tabela ANOVA para a seletividade de furfural
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Fatores Qua?c;)rrarllc?oc'jso(séQ) GL Qul\zilc?rdélii?ca F P

1 (linear) 1375,503 1 1375,503 33,65304 0,108673
1 (quadratico) 1024,813 1 1024,813 25,07308  0,125487

2 (linear) 944,543 1 944,543 23,10918 0,130568
2 (quadratico) 7,336 1 7,336 0,17949 0,744883
12 (interacgéo) 275,163 1 275,163 6,73213 0,234191
Falta de Ajuste 696,790 3 232,263 5,68255 0,296918

Erro Puro 40,873 1 0,000722

Total SQ 4688,298 9

O coeficiente de determinacdo do modelo foi de 0,843.

A superficie de resposta para a conversdo de xilose para a formacéo de

furfural é demonstrada na Figura IV-5.

Figura IV-5. Superficie de resposta para a conversao de xilose (%) de furfural a partir da % inicial de
massa de xilose e da temperatura (°C)
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forma que temperaturas mais altas. Em concentracfes baixas de xilose a mesma &
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rapidamente consumida, pois ha muitos sitios disponiveis para a conversdo, ndo
dependendo da temperatura.

Na Figura IV-6, com a representacdo de valores observados e valores
preditos para a conversdo de xilose a furfural, pode-se observar que o ajuste do
modelo foi adequado, com os valores observados bem proximos da reta de valores

preditos.

Figura 1V-6. Gréfico Valores Preditos x Valores Observados para a converséo de xilose
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Como o0 objetivo do trabalho é obter a maior seletividade possivel ndo foi
necessario observar o ponto de maior conversao de xilose.

Os catalisadores foram testados separadamente e em conjunto para verificar
a converséo de xilose e a seletividade de furfural.

Com um nivel de significancia de 95%, os resultados podem ser observados

na Figura IV-7.
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Figura IV-7. Comparagéo entre os diferentes tipos de catalisadores. Condi¢des de reagéo: 160 C; 30
min.; 2 %m. xilose; e 1 g de cada catalisador foi usado na reacao.
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Suzuki (2011) e Yang (2012) propuseram que a reacao de desidratacédo de
xilose a furfural ocorre em duas etapas. A primeira é a isomerizacdo da xilose a
xilulose, utilizando sitios acido de Lewis (LAS), e a segunda etapa ocorreria com a
desidratacdo da xilulose em sitios 4cidos de Bronsted (BAS).

Os valores encontrados na Figura IV-7 mostram que a reacao
necessita de um catalisador acido, visto que a reacdo auto catalitica (Agua) possui
baixa conversdo de xilose e baixa seletividade de furfural. O NbO possui menos
sitios LAS do que NbP e NbA e néo possui BAS (Nakajima, 2011; Zhang, 2015). A
conversdo de xilose quando utilizado o NbO foi consideravel, indicando que os sitios
LAS possuem uma influéncia grande na isomerizagcédo de xilose a xilulose. Com o
aumento da razdo BAS/LAS, ha o aumento da seletividade de furfural, como pode
ser observado nos valores encontrados das reagbes de NbA e NbP. Este possui
uma relacédo maior do que o primeiro (CATRINK et al., 2017).

Os melhores valores encontrados foram com a utilizacdo da mistura de
NbP/NbA, com uma razdo de 1:1 em massa, atingindo os valores de 74,71 % de
seletividade de furfural, com 160 € por 30 minutos. O resultado encontrado é
promissor quando comparado com os resultados encontrados na literatura,
representados na Tabela IV-5. Dessa forma, a proporcéo de sitios acidos de Lewis e

Bronsted altera a conversao de xilose e a seletividade de furfural.
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Tabela IV-5. Dados de Conversao de xilose e Seletividade de furfural

Sel.
_ Temp. Tempo Conv.
Catalisador Solvente . FUR Ref.
(°C) (min)  XIL (%)

(%)
: Pholjaroen
NbP Agua 160 60 44.1 39.5
et al., 2013
: Pholjaroen
NbP Agua/tolueno 160 60 51.8 43.4
et al., 2013
i Zhu et al.,
ZrP Agua 160 240 42 62
2016
Hydrotalcite- NN Agirrezabal-
Amberlyst- , 100 180 72 51 Telleria et
dimetilformamida
15 al., 2016
CrCls-HCI i Choudhary
Agua/tolueno 140 120 95.8 76.3
(60:1) et al., 2012
Acido ) Delbecq et
_ CPME/Agua 170 60 99 67
Acético al., 2016
i Suzuki et
S0427/SnO2  Agua/tolueno 100 48h 57.3 26.6
al., 2011
i Nakajima et
Nb20s Agua 120 180 93 48
al., 2011
NbP/NbA i Este
Agua 160 30 44.05 74.71
(1:1) Trabalho
4.3. Reuso dos catalisadores

O reuso do fosfato de nidbio e acido niébico foi realizado para estudar a
lixiviagdo do fosfato e da inativacdo dos sitios acido por deposicdo de huminas em
sua superficie. Os valores de conversao de xilose e seletividade de furfural de cada

reacao estao apresentados na Tabela IV-6.



46

Tabela 1V-6. Resultados das reacdes de desidratacdo para o reuso do catalisador

Experimento Converséo xilose (%) Seletividade furfural (%)
1 28.58 75.65
2 65.23 55.93
3 62.98 53.03
4 52.93 51.79
5 43.90 54.21

Ha perdas de massa entre os experimentos, devido ao processo de
reciclagem do catalisador. Ndo houve ajuste dos calculos da massa de xilose
utilizado devido o fato da quantidade de catalisador ndo ser um fator significativo
para a reacdo de desidratacdo de xilose, conforme observado no Planejamento
Fatorial Fracionario. Apos o uso do catalisador, 0 mesmo assumiu uma coloragao
marrom. Isso provavelmente ocorreu devido a deposi¢cdo de huminas formadas em
reacdes secundarias.

