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RESUMO

BICALHO, Isabela Teixeira, M.Sc., Universidade Federal de Vigosa, fevereiro de 2020.
Simulagéo e analise técnico-econdmica da producio de S-hidroximetilfurfural a partir do
bagaco do sorgo sacarino. Orientador: Fabio de Avila Rodrigues.

Com a dependéncia e diminui¢ao acelerada das reservas de petroleo, novos estudos e processos
sobre fontes energéticas alternativas tém sido desenvolvidos. Nesse contexto, o 5-
hidroximetilfurfural (HMF) surge como matéria-prima na produ¢ao de produtos quimicos de
alto valor agregado, com grande potencial de substituir derivados do petrdleo. Para avaliar a
viabilidade de produ¢do do HMF, o programa computacional Aspen Plus V11 foi utilizado nas
simulacdes dos processos quimicos empregando o bagago do sorgo sacarino [Sorghum bicolor
(L). Moench] como matéria-prima. Neste estudo, foram simuladas dezoito plantas quimicas
com as seguintes etapas: 1) pré-tratamento da biomassa; ii) hidrélise enzimatica da celulose; iii)
sintese do HMF; e iv) separagdo e purificagdo do produto. Foram estudados os pré-tratamentos
acido diluido, hidrotérmico e explosao a vapor, associados a uma etapa alcalina. Na etapa de
sintese do HMF, seis modelos cinéticos provenientes da literatura foram avaliados. Para
determinar o custo do HMF e os principais parametros que o afetaram, foi realizada uma analise
econOmica e de sensibilidade. Os resultados indicam que o melhor custo estimando de HMF
foi 5,95 US$.kg™!, proveniente da simulagdo realizada utilizando o pré-tratamento por explosdo
a vapor e a etapa de sintese conduzida a 200 °C, por um tempo de residéncia de 8 minutos,
empregando Zeodlita Fe/HY como catalisador da reagdo. De modo geral, a andlise de
sensibilidade revelou que a vazao de bagago ¢ o parametro mais importante para a diminui¢ao

dos custos.

Palavras-chave: 5-Hidroximetilfurfural. Aspen Plus. Simulagdo de processos. Andlise
econdmica. Biorrefinaria.



ABSTRACT

BICALHO, Isabela Teixeira, M.Sc., Universidade Federal de Vigosa, February, 2020.
Simulation and technical-economic analysis of the production of 5-
hydroxymethylfurfural from the bagasse of sweet sorghum. Advisor: Fabio de Avila
Rodrigues.

With the dependence and accelerated decrease of oil reserves, new studies and processes on
alternative energy sources have been developed. In this context, 5-hydroxymethylfurfural
(HMF) appears as a raw material in the production of high value-added chemicals, with great
potential to replace petroleum products. To evaluate the viability of HMF production, the
computer program Aspen Plus V11 was used in the simulations of the chemical processes using
the bagasse of sweet sorghum [Sorghum bicolor (L). Moench] as a raw material. In this study,
eighteen chemical plants were simulated with the following steps: 1) pre-treatment of biomass;
i1) enzymatic hydrolysis of cellulose; iii) synthesis of the HMF; and iv) product separation and
purification. Diluted acid, hydrothermal and steam explosion pre-treatments, associated with
an alkaline step, were studied. In the HMF synthesis stage, six kinetic models from the literature
were evaluated. To determine the cost of HMF and the main parameters that affected it, an
economic and sensitivity analysis was carried out. The results indicate that the best estimated
cost of HMF was 5.95 US$ .kg-1, resulting from the simulation performed using the pre-
treatment by steam explosion and the synthesis stage conducted at 200 ° C, for a residence time
of 8 minutes, using Zeolite Fe / HY as the reaction catalyst. In general, the sensitivity analysis

revealed that bagasse flow is the most important parameter for reducing costs.

Keywords: 5-Hydroxymethylfurfural. Aspen Plus. Process simulation. Economic analysis.

Biorefinery.



LISTA DE FIGURAS

Figura 1 — Numero de publicagdes sobre HMF de janeiro de 2009 a dezembro de 2019........ 21
Figura 2 — Férmula molecular do HMF. ........cccooiiiiiieeeeee e 21
Figura 3 — Aplicagdo e produtos quimicos derivados do HMF. ...........cccoccoveiiiniiiiiiniiceee. 23
Figura 4 — Estrutura da biomassa 1ignocelulOsica. ............cccevieeiiiiniiiiiiniieieieeeeeee e, 24
Figura 5 — Estrutura quimica da celuloSe. .........cccvviieiiieeiiieeiieeeeeee e 26
Figura 6 — Principais etapas do processo de producdo de HMF............ccoveveviiiiiiiiiieeiee, 27
Figura 7 — Estrutura da biomassa lignocelulosica antes e depois do pré-tratamento. .............. 27
Figura 8 — Esquema simplificado da acdo das celulases sobre cadeias de celulose................. 32
Figura 9 — Formag¢ao de HMF, por via aciclica, a partir de diferentes hexoses. .........cccc.c....... 33
Figura 10 — Sintese de HMF por via CICIICA. ..c..coouiriiriiniiiiiiiciiiieeeecieseeeeece e 34
Figura 11 — Fluxograma das etapas da simulacdo computacional.............ccccceervveeiiienireneenen. 43
Figura 12 — Esquema da sintese de HMF e produtos secundarios. ..........cccecveevveeiieenieeneennen. 49
Figura 13 — Processo de separacdo e purificagdo do HMF...........occoiiiiiiiiiiiiee, 55

Figura 14 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de pré-tratamento acido diluido e
ALCALIIO. ittt b et ettt ettt aa e e ae e 61
Figura 15 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de pré-tratamento hidrotérmico e
AICALIINO. ittt ettt et ettt ettt e ae e 63
Figura 16 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de pré-tratamento explosdo a vapor
€ AICANIMO. ...ttt ettt e bt e st e e beesabeebeesnaeeteens 65
Figura 17 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de hidrolise enzimatica.............. 67

Figura 18 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 1.
Figura 19 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separagdo para os processos

SIMUIAdOS COM O IMOAELO L. e e e e e e eee e e e e e eeeeeaas 73

Figura 21 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacdo para os processos