Observando a Tabela IV-6, pode-se observar que houve uma grande variacao
na conversdo de xilose nas primeiras reacdes, reduzindo apds a segunda. Em
relacdo a seletividade de furfural, houve uma queda da primeira para a segunda,
estabilizando em seguida. Como observado por Carvalho (2016), o fosfato de ni6bio
lixivia apOs a primeira reacao. Porém, Catrink (2017) observou que a lixiviagdo reduz
apos a primeira utilizacdo do catalisador. Isso pode ocasionar um desequilibrio dos
sitios acidos, reduzindo a seletividade e aumentando a conversao. Outro fator que
pode ocasionar 0 aumento da conversao é a presenca de impurezas no catalisador,
depositados sobre a superficie (CARVALHO, 2016; CATRINK et al.,, 2017,
NAKAJIMA et al., 2011; PHOLJAROEN et al., 2013; TAKAGAKI et al., 2010).

4.4, Equipamentos Utilizados na Simulagéo
As simulagdes foram baseadas nas correntes de alimentacdo oriunda de uma

usina de producao de etanol a partir de sorgo sacarino e sao apresentadas nas
Figura 1V-8, Figura IV-9 e Figura IV-10 para hidrolisado hidrotérmico, acido diluido e
explosdo a vapor, respectivamente. Sdo demonstradas cada simulagdo com sua

respectiva tabela com os valores das principais correntes, com vazao massica,
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temperatura, pressao, entalpia massica e fracdo massica de cada componente que
esta presente.

Essa corrente vem da etapa de hidréolise da usina, e suas caracteristicas
estdo apresentadas nas Tabela I1I-5 (SOUZA et al 2017). As simulag¢des utilizando
os hidrolisados oriundos do pré-tratamento hidrotérmico, acido diluido e exploséao a
vapor sdo encontrados nas Tabela 1V-8, Tabela IV-9 e Tabela IV-10,
respectivamente.

Essa corrente segue para um mixer, no qual ira se juntar a corrente de reciclo
de agua oriunda do tanque flash, apos passar pelo filtro de separacdo do
catalisador. Em seguida segue para um trocador de calor, que ird elevar sua
temperatura antes de entrar no reator. A corrente que agquece € a corrente de saida
do reator, que possui a temperatura de 160 °C.

A reacao ocorreu baseada em informacdes coletadas na literatura acerca da
reacdo de desidratacdo de xilose a furfural. Foi utilizado um reator de conversao
RSTOIC, utilizando condi¢des de reacdo definidas no capitulo anterior, com 160 °C e
pressao de 5 bar

A primeira separacdo que ocorre apos a saida do reator € o tanque flash. O
tanque tem como objetivo separar a xilose e os catalisadores da agua, furfural e
acido acético. O tanque flash opera a 100 °C e 1 bar.

Para os processos com corrente do hidrolisado a partir do acido diluido e da
explosdo a vapor foi introduzido uma purga para reduzir a quantidade de &cido
sulflrico no sistema, na corrente que é misturada junto com a carga de entrada do
processo.

Para realizar a separacdo do furfural e da agua é necessario o uso de
solvente organico, utilizando um separador liquido-liquido. Foram adicionados 12
Kg/hr de cloreto de n-butila no separador liquido-liquido para a corrente do
hidrolisado hidrotérmico, que opera a 40 °C e 1 bar. Para os hidrolisados de acido
diluido e explosdo a vapor foram utilizados e 25 e 30 kg/hr, respectivamente. O
furfural, juntamente com o solvente, segue para as colunas para a separacao e
purificagcdo do furfural. A agua, com pequenas fragbes de furfural e acido acético
segue para descarte.

A primeira coluna DTSWU opera com 8 pratos e com condensador total, a 1
bar. O produto de topo possui em sua maior parte 0 solvente com uma pequena

fracao de furfural. No fundo possui furfural com pureza de 95 %.
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Para a segunda coluna, DSTWU, para a purificacdo do furfural, a colune
opera com 6 pratos e condensador total a 1,0 bar. O produto do fundo é furfural, e os
valores de pureza e produgéo, para as simulagdes com 2%, 4% e 6% em massa de

xilose no reator podem ser observados na Tabela IV-7.

Tabela IV-7. Vazao das correntes de produto

] Pureza Furfural (% Vazédo Massica
Pré Tratamento )
em massa) (ton/dia)
2% 0,986 2,94
Hidrolisado 4 % 0,987 2,59
6 % 0,99 2,42
2% 0,982 2,45
Acido Diluido 4 % 0,995 2,07
6 % 0,995 1,90
2% 0,982 3,048
Exploséo a
4 % 0,994 1,95
Vapor

6 % 0,99 1,93




Tabela I1V-8. Correntes da simulagdo com hidrolisado hidrotérmico
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Composig¢do Massica

Vazéao . .
Correntes , | Cloreto Acido Méssica Pr;)SaSr?O Tem[()::r)atura E(E;?LZ?
Agua Xilose Furfural ;ii; Acético CAT (ton/dia)
ENTRADA 0,9673 0,0289  0,0005 0 0,0032 0 189,3 1 25 -15570
TF-01 0,9747 0,0194 0,0020 0 0,0038 0 758,3 1 87,55 -15421
REAT-IN 0,9747 0,0194 0,0020 0 0,0038 0 758,3 1 146,5 -13042
TQ-01 0,9803 0,0092  0,0066 0 0,0038 0 758,3 5 160 -13029
TQ-02 0,9803 0,0092  0,0066 0 0,0038 0 758,3 5 84,8 -15408
FLASH-V 0,9779 0,000 0,0189 0 0,0032 0 190,6 1 99,61 -13044
FLASH-L 0,9811 0,0123 0,0025 0 0,0041 0 514,9 1 99,61 -15370
NB-IN 0 0 0 0 0 1 0,00137 1 25 -2E12
NB-OUT 0 0 0 0 0 1 0,00137 1 99,61 20,07



50

(Continuagéao)

Composig¢do Massica

Vazéo . .
Cloreto o Méssica Pressdo Temperatura Entalpia
Correntes Agua Xilose Furfural de n- Acido CAT (ton/dia) ar) () (kd/kg)
_ Acético

butila
SOLV-IN 0 0 0 1 0 0 0,267 1 40 -2006,9
DES-ORG 0,00 0,00 0,410 0 0,9589 0 70,79 1 40 -2009,2
PURGA 0,9919 0,00 0,0037 0,0011 0,0032 0 187,9 1 40 -15708
TOPO-01 0,00 0,00 0,00 0,9999 0,00 0 65,85 1 73,77 -1943,9
TOPO-02 0 0 0,0001 0,9998 0 0 1,996 0,9 74,67 -1941.,8
FUNDO-1 0,00 0,00 0,5874 0,4125 0,00 0 4,936 1,01 106,5 -1917,4
FURFURAL 0 0 0,986 0,0138 0 0 2,940 0,909 154,55 -1856,9
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Figura IV-8. Simulagdo com hidrolisado hidrotérmico
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Legenda:
EXC-101 Torcador de calor SEP-102 Filtro de Sélidos SEP-105 Torre de Destilagéo
SEP-101 Tanque Flash SEP-103 Separador Liquido-Liquido  EXC-103 Resfriador
MIX-101 Mixer EXC-102 Resfriador

REA-101 Reator de Conversao SEP-104 Torre de Destilagéo



Tabela IV-9. Correntes da simulacéo com hidrolisado acido diluido
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Composicédo Massica

Vazao P a T t Entalpi

ressao Temperatura ntalpia

Correntes Cloreto Acid Acid Méssica P P
Agua Xilose Furfural  den- CI 'O ¢ .o CAT (ton/dia) (bar) (T) (kJ/kg)

' Acético  Sulfurico
butila

ENTRADA 0,9760  0,0137 0 0 0,0029  0,0073 0 418,7 1 55,54 -15534
TF-01 0,9604 0,0195 0,0002 0 0,0029 0,00169 0 540,4 1 98,61 -15227
REAT-IN 0,9604 0,0195 0,0002 0 0,0029 0,00169 0,005 540,4 1 108,7 -13067,7
TQ-01 0,9632 0,0098 0,0052 0 0,0029  0,0189 0 540,4 1 160 -12979
TQ-02 0,09632 0,0098 0,0052 0 0,0029  0,0189 0 540,4 1 118,7 -15139
FLASH-V 0,9902 0 0,0070 0 0,0027 0 0 377,0 1 100,1 -13186
FLASH-L 0,9001 0,0324 0,0010 0 0,0033  0,0625 0 163,3 1 100,1 -14747
NB-IN 0 0 0 0 0 0 1 0,00151 1 25 -2,0X1012

(continuacéo)
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Composig¢do Massica

Vazao P a T t Entalpi
ressao emperatura ntalpia
Correntes Cloreto Acid Acid Massica P P
Agua Xilose Furfural de n- eieo eIeo CAT (ton/dia) (bar) () (kJ/kg)
_ Acético  Sulfurico
butila

NB-OUT 0 0 0 0 0 0 1 0,00151 1 100,1 20,21
SOLV-IN 0 0 0 1 0 0 0 0,9259 1 40 -2006,9
DES-ORG 0 0 0,0056 0,9944 0 0 0 437,2 1 40 -2007,5
PURGA 1 0,9001 0,0324 0,0010 0 0,00329 0,0625 0 48,98 1 100,1 -14747
PURGA 2 0,9955 0 0,0005 0,0012 0,0027 0 0 375,0 1 40 -15756
TOPO-01 0 0 0 0,9999 0 0 0 423,9 1 75,61 -1940,2
TOPO-02 0 0 0 0,9999 0 0 0 10,8137 1 74,67 -1941,7
FUNDO-1 0 0 0,1867 0,8163 0 0 0 13,31 1 84,66 -1933,4
FURFURAL 0 0 0,982 0,0177 0 0,0001 0 2,45 1 152,9 -1860,5




Figura 1V-9. Simulacdo com hidrolisado acido diluido
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Legenda:
EXC-101 Trocador de calor REA-101 Reator de Conversao SEP-104 Separador Liquido-Liquido
SEP-101 Tanque Flash SEP-102 Tanque Flash SEP-105 Torre de Destilacéo
MIX-101 Mixer SEP-103 Filtro de Sélidos SEP-106 Torre de Destilagéo
MIX-102 Mixer EXC-103 Resfriador EXC-105 Resfriador
EXC-102 Torcador de calor EXC-104 Resfriador




Tabela IV-10. Correntes da simulagdo com hidrolisado explos&o a vapor
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Composicdo Massica

Vazao P a T t Entalpi

ressdo Temperatura ntalpia

Correntes Cloreto ‘o Méssica P P
Agua Xilose Furfural de n- Acido Acido CAT ; ar) () (kd/kg)