SIMUIAOS COM O IMOAELO 2. e e e e e e e ee e e e e e e eeeeeaas 83



Figura 22 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o modelo
cinético 3 para os processos que iniciam com o pré-tratamento acido diluido/alcalino e explosao
Y1000 /421 o721 11 Lo PR 90
Figura 23 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 3
para os processos que iniciam com o pré-tratamento hidrotérmico. ..........coccevveeveriienienennene. 91
Figura 24 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacdo para os processos
simulados com 0 MOdEIO 3........ooiiiii e 94

Figura 25 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 4.
Figura 26 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacdao para os processos

SIMUIAdOS COM O IMOAELO Do e et e e e e e e e e e e eaeaeeeeeeeeaaeas 101

Figura 28 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacdo para os processos

SIMUIAOS COM O IMOAELO 5. e e e e e e e e e e e e e eeeeeaeeeeeeeeaanas 111

................................................................................................................................................ 115
Figura 30 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separagdo para os processos
sIMulados cOm 0 MOAEIO 6........coouiiiiiiiiiiiiii e 118
Figura 31 — Maiores contribuicdes para o custo de operagao dos processos simulados. ....... 127
Figura 32 — Planta completa da simulagao SC. ........coceriiniiiiiiiniiiiiiceccceeece e 131

Figura 33 — Influéncia do preco do bagago do sorgo sacarino, preco dos solventes, vazao do
sorgo no reator, conversao de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (a)..132
Figura 34 — Influéncia do pre¢o do bagago do sorgo sacarino, preco dos solventes, vazao do
sorgo no reator, conversao de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (b)..133
Figura 35 — Influéncia do preco do bagago do sorgo sacarino, preco dos solventes, vazao do

sorgo no reator, conversao de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (c¢)..134



LISTA DE TABELAS

Tabela 1 — Propriedades fisico-quimicas do HMF. ..........c.ccccoviiviiiiiiiiiciceeee e 22
Tabela 2 — Composicao de diferentes biomassas lignoceluldsicas (% em base seca).............. 25
Tabela 3 — Resultados da literatura da produg@o de HMF. ..........cccooeviiiiiiniiiieieeeeeeeee 37
Tabela 4 — Composicao do bagaco do SOTZ0 SACATINO. ........eccveerereeiiierieeiienieeieeeeeeaeenneeaens 44
Tabela 5 — Parametros adotados no pré-tratamento acido diluido..........ccceeeevveeeiiiiiieeenneennne 45
Tabela 6 - Parametros adotados no pré-tratamento hidrotérmico. ..........ccceeeeveeeeieeeeieeenieenne, 45
Tabela 7 - Parametros adotados no pré-tratamento eXplosao a VapOr. .........ccecvverveecveereveennnen. 46
Tabela 8— Parametros adotados na etapa alcalina em todos os pré-tratamentos. ..................... 46
Tabela 9 — Pardmetros adotados na hidrélise enzimatica. ...........cceceeveeeieeniieiiieniieieesieeiene 47
Tabela 10 — Catalisadores utilizados nas cinéticas simuladas. ..........c.ccoeceeviiiiieniiieiienieee, 48
Tabela 11 — Parametros cinéticos de cada modelo estudado. ..........ccceveevienieninniinieniencee 51
Tabela 12 — Valores de energia de ativagao e fator pré-exponencial. ..........cccecvereierrienneennen. 53
Tabela 13 — Pregos estimados dos materiais utilizados nos processos. .........cvueeeveeerveeerveennne. 56
Tabela 14 — Lista de componentes presente nas Simulagoes. ......c.veeeveeeeveeerieeenieeerreeeevee e 59
Tabela 15 — Balanco de massa e energia do reator de pré-tratamento 4cido diluido. .............. 62
Tabela 16 — Balanco de massa e energia do reator do pré-tratamento hidrotérmico................ 64

Tabela 17 — Balanco de massa e energia do reator do pré-tratamento por explosao a vapor...66

Tabela 18 — Balango de massa e energia do reator de hidrolise enzimatica..........c.ccoceeeuenneene 67
Tabela 19 — Melhores resultados das simulag¢des realizadas utilizando o Modelo 1. .............. 71
Tabela 20 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 1.......... 72

Tabela 21 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento acido diluido/alcalino € 0 Modelo L........ccooieiiiiiiiiiiiniininicnicccceeeee 74
Tabela 22— Balango de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 1. .......ccccveeeiiieeiiiieiiieceeee e 76

Tabela 23 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosdo a vapor/alcalino € 0 Modelo 1........c.ccocoiiiiiiiiiiiniininicce 78
Tabela 24 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 2................... 81
Tabela 25 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 2.......... 82

Tabela 26 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento 4cido diluido/alcalino € 0 Modelo 2.........ccceeiieiiiiiiiiiieiecee e, 84



Tabela 27 — Balanco de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 2. .........ccivviieiiiniiiiiiiiiieiee e, 86

Tabela 28 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosao a vapor/alcalino € 0 Modelo 2..........ccoeevvieieiieiniiieeecieecee e 88
Tabela 29 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 3................... 92
Tabela 30 - Balangos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 3........... 93

Tabela 31 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento acido diluido/alcalino € 0 Modelo 3........cccvieeiiieiiiiicieeeeecee e 95
Tabela 32— Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 3. .........cceeviieiiiiiiiiiecieceeeeee e, 96

Tabela 33 — Balanco de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosao a vapor/alcalino € 0 Modelo 3.........cccoeviiieiiiiciiiicie e 97
Tabela 34 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 4................... 99
Tabela 35 — Balangos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 4. ....... 100

Tabela 36 — Balanco de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com
pré-tratamento acido diluido/alcalino € 0 Modelo 4...........c.oooeviieviiiieciiiecie e 102
Tabela 37 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 4. ........cccovveiiiieiiiieiiieeeeee e, 104

Tabela 38 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosdo a vapor/alcalino € 0 Modelo 4...........cocoviiiiiiiiniininicnicneeceeee, 106
Tabela 39 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com Modelo 5.................... 109
Tabela 40 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 5........ 110

Tabela 41 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento 4cido diluido/alcalino € 0 Modelo S........coovieiiiiiiiiiiniiiieee e 112
Tabela 42 — Balanco de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 5. .......cccvvveiiiiiiiiinciiee e, 113

Tabela 43 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosdo a vapor/alcalino € 0 Modelo S........cccooceviiiiiiiniiniininicncciceee, 114
Tabela 44 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 6................. 116
Tabela 45 — Balanco de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 6. ........ 117