. Acético  Sulfurico (ton/dia)
butila

ENTRADA 0,8974 0,0719 0,0027 0 0,0168 0,0112 0 60,50 1 90 -14691
Agua-IN 1 0 0 0 0 0 0 1,323 1 25 -15864
TF-01 0,9094 0,0228 0,0055 0 0,0182 0,034 0 132,1 1 94,63 -14531
REAT-IN  0,9094 0,0228 0,0055 0 0,0182 0,034 0,005 1321 1 104,6 -12665
TQ-01 0,8894 0,0352 0,0232 0 0,0182  0,0340 0 132,1 1 160 -12465
TQ-02 0,8894 0,0352 0,0232 0 0,182 0,0340 0 132,1 1 140,7 -14331
FLASH-V  0,9358 0 0,0487 0 0,1555 0 0 49,38 1 99,99 -12612
FLASH-L 0,8617 0,0562 0,008 0 0,0198  0,0543 0 82,70 1 99,99 -14368
NB-IN 0 0 0 0 0 0 1 0,00151 1 25 -2,0x10712
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(continuacéo)

Composig¢do Massica

vazao P dgo T t Entalpi
ressdo Temperatura ntalpia
Correntes Cloreto ‘- Massica P P
Agua Xilose Furfural de n- Acido Acido CAT : ar) () (kd/kg)
_ Acético  Sulftrico (ton/dia)
butila

NB-OUT 0 0 0 0 0 0 1 0,00151 1 99,99 20,178
SOLV-IN 0 0 0 1 0 0 0 0,749 1 40 -2006,2
DES-ORG 0 0 0,0057 0,9941 0,0001 0 0 4149 1 40 -2007,2
PURGA1 0,8617 0,0562 0,008 0 0,0198  0,0543 0 12,40 1 99,99 -14368
PURGA?2 10,9818 0,0628 0,0006 0,0013 0,0163 0 0 47,06 1 40 -15643
TOPO-01 0 0 0 0,9998 0,0001 0 0 385,7 1 75,55 -1938,4
TOPO-02 0 0 0 0,9999 0 0 0 26,14 0,9 74,67 -1939,4
FUNDO-1 0 0 0,0815 0,9185 0 0 0 29,187 1,01 80,88 -1931,8
FURFURAL 0 0 0,982 0,0172 0 0 0 3,048 0,909 119,52 -1904,9




57

Figura IV-10. Simula¢do com hidrolisado exploséo a vapor
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Legenda:

EXC-101 Torcador de calor SEP-102 Filtro de Sdlidos SEP-104 Torre de Destilacéo
SEP-101 Tanque Flash SEP-103 Separador Liquido-Liquido  SEP-105 Torre de Destilagéo
MIX-101 Mixer Mix-102 Mixer EXC-103 Resfriador

REA-101 Reator de Conversao EXC-102 Resfriador
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4.5. Simulag¢des Dos Processos

Os balancos globais dos sistemas utilizando a porcentagem em massa inicial
de xilose no reator (% xilose) de 2%, 4% e de 6% serdo apresentados nesse topico.
O balanco global da simulacdo com 2% xilose esta4 na Tabela IV-11 para a corrente

de alimentacao do hidrolisado hidrotérmico, com valores em fracdo massica.

Tabela IV-11. Balanc¢o global para a corrente de hidrolisado hidrotérmico e 2% xilose

Correntes Entrada  NB-IN  NB-OUT S(?hv' Purga Furfural
Agua 0,9763 0 0 0 09919 0
Xilose  0,0289 0 0 0 0 0
<
S S Furfura  0,0005 0 0 0 00037 0986
2 &
g £ Cloretode 0 0 0 1 00011 0,0138
E & n-butila
Q O
O © -
S Addo 463, 0 0 0 00032 O
Acético
CAT 0 1 1 0 0 0

Vasao Massica 189,3 0,00137 0,00137 12 1879 294

(ton/dia)
Temperatura (°C) 25 25 99,61 40 40 154,55
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 0,909
: -2,0x10- -
Entalpia (kJ/kg) -15570 12 20,07 -2007 15708 -1856,9

Para a corrente de alimentacdo do hidrolisado de &cido diluido e 2% xilose, o

balanco global com fracdo méssica esta na Tabela I1V-12.
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Tabela IV-12. Balanco global para a corrente de hidrolisado acido diluido e 2% xilose

NB- SOLV- Purga Purga

Correntes Entrada NB-IN oUT IN 1 5 Furfural
Agua 0,9760 0 0 0 0,9001 0,9954 0
Xilose 0,0137 0 0 0 00324 0 0
_ Furfural 0 0 0 0 0,0010 0,0006 0,982
o f
[7)]
o g Cloretode 0 0 1 0 00012 0,0178
g '€ n-butila
g o
s % Acido
S § Acstico 00028 0 0 0 0,0039 0,0027 0
Acido 0,0073 0 0 0 00625 0O 0,0001
Sulfdrico
CAT 0 1 1 0 0 0 0

Vasao Massica 4187 00014 00014 06614 4891 3751 2,45

(ton/dia)
Temg‘gf‘t”ra 55,5 25 9961 40 100,01 40 153,74
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1 0,909

Entalpia (kJ/kg)  -15659 -20x102 20,07 -2007 -14746 -15747 -1859,1

E para a corrente de alimentacdo do hidrolisado de exploséo a vapor e 2%
xilose, 0 balango global esta na Tabela IV-13.



Tabela 1V-13. Balanco global para o hidrolisado explosé&o a vapor e 2% xilose
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Correntes ~ Ehtrad ooy (I;IST S?II\_IV Pu;ga Pu;ga Furflura
Agua 0,8974 0 0 0 08619 0,9818 0
Xilose ~ 0,0719 0 0 0 00557 O 0
_ Furfural  0,0027 0 0 0O 00008 00005 0,982
o &
t (7))
o g Cloretode 0 0 1 0 00013 0,0179
g '€ n-butila
2 C
5 € Acido 0,0168 0 0 0 0,198 0,0163 0
O & Acético ’ : '
Acido 0,112 0 0 0 00546 0 0
Sulfdrico
CAT 0 1 1 0 0 0 0
VasaoMassica o559 0014 00014 0794 12,49 47,06 3,05
(ton/dia)
Tem?,%r;"t“ra 90 25 9961 40 9999 40 1194
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1 0,909
Entalpia (kJ/kg)  -14691 -20x10t2 20,07 -2006 -14369 -15643 -1905

As Tabela IV-11, Tabela Iv-12 e Tabela Iv-13 demonstram as correntes de

entrada dos hidrolisados e de saida, das purgas e do produto. O catalisador &

representado nas correntes NB-IN e NB-OUT. As correntes com hidrolisado de &cido

diluido e explosdo a vapor possuem uma purga a mais, para a reducdo de acido

sulfurico no sistema. Dessa forma existe uma saida a mais para a purga.

O balango global da simulacdo com 4% xilose estd na Tabela IV-14 para a

corrente de alimentagcdo do hidrolisado hidrotérmico, com valores em fracéo

massica.



61

Tabela IV-14. Balanco global para a corrente de hidrolisado hidrotérmico e 4% xilose

SOLV-

Correntes  Entrada NB-IN NB-OUT IN Purga Furfural
Agua 0,967 0 0 0 0,99 0
Xilose 0,029 0 0 0 0 0
)
< o Furfural 0,0005 0 0 0 0,004 0,987
§§ Cloreto d
Q oreto de
£ 9 n-butila 0 0 0 1 0,0011 0,012
o O
O o .
< Acdo 0,003 0 0 0 00032 0
Acético
CAT 0 1 1 0 0 0

Vasao Massica 189.6 00015 00015 061 1867 2,85

(ton/dia)
Temperatura (°C) 25 25 99,8 40 40 25
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 0,909
i _ _ -12 _ B _
Entalpia (kJ/kg) 15569 -2,0x10 20,1 2007 15702 1856,4

Para a corrente de alimentacao do hidrolisado de &cido diluido e 4% xilose, o
balanco global com fracdo massica esta na Tabela I1V-15.



Tabela 1V-15. Balanco global para a corrente de hidrolisado acido diluido e 4% xilose
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NB-

SOLV

Purga Purga

Correntes  Entrada NB-IN ouT N 1 5 Furfural
Agua 0,976 0 0 0 0,868 0,993 0
Xilose 0,013 0 0 0 0 0 0

- Furfural 0 0 0 0 00022 00023 0,995
o ©
w9 Cloreto de
o v g
7 € nbutia 0 0 0 1 0 0,0011 0,0047
g— o

T N
S & AAC,"?'O 0,028 0 0 0 0,0036 0,0031 0

T Acético

Acido 0,007 0 0 0 0 0 0

Sulfdrico

CAT 0 1 1 0 0 0 0
VasaoMassica 105 0015 00015 066 373 113.9 228

(ton/dia)

Temperatura (°C) 55,5 25 100 40 100 40 25
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1 1,1
Entalpia (kJ/kg) -3710,1 -5x10 4.8 479  -3457 -3757  -439,7

E para a corrente de alimentacdo do hidrolisado de explosdo a vapor e 4%

xilose, 0 balanco global est4 na Tabela IV-16.



Tabela 1V-16. Balanco global para o hidrolisado exploséo a vapor e 4 % xilose
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NB-

SOLV

Purga

Purga

Correntes Entrada NB-IN OUT N 1 5 Furfural
Agua 0,897 0 0 0 0,914 0,979 0
Xilose 0,0719 0 0 0 0,0285 0 0
= Furfural 0,0027 0 0 0 0,0096 0,0036 0,993
o 8
@ B Cloreto de
o 9 :
8 g n-butila 0 0 0 1 0 0,0012 0,0063
g— o
T O
S g AAC,'O.'O 0,0167 0 0 0 0019 0015 0
i cético
Acido 5110 0 0 0 0027 0 0
Sulfurico
CAT 0 1 1 0 0 0 0
VasdoMassica oy 5 0015 00015 061 244 352 215
(ton/dia)
Temperatura (°C) 90 25 99 40 99 40 25
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia (kJ/kg) -3509 -4, 8x1013 4.8 -479 -3534 -3728 -496

O balanco global da simulacdo com 6% xilose estd na Tabela IV-17 para a

corrente de alimentacdo do hidrolisado hidrotérmico, com valores em fracao

massica.



Tabela IV-17. Balanco global para a corrente de hidrolisado hidrotérmico e 6 % xilose
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Correntes  Entrada NB-IN NB-OUT Sglbv Purga Furflura
Agua 0,967 0 0 0 0,99 0
Xilose 0,0289 0 0 0 0 0
©
S S FEurfural 0,0005 0 0 0 0’0105 0,99
& g
8 £ Cloreto de 0,001
] ,
5 'S nputila 0 0 0 1 1 0.01
O g
LL .
~ Acido 0,003
Acético 0,0032 0 0 0 5 0
CAT 0 1 1 0 0 0
VasaoMassica 1893 0015 00015 0,529 1882 2,66
(ton/dia)
Temperatura (°C) 25 25 11 40 40 25
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1
Entalpia (kJ/kg) -15570  -4,8x10713 4,88 -479  -3747  -495,9

Para a corrente de alimentacao do hidrolisado de acido diluido e 6% xilose, o

balanco global com fracdo massica esta na Tabela IV-18.