Tabela 46 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento 4cido diluido/alcalino € 0 Modelo 6.........ccoeeiieiiieiiieiiieieieeee e 119



Tabela 47 — Balanco de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com
pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € 0 Modelo 6. ........cccoeecvieviieiieniieieeieeeee e 120

Tabela 48 — Balango de massa e energia da etapa de separagdo dos processos simulados com

pré-tratamento explosao a vapor/alcalino € 0 Modelo 6..........c.ooovcuiieeiiieiciiecieeeee e, 121
Tabela 49 — Custos de investimentos para 0os processos simulados. .........cccceecveevierieeieennnn. 123
Tabela 50 — Custos de operagio para os processos simulados (USS$.ano™). ..........cccocoeueneen. 125
Tabela 51 — Produgao e custo do HMF para cada simulagao. ...........cceeveveeevreeenieeeniee e, 128
Tabela 52— Parametros e medidas de rentabilidade do processo 5C.......ccceevveeviveeriieieneenn. 129

Tabela 53 — Fluxo de caixa para a sSimulagao SC. .......cccoeviieiieiieniieiieeie e 130



HMF

A

DMF
DMSO
Eni
FA
FDCA
HCI
H>SOq4
ki

AL
MMF
MIBK
O-Nb
PBT
PEF
PET
PFD
P-Nb
R

Ri

T

[ ]
UNIQUAC

LISTA DE ABREVIATURAS E SIGLAS

S-hidroximetilfurfural
Fatores pré-exponencial
Coeficiente de determinacao
2,5-dimetilfurano
Dimetilsulfoxido

Energias de ativacao

Acido formico

Acido 2,5-furandicarboxilico
Acido cloridrico

Acido sulfirico
Velocidades especificas
Acido levulinico
Metoximetilfurfural
Metilisobutilcetona

Oxido de niébio
Polibutileno tereftalato
Polietileno furanoato
Polietileno tereftalato
Diagrama de Fluxo de Processo
Fosfato de niobio

Constante dos gases

Taxas da Reagao
Temperatura

Concentragao

Universal Quasi-Chemical



SUMARIO

1. INTRODUGCAOQ ..uueerrerercrerenenenesesesesesesesesesesssescsssesssesssesssssesssssessssssssssssssssssssssssssssssssssses 18
2. OBUIETIVOS uuiiiiiuinsensinsuissassesssissssssessssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssasssas 20
2.1 ODBJELIVO GETAL ...oiiiiiiiiciiieciie ettt et e et e e st e e et a e e e e e e e b e e e nbeeennreeenreeennes 20
2.2 ObJetiVOS ESPECITICOS ...vvieiuriieiiiieeiieeeite et e stee et e et eeetaeeetaeesbeeessaeeesabeeessseeesseesnnseesnnns 20
3. REVISAO DE LITERARTURA ......ceererrresnernsssssessssssesssssssssessssssssessessssssesessssssssesesssses 21
3.1 5-Hidroximetilfurfural (HMF)........cccouiiiiiiiie e e 21
3.2 MAtETIAS-PIIMIAS ....veeevreeerieeiieeieeeteeteeeteeteessaeeseeasseesseessseeseessseesseessseenseensseanseesssesnseenssesnns 23
3.2.1 Biomassa lIGNOCEIULOSICA .......c.ueeuiiriiieiieciieeiiecie ettt ettt 24
3.2.1.1 SOTZ0 SACATINO ....vveeurieeiiieiieeiieetieeteeteeseteeteessteeseessaeesseessseesseesssesnsaensseanseesssesnseensseenns 26
3.3 Processo de produco de HIMF ..........cccoiiiiiiiiiiiiiciicece e 27
3.3.1 Pré-Tratamento da BiOmassa.........cc.eeuiruieriiiiinieieeieeieieee et 27
3.3.1.1 Pré-tratamento com 4cido diluido .......coooueriiiiiiiiiiiiiii 28
3.3.1.2 Pré-tratamento hidrotérmiCo........ccueeiuiiiiiiiiieiie e 29
3.3.1.3 Pré-tratamento por €XPlOSAO @ VAPOT .....ccueruveruiiniiriiniieieeienieeteete ettt 30
3.3.1.4 Pré-tratamento alcalino — Etapa de deslignificacao..........cccoceeveeiiniinenncnicnenicneenne. 31
3.3.2 Hidrolise enzimatica da CeIUIOSE ........cooueiiiieiiieiiieiiee e 31
3.3.3 Desidratacao da glicose @ HMF ........cccooiiiiiiiniiiiiieeee e 32
3.3.3.1 SOIVENLES. .. ittt ettt ettt et e et e sab e et e et e et e e nteebeesnbeebeeeneeenne 34
3.3.3.2 CataliSAAOTES. ....cueeeeeiiieiieieeteeit ettt sttt 35
3.3.4 Processos de separagao € PUITICACAD ....eeeveeervireriieerieeeireeeireeeeeeeeveeesereeesnseeesnaeeeneeas 39
3.3.5 Simulagao ComputaCiONal..........ccecuiiiiiiiieeiie ettt rre e eaee e sreeeseaeeenaeas 40
3.3.5.1 Modelo UNIQUAC .....cuiiieeeieeetee ettt ettt ettt e s e e es 40
4. PROCEDIMENTOS METODOLOGICOS ......oovevrerresresressesssssesssessessessessessessessessssasses 43