Tabela 1V-18. Balanco global para a corrente de hidrolisado acido diluido e 6 % xilose
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NB-

SOLV

Purga

Purga

Correntes Entrada NB-IN ouT N 1 5 Furfural
Agua 0,976 0 0 0 0,689 0,99 0
Xilose 0,137 0 0 0 0,1 0 0
= Furfural 0 0 0 0 0,0046 0,0048 0,995
o &6
@ & Cloreto de
o @ :
8 g n-butila 0 0 0 1 0 0,011 0,0044
g— o
(T A~
S & AAC,'O.'O 0,0028 0 0 0  0,0032 0,003 0
i cético
Acido 1 5573 0 0 0 0193 0 0
Sulfurico
CAT 0 1 1 0 0 0 0
VasdoMassica ;157 90015 00015 053 158 1007 2,11
(ton/dia)
Temperatura (°C) 55,5 25 101 40 101 40 25
Presséo (bar) 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia (kJ/kg) -3710 4,8x1013 491 479,3 -3130 -3749 -495.9

E para a corrente de alimentacdo do hidrolisado de exploséo a vapor e 6%

xilose, o balanco global esta na Tabela 1V-19.
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Tabela 1V-19. Balanco global para o hidrolisado exploséo a vapor e 6 % xilose

NB- SOLV- Purga Purga

Correntes Entrada NB-IN OUT IN 1 5 Furfural
Agua 0,897 0 0 0 0,861 0,976 0,991
Xilose 0,0719 0 0 0 0,056 0 0
= Furfural 0,0027 0 0 0 0,008 0,0063 0
o &6
@ & Cloreto de
o @ )
8 g n-butila 0 0 0 1 0 0,0012 0,009
g— o
(T A~
S g Acido 0,0167 0 0 0 0,0198 0,016 0
L Aceético
Acido 0,011 0 0 0 0,054 0 0
Sulfurico
CAT 0 1 1 0 0 0 0

VasaoMassica  gn51 00015 00015 0194 124 473 212

(ton/dia)
Temperatura (°C) 90 25 100 40 100 40 25
Pressao (bar) 1 1 1 1 1 1 1
Entalpia (ki/kg)  -3509 &0 480 4792 3432 3718  -4959

Os valores com os gastos com utilidades, eletricidade, agua de resfriamento e
vapor, nas trés simulacbes sdo encontrados na Tabela IV-20, com valores em

MW/ano, m3/ano e ton/ano, respectivamente.

Tabela 1V-20. Valores gastos de utilidade nas simulacées de producéo de etanol

Consumo
Utilidade ~
Hidrotérmico Acido Diluido Explosdo a
Vapor
Eletricidade 2,07 1,24 2,49
(MW/ano)
Agua de 1,5 x108 2,9 x10° 8,1 x10*
Resfriamento
(m3/ano)

Vapor (ton/ano) 1,5 x10° 1,1 x10° 4,2 x10°
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Os valores com o0s gastos para 0s processos integrados com 2% xilose sé&o

demonstrados na Tabela IV-21.

Tabela IV-21. Consumo de utilidades no processo integrado de producéo de alcool e furfural

utilizando 2 % xilose

Pré- Tratamento

Utilidade Hidrotérmico Acido Diluido EXE/'OS""O a
apor
Eletricidade (MW/ano) 2,52 1,71 2,93
Agua de I§esfr|amento 1.8 x107 7.4 X106 1,6 X105
(m3/ano)
Vapor (ton/ano) 1,5 x10° 3,1 x10° 4,7 x10°

Os valores com o0s gastos para 0s processos integrados com 4% xilose sédo

demonstrados na Tabela IV-22.

Tabela IV-22. Consumo de utilidades no processo integrado de producao de alcool e furfural

utilizando 4 % xilose

Pré- Tratamento

Utilidade Hidrotérmico Acido Diluido  —XPj0s302
apor
Eletricidade (MW/ano) 2,52 1,69 2,93
Agua de I?esfrlamento 1.8 X107 3.1 x10° 1.4 X105
(m>/ano)
5
Vapor (ton/ano) 1,5x10 3,1 x10° 4,4 x10°

Os valores com o0s gastos para 0s processos integrados com

demonstrados na Tabela I1V-23.

6% xilose sao
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Tabela 1V-23. Consumo de utilidades no processo integrado de producéo de alcool e furfural
utilizando 6 % xilose

Pré- Tratamento

Utilidade Hidrotérmico Acido Diluido EXE/'OS""O a
apor
Eletricidade (MW/ano) 2,59 1,71 2,93
Agua de F§esfr|amento 1.8 x107 2.8 X106 1,6 X105
(m>/ano)
Vapor (ton/ano) 1,5 x10° 3,1 x10° 4,4 x10°

Como pode ser observado na Tabela IV-23, o consumo de utilidades do
processo integrado de producdo de furfural com Pré-tratamento Hidrotérmico foi o
menor dentre os estudados. As trés simulagcées obtiveram um produto com uma
pureza de 98,5 % para furfural, valor padrdo encontrado para venda no mercado.

O processo com o hidrolisado de explosdo a vapor obteve 0 maior
rendimento, considerando a vazao de entrada no processo de producéo de furfural.

Dentre as simulacdes realizadas, a oriunda da corrente do pré-tratamento via
Acido Diluido possuiu a maior producdo de furfural. Porém essa mesma corrente
possui uma vazao volumétrica muito grande, 418,7 ton/dia, tendo, portanto, a menor
produtividade entre as trés correntes de alimentacdo estudadas. A producdo de
furfural para a corrente do hidrolisado hidrotérmico foi de 2,94 ton/dia utilizando a
corrente de hidrolisado com pré-tratamento hidrotérmico, com a vazdo de 189,3
ton/dia. A producao de furfural na corrente de hidrolisado via Explosdo a Vapor foi de
3,04 ton/dia com uma corrente de alimentacéo de 60,5 ton/dia. A simulacédo que se
mostrou mais promissora em termos de produtividade foi a com a corrente de
alimentacdo com o hidrolisado de Explosdo a Vapor. Essa corrente possui maior

porcentagem em massa de xilose.
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4.6. Analise Econbmica

4.6.1. Producéo e Venda do furfural
As matérias primas utilizadas na usina de producéo alcool anidro a partir do

sorgo sacarino variam de acordo com o tipo de Pré-Tratamento. Dessa forma, o
custo do processo também vai variar.

Os custos dos reagentes e dos produtos produzidos em cada processo estao
representados na Tabela IV-24. Esses valores foram inseridos no célculo da Analise

Econbémica dos processos de Pré-Tratamento e de producéo de furfural.

Tabela IV-24. Valores de matéria prima e produtos

Material Preco

Furfural 6,00(R$/kQ)
Etanol hidratado 3,00 (R%$/I)
Acido Sulfarico 0,32 (R$/kg)

Enzima 0,51 (R$/kQ)

Cloreto de n-butila 3,40 (R$/kg)

Sorgo Sacarino 67 (R$/ton)

Os dados com utilidades utilizadas e os custos dos equipamentos com 0
tratamento hidrotérmico e com a integracdo com o tratamento hidrotérmico estdo na
Tabela 1IV-25. Os dados foram fornecidos por Souza (2016) para o pré-tratamento e
pela simulacdo para a producao do furfural. Posteriormente foram somados. O valor
de vapor gasto no processo de producado de furfural foi considerado desprezivel pelo
simulador, ndo retornando nenhum valor a ser considerado frente ao gasto no
processo de produc¢ao do etanol anidro. Os valores séo apresentados em milhdes de
reais (106 R$).



Tabela IV-25 Valores de utilizades em milhGes de reais (10° R$)
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Utilidade

) o Agua de
Pré-Tratamento Eletricidade . Vapor

Resfriamento
2% 0,341 4,757 1,995
Hidrotérmico 4% 0,340 4,753 1,996
6% 0,350 4,760 1,996
2% 0,231 1,941 4,080
Acido Diluido 4% 0,229 0,798 4,080
6% 0,231 0,736 4,080
2% 0,396 0,413 6,273
Exploséo a
4% 0,396 0,363 4,080
Vapor

6% 0,396 0,413 5,850

Os valores apresentados na Tabela IV-25 se mostraram constantes, mesmo

com a variagao da porcentagem de xilose na corrente de entrada do reator.

O capital investido,

que compreende o0 custo dos equipamentos,

instrumentacdo e controle, dutos, sistemas elétricos, construgdo, projeto de

instalacdo, pode ser observado na Tabela IV-26, com os valores das industrias de

etanol e integrado com a producao de furfural, para as correntes com 2 %, 4 % e 6

% de xilose (em 106 R$).
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Tabela 1V-26. Custo de capital investido para as 3 simulacdes para 2%, 4% e 6% de xilose

Pré-Tratamento

Apenas Etanol

Processo Integrado

2% 3,585 4,836

Hidrotérmico 4% 3,585 4,928
6% 3,585 4,814

2% 4,670 5,902

Acido Diluido 4% 4,670 6,341
6% 4,670 6,042

2% 3,740 4,991

Exploséo a Vapor 4% 3,740 4,881
6% 3,740 4,803

Os valores de Preco minimo de venda (MSP) do furfural (R$/kg) foram

baseados no retorno de investimento (%/ano), Tempo de Retorno (ano) e Retorno

do investimento (10° $). Para esses parametros foram utilizados os valores de 15%,

3,6 anos e R$ 0,00, respectivamente. Os valores de MSP e de custo de producao

estdo apresentados na Tabela IV-27 para as correntes de entrada no reator com 2%,

4% e 6% de xilose.
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Tabela IV-27 Custo de producéo e Preco minimo de venda para as 3 simulacdes para 2%, 4% e 6%
de xilose

Pré-Tratamento Custos de Preco Minimo de
Produgéo venda
2% 10,699 8,70
Hidrotérmico 4% 10,708 10,65
6% 10,710 11,40
2% 11,998 14,20
Acido Diluido 4% 10,785 15,30
6% 10,676 15,35
2% 10,709 10,82
Exploséo a Vapor 4% 10,117 14,25
6% 10,162 15,25

Os valores encontrados na Tabela 1V-27 demonstram que as plantas
simuladas para a producédo de furfural a partir de correntes de hidrolisados de uma
usina de producdo de etanol anidro a partir do sorgo sacarino possuem custos de
produgéo proximos, produziram os Valore Minimos de venda apresentados. Esses
valores sdo maiores do que os praticados pelo mercado, na faixa de R$ 6,00/kg para
uma pureza de 98,5%. Isso demostra que a simulacdo atual ndo torna esse
processo economicamente viavel para a producéo de furfural.

A baixa concentracdo de xilose na corrente de entrada faz com que muita
agua entre no sistema, demandando um alto gasto com utilidades para separa-la.
Isso ocorre principalmente no processo de producédo de etanol anidro a partir do
sorgo sacarino. A quantidade de agua no sistema é prejudicial no processo de
producdo de furfural na separacdo do mesmo. Como a concentracao de furfural é
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baixa na corrente que sai do reator, h& perda de produto na separacgéo, diminuindo o
rendimento da planta.

As simulacdes utilizando diferentes concentracfes de xilose na entrada do
reator produziram numeros préximos de custo de capital e custo de utilidade, porém
as simulagbes com concentracdo de 2 % de xilose no reator apresentou maior
produtividade anual. Dessa forma o valor minimo de venda do furfural nesse
processo foi menor, se aproximando do valor minimo para 0 processo ser
economicamente viavel.

Estudos indicam que a cogeracdo de etanol, eletricidade e furfural em uma
usina de etanol anidro de cana de acucar € favoravel economicamente, aumentando
a taxa interna de retorno do empreendimento. Porém essa simulacéo foi realizada
com uma producdo maior de etanol e com uma corrente de entrada para a planta de
producdo de furfural bem maior do que a estudada nesse trabalho (100 ton/h)
(SILVA etal., 2015).

Como a producao € baixa, o custo da planta influencia muito no preco final do
furfural e do etanol. O processo é viavel com as taxas padrdes do estudo de
econdmico, porém o preco de mercado do furfural produzido € maior do que o
praticado no mercado, inviabilizando o processo.