4.1 Simulagao CompPUtACIONAL.......c..eeeiiiieiiie ettt eee et e st e e sbeeessreeensseeennseeens 43



4.1.1 Configuragdo do ambiente de SIMUIACAO .........ccueeriiiriiieriieiieie e 43

4.1.1.1 Especificacdo dOS COMPONENLES ......c.eerurierureeieeriieeieeniieeieenieesreesseeeseessnesseessneeseessnes 43
4.1.1.2 Pacote TermOdiNAmMICO .........coutrruiruiertieieniiesieeie ettt ettt sttt st e e 44
4.1.2 Pré-tratamento .......eooueeruiioieeniieeieeete ettt sttt sttt e 44
4.1.2.1 Pré-tratamento com 4cido diluido .......ccevieriiiiiiniiiiiiie 45
4.1.2.2 Pré-tratamento hidrotermiCO........cevuiieeiiieeiiieciiecctee ettt see e e e e e e eseveeeeaeeens 45
4.1.2.3 Pré-tratamento eXploSA0 @ VAPOT ......eeecuiieeeiiieeiieeeiieeeieeeeteeesreeeseseeeseseeessseeessseeensseenns 46
4.1.2.4 Etapa Alcalina - DeslignifiCaCao .........ccueevuieriieiiiiiieiieeieee e 46
4.1.3 HidrOliS€ ENZIMATICA .....cccuvieeeiieeiieeeiteeeciteeeieeeeieeesareeeteeesaeeessseeessseeessseeesseeesseesnsseenns 46
4.1.4 Sintese do HIME ..ottt ettt e 47
4.1.5 Processos de separacao € PUIifiCAGAO .....cuvieecuiieeiiiieeiieecieeeeieeeeieeeereeeeeree e eeeereeeeree e 55
4.2 ANALISE ECONOMICA .....ccuviiiiiieeiiieeciiee ettt e et et e et e e e te e e s vt e e saaeeesaseeesaseeesseeensseeensseeans 55
4.3 Analise de sensibilidade .........cocoiieiiiiiiiiiieie e 57
4.4 EStUAO COMPATATIVO ..eeeivieeiiieeiieeeiieeesiteeeiteeeiteesereesaeeesseeessseeessseeensseesssseesnsseesnsseesnsseenns 58
5. RESULTADOS E DISCUSSAQ ..c.cuuimininscnsessssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssssss 59
5.1 Especificacao d0S COMPONENLES .......c.eeeeuiieriieeiiieerieeeiieeeseeeeereeeeeeesseeeeneeessseeennseesnnsens 59
5.2 Pré-tratamento ........cooueeiuiiiiiiiieiieeitee ettt ettt ettt ettt st s 60
5.2.1 Pré-tratamento 4cido diluido € alcalino...........cooueeiiiiiiiiiiiiiiiceee 60
5.2.2 Pré-tratamento hidrotérmico € alcalino ............coceeviiiiiiiiiniiiiiiceeeeee 62
5.2.3 Pré-tratamento por explosdo a vapor € alcalino .........cccceeerverieniniiiniiniienceeeeeee 64
5.3 Hidrolise eNZIMALICA ......ee.viruiiiiriiiiiieieeieete sttt sttt 66
5.4 Sintese, separagdo e purificacdo do HMF .........ccccciiiiiiiiiiiiiie e 68
5.4.1 Sintese e separacdo dos processos simulados utilizando o Modelo 1 ............cccccuenneene. 70
5.4.2 Sintese e separacdo dos processos simulados utilizando o Modelo 2 .............cccccuenneene. 80
5.4.3 Sintese e separacdo dos processos simulados utilizando o Modelo 3 ............cccceueenneene. 90

5.4.4 Sintese e separagao dos processos simulados utilizando o Modelo 4 ..............cccuveenneee. 98



5.4.5 Sintese e separacao dos processos simulados utilizando o Modelo 5 ............ccccueee. 108

5.4.6 Sintese e separacao dos processos simulados utilizando o Modelo 6 ........................... 115
5.5 ANALISE CCONOIMICA. .. .eeutiiuiieiietiete ettt ettt ettt ettt b et et e st et et esbt et e eneesaeenbeenneas 122
5.5.1 Capital de investimento total (TCI).......cceciieciierieiiieieeieeee e 122
5.5.2 CUSLOS OPCIACIONALS ....vveeuvieeieeiieeiteeiiesiteesieeeteesseesbeesseeesseeseesseesseesnseenseesnseesseeasseessns 124
5.5.3 Produgdo e custo do HIMF ........cccviiiiiii e 128
5.6 Analise de sensibilidade ...........cocveiiiiiiiiiiiece e e 132
6. CONSIDERACOES FINAIS.....ccoevverererererrereresesessssesesessssssssesessssssssssesssssssssssasssssssssesens 136
7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS ......coeoeteeerernenesssessesssssssessessssssesesases 138

8. REFERENCIAS BIBLIOGRAFICAS ..oeeeeeeeeeeeeeeeeeeesessesesesessssssssessssasssssssssessnsasssssans 139




18

1. INTRODUCAO

Para atender a crescente demanda por energia, combustiveis e produtos quimicos ¢ a
diminui¢ao acelerada das reservas de petrdleo, novos processos de producdo sustentavel,
utilizando carbono organico, tém sido desenvolvidos (GALAVERNA; PASTRE, 2017; JIAO
et al., 2016). Nesse contexto, a biomassa lignocelul6sica esta entre as fontes alternativas mais
promissoras, devido a sua abundancia, sustentabilidade e estrutura quimica (GALLEZOT,

2012; KOUGIOUMTZIS et al., 2018).

A biomassa lignocelulésica ¢ uma fonte alternativa de carbono composta por
importantes polimeros como celulose, hemicelulose e lignina. Sua propor¢ao varia de acordo
com o material, mas cerca de 60% da massa seca ¢ constituida por celulose e hemicelulose
(KOBAYASHI; FUKUOKA, 2013). A celulose ¢ uma cadeia polimérica longa e muito
organizada constituida por unidades de glicose unidas por ligagdes B-1,4-glicosidicas (WANG;

NOLTE; SHANKS, 2014).

Em condi¢des acidas, a celulose pode ser hidrolisada a glicose que, apds sofrer
desidratacao, pode ser transformada em uma variedade de produtos quimicos de alto valor
agregado, como o S5-hidroximetilfurfural (HMF) (PUTTEN et al., 2013). O HMF ¢ um
composto versatil que possui grande potencial como matéria-prima para sintese de varios
produtos quimicos (KOUGIOUMTZIS et al., 2018; TONG; MA; LI, 2010). Entre estes
produtos destacam-se o 4cido levulinico, que pode ser utilizado como aditivo ou como
intermediario para producdo de biocombustiveis; o acido 2,5-furandicarboxilico (FDCA),
usado como matéria-prima para a produgdo do polietileno furanoato (PEF), potencial substituto
para o polietileno tereftalato (PET); o 2,5-dimetilfurano (DMF), combustivel liquido com alto
potencial, uma vez que possui alto ponto de ebuli¢do e ndo ¢ soluvel em dgua (WANG; NOLTE;

SHANKS, 2014).