A producéo de furfural também leva a formacéo de produtos secundarios, que
nao foram completamente considerados nessa simulagdo. Tais produtos, além de
reduzir o rendimento da produgcdo na simulacdo, elevam os custos para a sua

separacao. Tais custos néo foram considerados nesse trabalho.

4.6.2. Analise de Sensibilidade
A andlise de sensibilidade foi feita alterando os valores dos precos de venda do

etanol e de compra do solvente e da alteracdo da producao de furfural na planta.
Dessa forma, foi observado como cada fator altera o MSP do furfural. A Figura 1V-11
nos fornece como cada parametro estudado na andlise de sensibilidade atua no
MSP do furfural.
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Figura IV-11 Andlise de sensibilidade do MSP do furfural

Etanol -

Produgdo de furfural +25%
m-25%
Solvente
RS 3,00 RS 5,00 RS 7,00 RS$ 9,00 RS 11,00

Como pode ser observada, a producao de furfural possui o0 maior efeito sobre
o MSP do furfural. Isso ja havia sido observado comparando as simulagdes com as
diferentes porcentagens de xilose no sistema, no qual a melhor simulacao foi aquela
com a maior producdo de furfural. O etanol também possui um efeito significativo no
MSP, devido ao volume produzido pela usina.

O solvente possui um efeito pequeno no preco final do furfural, visto que
quando é comparado o volume utilizado de solvente com o de producéo de furfural e

de etanol, seu valor torna-se pouco significativo.

4.7. Concluséao
Os fatores que mais influenciaram, a um nivel de significancia de 5%, na

seletividade da reacdo de desidratacdo de xilose a furfural utilizando como
catalisadores heterogéneos fosfato de nidbio e acido nidbico foram a temperatura e
a porcentagem em massa inicial de xilose no sistema. Os outros fatores estudados,
tempo e razdo massa de catalisador e massa de xilose, ndo foram considerados
estatisticamente significativos para a seletividade do furfural na reagao.

O planejamento composto central forneceu um vale néo foi possivel obter um
ponto esperado para seletividade maxima. Dessa forma utilizou-se o ponto
experimental de maior seletividade encontrada, 74,71%, com 30 min, 0,5 cat/xil,
2%m. xilose e 160 °C. O ponto de maior seletividade ocorre do fato que ao aumentar

a temperatura do sistema a conversao de xilose aumenta. Porém, em contracdes
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maiores de xilose, provavelmente ocorrem reacdes paralelas entra xilose e furfural,
reduzindo assim a seletividade. Dessa forma, a melhor combinacdo dos fatores
foram uma maior temperatura e uma menor concentragéo de xilose.

Os experimentos de reuso de catalisador foram feitos com esse ponto, com
cinco reacoes de reuso. A seletividade teve uma queda esperada de 74,71% para
55,93%, mantendo-se na faixa de 51-53%. A conversao de xilose subiu de 44% para
65%, com uma possivel alteracdo da relacdo de sitios acidos de Bronsted e de
Lewis, alterando a conversao e seletividade.

O processo de producédo de furfural a partir de xilose foi desenvolvido no
software Aspen Plus 10® a partir de dados experimentais de conversao com 0 uso
de catalisadores de nidbio, fosfato de niébio e acido niébico, e de dados encontrados
na literatura.

A separacdo do furfural da agua foi realizada com uma extracdo liquido-
liguido com o auxilio de cloreto de n-butila como solvente organico. O gasto
energético do sistema foi maior nas duas torres de destilagéo para a purificacdo do
furfural no solvente organico.

A simulacdo se mostrou uma ferramenta Util e poderosa para a construcéo de
um modelo de producdo. Com ela foi possivel desenvolver sistemas de producédo de
furfural a partir dos trés diferentes hidrolisados de bagagco do sorgo sacarino,
reproduzindo uma industria real, estimando custos com equipamentos, utilidades,
consumo de matéria prima e producao.

A integracao da producao de furfural com a producéo de etanol anidro a partir
de sorgo sacarino ndo se mostrou viavel economicamente quando analisados com
as simulagbes realizadas. O custo de producdo, juntamente com o alto custo de
implantagdo da industria e com o preco do furfural e etanol ndo alto, tornou a
industria ndo lucrativa. A producéo de furfural nas simulac¢des foi baixa, impactando
na lucratividade da usina como um todo.

O processo que obteve o menor MSP foi com o Pré-tratamento com
hidrolisado, utilizando 2% de xilose, com o valor de R$ 8,70. O preco do furfural no
mercado internacional € de aproximadamente R$6,0 /kg.

Os custos de producdo foram bem préximos em todas as simulagbes
estudadas, bem como o capital investido e o custo com utilidades. Dessa forma, o

fator mais significativo para a reducao do MSP é a producéao de furfural.
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De acordo com a analise de sensibilidade, a producédo de furfural possui o
maior impacto no MSP, confirmando a analise das simulacdes. O preco do etanol
também foi um fator significativo no preco do furfural devido a quantidade produzida.
Por outro lado, o preco do solvente néo foi significativo para o MSP, devido ao baixo
consumo frente & producéo de furfural e de etanol no processo.

4.8. Sugestdes para trabalhos futuros

Examinar a variagdo entre a razdo dos catalisadores NbA/NbP com a
finalidade de observar qual a melhor relacdo para maximizar a seletividade de
furfural na reacéo de desidratacéo de xilose a furfural;

Estudar a cinética da reacdo de desidratacdo de xilose a furfural, para obter
uma simulacéo mais proxima do real;

Buscar novos métodos de separacdo do furfural da agua, aumentando a
produtividade do sistema e, consequentemente, melhorando a analise econémica do

processo.
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