Nos ultimos anos, foram realizados diversos estudos para sintese de HMF a partir da
glicose ou da frutose. Contudo, para se produzir economicamente HMF torna-se necessario o
uso de polissacarideos e biomassa bruta como matéria-prima, € a aplicagdo de materiais
lignocelulosicos como matéria-prima tem sido pouco investigada (SAHA; ABU-OMAR,
2014). Desta maneira, o objetivo deste trabalho ¢ avaliar a viabilidade da produ¢dao de HMF,

iniciando com a hidrolise da celulose a partir do bagaco do sorgo sacarino pré-tratado e
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posterior desidratagdo da glicose em HMF, através da simulagdo do processo utilizando o

programa computacional Aspen Plus V11.
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2. OBJETIVOS
2.1 Objetivo geral

Avaliar a viabilidade da producao de HMF a partir do bagaco do sorgo sacarino, em

escala industrial, utilizando o simulador ASPEN PLUS V11.

2.2 Objetivos especificos

e Simular o processo de producdo de HMF através de dados da literatura;

e Determinar os custos de investimento e operacional do processo simulado;

e Determinar o custo por unidade de HMF produzido;

e Analisar os fatores que t€ém maior impacto no custo do processo;

e Comparar o custo de producdo de HMF com os de outros produtos derivados da

biomassa lignoceluldsica.
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3.REVISAO DE LITERARTURA
3.1 5-Hidroximetilfurfural (HMF)

As primeiras publicagdes sobre a sintese de HMF, também conhecido como 5-
hidroximetil-2-furfural, foram feitas por Diill e Kiermayer em 1895. Desde entdo, hd um
crescente interesse por derivados furanos como matéria-prima, sobretudo nos ultimos anos, para
produgdo de solvente, aditivos de combustiveis e blocos de constru¢do na fabricacdo de
materiais poliméricos, atualmente maior segmento da indudstria quimica. Esse interesse ¢
claramente evidenciado na Figura 1, que descreve o crescimento de publica¢des nos ultimos
dez anos sobre a utilizacgdo e producdo de HMF (BOZELL; PETERSEN, 2010;
KOUGIOUMTZIS et al., 2018; PUTTEN et al., 2013; TORRES; TSAPATSIS; DAOUTIDIS,
2012).
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Figura 1 — Numero de publica¢des sobre HMF de janeiro de 2009 a dezembro de 2019.
Fonte: Web of Science (palavra-chave: 5-hydroxymethylfurfural)
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A molécula de HMF apresenta um anel furanico contendo um grupo hidroxila alcodlico
primario e um grupamento formila, como mostrado na Figura 2. A Tabela 1 apresenta suas
principais caracteristicas fisico-quimicas.
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\ / H

Figura 2 — Formula molecular do HMF.
Fonte: Putten, et al. (2013)
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Tabela 1 — Propriedades fisico-quimicas do HMF.

Propriedades Valores

Formula Molecular Cs He O3
Peso Molecular (25 °C) 126,11 g mol!
Ponto de Ebuligao (1 torr) 114-116°C

Ponto de Fusao (99 % de pureza) 30-34°C
Massa Especifica (25 °C) 1,243 g cm™
Ponto Flash 79 °C
Numero CAS 67-47-0

Fonte: Putten et al. (2013), adaptado; Sigma-Aldrich (2019).

O HMF ¢ um produto de grande interesse para as industrias visto seu potencial de
substitui¢do de produtos quimicos derivados do petréleo. A partir do HMF uma variedade de
substancias quimicas de base bioldgica, como acido 2,5-furanodicarboxilico (FDCA), 2,5-
dimetilfurano (DMF), 2,5-bis(hidroximetil)furano, acido férmico (FA) e acido levulinico (LA),
podem ser produzidas. Esses produtos possuem fungdes importantes nos setores de quimica e
energia. O FDCA ¢ uma molécula que pode ser usada diretamente como substituto do acido
tereftalico na produgao de polietileno tereftalato (PET) e polibutileno tereftalato (PBT). Como
o acido tereftalico ¢ formado através da oxidagdo do p-xileno, o HMF atua substituindo o p-
xileno proveniente do petroleo. O DMF possui aplicagdo como biocombustivel e apresenta
maior densidade energética que o bioetanol, além de ndo liberar diéxido de carbono (CORMA;
IBORRA; VELTY, 2007; FAN et al., 2018; TORRES; TSAPATSIS; DAOUTIDIS, 2012). A

Figura 3 ilustra a aplicagdo e os produtos quimicos derivados do HMF.
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Figura 3 — Aplicacéo e produtos quimicos derivados do HMF.
Fonte: AVA-BIOCHEM (2018), adaptado.

A primeira instalacdo industrial para a producdao de HMF, a AVA Biochem, foi
inaugurada em 2013 e esta localizada em Muttenz, na Sui¢ca. A Avantium, empresa lider em
tecnologia quimica e precursora em quimica renovavel, fundada em 2000, localizada em
Amsterdd na Holanda, sintetiza metoximetilfurfural (MMF) para producdo de polietileno
furanoato (PEF). Porém, ambas utilizam monossacarideos como matéria-prima € mencionam a
importancia do uso de material lignoceluldsico como material de partida para a criagdo de um

processo verdadeiramente sustentavel (AVA BIOCHEM, 2018; AVANTIUM, 2018.).

Segundo Mika, Cséfalvay e Németh (2018), o mercado global de HMF chegou a
116.750 milhdes de dolares em 2016 e esta estimado a chegar a aproximadamente 123.279
milhdes de dolares em 2022. Um custo proximo de 1 US$/kg de HMF seria ideal para ser

considerado um processo economicamente viavel de ser implementado.

3.2 Matérias-primas

O HMF pode ser obtido através de diferentes matérias-primas; dentre elas podemos
destacar os monossacarideos (glicose ou frutose), dissacarideos (sacarose, maltose ou

celobiose) e os polissacarideos (celulose, amido ou insulina). Devido a rotas cataliticas mais
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simples, a maioria dos estudos atuais ainda se concentram no uso de monossacarideos como
material de partida. No entanto, a conversdo de biomassas lignocelulésicas em produtos de
valor agregado tem atraido a aten¢ao mundial, visto que sdo recursos amplamente disponiveis,

acessiveis e baratos (CHEN, J. et al., 2014; NGUYEN et al., 2016; SATLEWAL et al., 2018).

3.2.1 Biomassa lignoceluldsica

A biomassa pode ser definida como toda matéria organica capaz de ser utilizada como
fonte de energia. Dentre as diferentes biomassas, destaca-se a biomassa lignocelul6dsica, matéria

seca presente na planta (HAN et al., 2019; HIMMEL et al., 2007).

A biomassa lignocelulodsica representa o recurso de carbono renovavel mais abundante
da terra (ZHANG et al., 2018). Como apresentado na Figura 4, ela possui em sua estrutura trés
principais biopolimeros, incluindo celulose, hemicelulose e lignina, que sdo distribuidos nas
paredes celulares de maneira diferente, variando de acordo com a espécie, idade, época da
colheita e condi¢des de crescimento, como apresentado na Tabela 2 (HASSAN; WILLIAMS;
JAISWAL, 2018; CARERE et al., 2008; CIOLACU, 2018). Além disso, contém em sua
composi¢ao agua, compostos organicos extrativos e cinzas na forma de compostos inorganicos

(REGO et al., 2019).

Molécula de Lignina

Parede cehular

MMatha em camada Estrutura de microﬁbrﬂa'v’ﬂ

de microfibrilas | F =
na parede celular Liznina
da planta

[ Molécula de Celulost_e'
= [ =
M TR
T e B
de Clicoze

S —

Figura 4 — Estrutura da biomassa lignoceluldsica.
Fonte: SEIDL e GOULART (2016), adaptado.
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Tabela 2 — Composicao de diferentes biomassas lignoceluldsicas (% em base seca).

Biomassa Celulose (%) Hemicelulose (%) Lignina (%)  Referéncias
Bagaco da Cana- Huang et al.
46,55 27,40 20,61
de-agucar (2016)
Bagago do Sorgo Barcelos et al.
41,73 21,29 19,94
Sacarino (2011)
Huang et al.
Palha de arroz 38,14 31,12 26,35
(2016)
Huang et al.
Casca de arroz 30,42 28,03 36,02
(2016)
Subhedar, Ray
Fibra de coco 442 22,1 32,8 e Gogate
(2018)
Huang et al.
Palha de milho 43,97 28,94 21,82
(2016)
Kim, Ahn e
Caule de algodao 67 16 13
Kwak (2016)

A celulose ¢ um homopolimero linear polidisperso composto por unidades de D-
glicopiranose (moléculas de D-glicose representadas por anéis piranosidicos), unidas através
de ligagdes [B-1,4-glicosidicas altamente estaveis, devido a estreita rede de ligacdes de
hidrogénio intra e intermolecular (Figura 5) e interacdes de Van der Waals, que inibem sua
solubilidade em 4gua e na maioria dos solventes convencionais, contribuindo para a baixa
reatividade no processo de hidrolise (CIOLACU, 2018; HABIBI; LUCIA; ROJAS, 2010).
Entretanto, a celulose pode ser transformada em glicose sobre acdo de um catalisador, a partir

da qual HMF pode ser produzido (ZHANG et al., 2018).
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Figura 5 — Estrutura quimica da celulose.
Fonte: (DUTTA; PAL, 2014), adaptado.

Nos ultimos anos, o HMF foi identificado como uma das mais importantes substancias
quimicas derivadas da biomassa lignocelulosica (PUTTEN et al., 2013). Apesar dos estudos
utilizando a biomassa lignoceluldsica bruta como material de partida serem ainda muito
limitados, muitas pesquisas estdo sendo realizadas e bons resultados estdo sendo obtidos

(JIANG et al., 2015; ELUMALAI et al., 2017; TAKAGAKI; NISHIMURA; EBITANI, 2012).

3.2.1.1 Sorgo sacarino

O sorgo sacarino (Sorghum bicolor L. Moench) ¢ uma das 22 espécies do género
Sorghum (VENKATESWARAN; ELANGOVAN; SIVARAJ, 2019). Nativo da Africa, é
considerado o quinto cereal mais importante, ficando atrds somente do arroz, trigo, milho e

cevada (FSD, 2007).

Entre as biomassas lignoceluldsicas, o Sorgo se destaca devido a sua versatilidade.
Possui resisténcia ao clima e tolerancia a seca, tornando-se apto para ser cultivado em regides
quentes e secas. Além disso, possui um menor ciclo produtivo (2 a 3 cortes ao ano) quando
comparado ao da cana-de-agtcar (1 corte ao ano) e pode produzir uma grande quantidade de
biomassa (ALMODARES; HADI; KHARAZIAN, 2012). Por isso, o interesse pela utilizacao
do Sorgo Sacarino como cultura para a producdo de bioenergia e bioprodutos, em especial o
bioetanol, tem aumentado nos ultimos anos (APPIAH-NKANSAH et al., 2019; REGASSA;
WORTMANN, 2014; DAR et al., 2018).
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3.3 Processo de produciao de HMF

A Figura 6 apresenta a rota biobaseada do processo de sintese de HMF partindo da
biomassa lignocelulosica (etapas de pré-tratamento, hidrdlise enzimatica, desidratacdo e de

separacao e purificagdo), além da etapa de cogeragao de energia.

Biomassa Hidrolise : Separagéo
e A — — i — — 5
Lignoceluldsica Ereuplamenic Enzimatica Desidmiaci Purificacio THME
Fracdo Huminas
solida Catalisador

Lignina residual

Figura 6 — Principais etapas do processo de produgdo de HMF.

3.3.1 Pré-Tratamento da Biomassa

O principal objetivo do pré-tratamento € a separacdo seletiva dos componentes da
estrutura compacta da lignocelulose, por meio da ruptura da matriz celulose — hemicelulose —
lignina (Figura 7), e aumentar o acesso da celulose as enzimas na etapa de hidrélise enzimatica,
alcancando alta eficiéncia na conversao de celulose em glicose (FAN; LEE; BEARDMORE,
1981; ZAKARIA; HIRATA; HASSAN, 2015; ZHU et al., 2008).

Pré-Tratamento

VIV

Lignina

Lignina Celulose

Celulose

) Hemicelulose
Hemicelulose

Figura 7 — Estrutura da biomassa lignocelulésica antes e depois do pré-tratamento.
Fonte: Hassan, Williams e Jaiswal (2018), adaptado.

Nesse contexto, um pré-tratamento ideal evita as necessidades de reducao de tamanho
da biomassa, solubiliza a hemicelulose e/ou lignina, facilita o acesso das enzimas aos
polissacarideos, possibilitando uma hidrolise rdpida com maior rendimento de aclcares em
forma monomeérica e limita a formagao de compostos que inibam a agdo das enzimas na etapa

de hidrélise. Além disso, uma exposicado maxima da celulose as enzimas resulta em altos
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rendimentos, ocasionando a reducao dos custos operacionais (BHUTTO et al., 2017; HASSAN;
WILLIAMS; JAISWAL, 2018; VEGI; SHASTRI, 2017).

A compreensdo desses efeitos ajuda na escolha do pré-tratamento adequado. Nas
ultimas décadas, diferentes processos de pré-tratamento foram desenvolvidos para melhorar a
digestibilidade de materiais lignoceluldsicos. Esses diferentes pré-tratamentos podem ser
classificados em processos fisicos (extrusdo mecanica, moagem, micro-ondas, ultrassom);
fisico-quimicos (explosdao a vapor, agua quente, oxidacao umida, pré-tratamento com sulfito
para superar recalcitrancia de lignocelulose (SPORL), amoénia); bioldgicos; e quimicos (acido
concentrado, acido diluido, alcalino, ozonoélise, organossolucdo, liquidos ibnicos, sais
inorganicos e solventes eutéticos profundos — DES), e podem ser empregados de forma
individual, combinados e/ou sequencial (BHUTTO etal., 2017; SATLEWAL etal., 2018; SUN
et al., 2016).

Apesar de existirem inimeros processos de pré-tratamento, somente alguns deles, como
acido diluido, explosao a vapor e hidrotérmico, foram demonstrados em niveis de escala piloto
e comercial. De acordo com Seidl e Goulart (2016), os pré-tratamentos combinados com acido
diluido e alcalino, hidrotérmico e explosdo a vapor sdo provavelmente as combinagdes mais

promissoras para o pré-tratamento de materiais lignoceluldsicos.

3.3.1.1 Pré-tratamento com acido diluido

O uso de pré-tratamentos combinados tem mostrado resultados favoraveis sobre o
aumento no rendimento de produtos quimicos de plataforma e, consequentemente, na hidrélise
enzimatica de materiais lignocelulosicos. Um pré-tratamento combinado apropriado tem como
finalidade, além de diminuir a recalcitrancia da biomassa a um custo relativamente baixo,
potencializar a utilizacdo dos componentes presentes. Dessa maneira, ¢ recomendada a remocao
da hemicelulose, em uma primeira etapa, e posterior processo de deslignificagao (SEIDL;

GOULART, 2016).

O pré-tratamento com acidos inorganicos, como acido sulftrico, cloridrico, nitrico ou
fosforico, possui elevado efeito sobre a remocdo da hemicelulose, podendo ser aplicado
utilizando acido concentrado ou diluido. No pré-tratamento com acido concentrado, utiliza-se
o0 4cido em concentragdes superiores a 30 %, definida de acordo com a biomassa lignoceluldsica
escolhida. Entretanto, gera altos custos operacionais € de manutencao, visto que a maioria dos

acidos concentrados sdo toxicos e favorecem a corrosdo de equipamentos (CHEN et al., 2017,
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SEIDL; GOULART, 2016). Além disso, acidos concentrados podem causar grave degradacao
da celulose € uma maior formagdo de produtos que podem ocasionar a adsor¢ao improdutiva

das enzimas celulases com a desativacdo das mesmas na etapa seguinte, tornando sua aplicagao

menos atraente (SUN et al., 2016; PAREEK; GILLGREN; JONSSON, 2013).

O processo de pré-tratamento com acido diluido ¢ atualmente um dos métodos de pré-
tratamento mais utilizados para a biomassa lignoceluldsica. Isso porque proporciona uma
eficiente dissolugcdo da hemicelulose, uma diminui¢cdo das particulas da biomassa e algumas
mudangas na estrutura da lignina. Além disso, ¢ um tratamento favoravel do ponto de vista
econdmico e ambiental, uma vez que o método ¢ menos corrosivo € nao requerer o acido
reciclado, condi¢do ideal para processos continuos. Contudo, sua eficiéncia depende
diretamente da quantidade de lignina presente na biomassa e da redistribuicdo da lignina
residual para as paredes celulares, o que acontece em temperaturas de operagao acima de 130

°C (CHEN et al., 2017; SANTOS et al., 2018; VEGI; SHASTRI, 2017).

Em comparacdo com outros acidos, o uso de acido sulfurico diluido no pré-tratamento
de biomassa lignocelulosica esta sendo estudado cada vez mais, devido a sua elevada eficiéncia
e por ser um produto quimico de baixo custo. O pré-tratamento com acido diluido ¢ realizado
com 4cido em concentracdes que variam de 0,2 a 2,5 % (m/m) e em temperaturas variando de
100 a 240 °C (SARKAR et al., 2012; SUN; CHENG, 2005; BHUTTO et al., 2017; CHEN et
al., 2017).

O uso de 4cidos inorganicos ndo promove uma adequada remocao da lignina presente
na biomassa, tornando necessario uma etapa de deslignificagdo subsequente (SUN et al., 2016).
Dentre os pré-tratamentos capazes de realizar uma remogao eficaz da lignina, o pré-tratamento

alcalino ainda ¢ o método mais atrativo e econdomico (SEIDL; GOULART, 2016).

3.3.1.2 Pré-tratamento hidrotérmico

O pré-tratamento hidrotérmico, também conhecido como pré-tratamento liquido com
agua quente (Liquid Hot Water - LHW) ou auto-hidrolise, consiste na adi¢do de agua
pressurizada em altas temperaturas a biomassa, que desintegra a lignocelulose, solubilizando e
removendo grande parte da hemicelulose. Durante a reagdo, os ions hidronio presentes na dgua
atuam como catalisadores e formam acido acético (ROCHA et al., 2017; ZAKARIA; HIRATA;
HASSAN, 2015).
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Em condigdes hidrotérmicas, a hemicelulose e parte da lignina geralmente sofrem
degradacgdo antes da celulose, uma vez que possuem estabilidades térmicas diferentes. Para
impedir que ocorra uma severa decomposicdo da celulose (temperaturas acima de 240 °C), foi
estabelecido um intervalo de temperatura e pressdo de operagao que varia de 150 a 240 °C e de

1 a 3,5 MPa, respectivamente (ROCHA et al., 2017; SUN et al., 2016).

Considerada uma tecnologia ecologicamente correta, em razao de utilizar apenas agua
quente no meio reacional, o pré-tratamento hidrotérmico se tornou uma tecnologia com grande
destaque devido as suas diversas vantagens, como: ndo usar produto quimico, eliminando a
necessidade de trabalhar com reatores resistentes a corrosdo e¢ diminuindo a manutencao de
equipamentos; baixa formagdo de produtos inibidores e a possibilidade da aplicagdo direta da
biomassa umida e fresca (ROCHA et al., 2017; SUN et al., 2016). No entanto, esse pré-
tratamento consome grande quantidade de dgua e de energia (BHUTTO et al., 2017).

3.3.1.3 Pré-tratamento por explosdo a vapor

O pré-tratamento por explosdo a vapor ¢ considerado o método fisico-quimico mais
utilizado. Na auséncia de catalisadores, do mesmo modo que o pré-tratamento hidrotérmico, o
processo ocorre por auto-hidrolise, fazendo com que a hemicelulose seja degradada. A
biomassa entra em contato com uma corrente de vapor d’agua em alta pressao e alta temperatura
seguida de uma despressurizagdo, provocando um rompimento na estrutura do material, que
diminui de tamanho e aumenta sua porosidade (SEIDL; GOULART, 2016). Esse processo pode
ocorre apds a impregnag¢do do material por catalisadores como 4cido sulfurico e dioxido de

enxofre (CARRASCO et al., 2010).

Esse processo tem um menor impacto ambiental, consome uma menor quantidade de
agua e de energia, ja que o reator € capaz de operar com uma maior quantidade de biomassa, e
dispensa tratamento de efluentes, além de possuir um menor custo de equipamentos e
operacionais. Entretanto, fatores como umidade e tamanho das particulas da biomassa e
temperatura do vapor podem afetar diretamente o rendimento e a qualidade do tratamento

(CHEN et al., 2017).
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3.3.1.4 Pre-tratamento alcalino — Etapa de deslignificagdo

No processo de pré-tratamento alcalino, o material lignoceluldsico pode ser tratado com
hidréxido de sédio, hidroxido de calcio, hidréoxido de potassio ou hidroxido de amodnio. No

entanto, o hidréxido de sodio e o hidroxido de calcio sdo os mais utilizados (SUN et al., 2016).

Durante o mecanismo, ocorrem reagdes de solvatacao e saponificagdo, entre as ligagdes
éster, presente na lignina e na hemicelulose restante, e o meio alcalino, que promovem o
entumecimento da biomassa, aumentando sua porosidade e sua area superficial, ocasionando
uma diminui¢@o no grau de polimerizacdo e na cristalinidade da celulose. Quando realizado em
altas temperaturas, ocorre a solubiliza¢dao da lignina e hemicelulose, fazendo com que ocorra
um aumento na exposicao da celulose as enzimas (BHUTTO et al., 2017; FOCKINK et al.,
2018; SUN et al., 2016).

E interessante a aplicacdo de uma etapa alcalina posterior aos pré-tratamentos
anteriormente citados para que ocorra a remog¢ao da lignina excedente, promovendo uma maior

eficiéncia nas etapas seguintes (SEIDL; GOULART, 2016).

3.3.2 Hidrolise enzimatica da celulose

A hidrolise da celulose € realizada principalmente por rota enzimatica com rendimentos
satisfatorios. A biodegradacdo de celulose ¢ um tema bem esclarecido do ponto de vista
bioquimico. O processo acontece pela a¢do de trés tipos de enzimas que atuam sinergicamente.
Esses grupos de enzimas compreendem as endo-1,4--glucanases, as exo-1,4-p-glucanases e as
1,4-B-glucosidases. A Figura 8 apresenta um esquema simplificado da acdo das celulases sobre
cadeias de celulose. Os diferentes grupos de enzimas atuam de forma cooperativa, perfazendo

a hidrdlise da celulose a glicose (LIMA et al., 2001; VEGI e SHASTRI, 2017).
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Figura 8 — Esquema simplificado da ag@o das celulases sobre cadeias de celulose.
Fonte: LIMA et al. (2001)

A hidrdlise enzimatica de materiais lignocelulésicos pode ser afetada nao apenas pela
eficacia das enzimas, mas também pelas caracteristicas fisicas, quimicas e morfoldgicas da
biomassa (substrato). Quando relacionados as enzimas, sdo principalmente focados na melhoria
de sua atividade, incluindo diminui¢do de produtos que causam inibi¢do, estabilidade térmica,
sinergismo e adsor¢do. Em relacdo ao substrato estdo concentrados principalmente na melhoria
da acessibilidade das enzimas a celulose, que pode ser afetada por fatores como cristalinidade
da celulose, composi¢do e distribui¢do de lignina e hemicelulose, e 4rea de superficie disponivel

(ALVIRA et al., 2010; ZHAO et al., 2009).

3.3.3 Desidratacao da glicose a HMF

O HMF ¢ obtido através da desidratacdo de hexose pela eliminagdo de trés moléculas
de 4gua, na presenca de um catalisador 4cido. Apesar da aparente simplicidade da sintese de
HMF, a reacdo pode ser acompanhada por numerosas reagdes secundarias que podem diminuir

o rendimento de HMF.

Vérios mecanismos ja foram apresentados para a formagao de HMF. Na literatura, sdo

propostas duas principais rotas de desidratagdo: por via ciclica ou por via aciclica. A Figura 9
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mostra a sintese de HMF, por via aciclica, a partir de diferentes hexoses (KOUGIOUMTZIS et
al., 2018; (WANG; NOLTE; SHANKS, 2014).

CHO

CHO

H——OH HO——H (o]
HO——H HO——H HO——H
H——OH H——OH H——0H
H OH H——0OH H OH
CH,0H CH,0H CH,0H
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?HDH
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HO——H
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| —_—
H W/ H
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CH,CH HMF

Figura 9 — Formagdo de HMF, por via aciclica, a partir de diferentes hexoses.
Fonte: Putten et al. (2013), adaptado.

Durante a rota por via aciclica ocorre a forma¢do de um 1,2-enediol linear por
1somerizagdo da hexose. Posteriormente, ocorre a eliminacdo de duas moléculas de 4gua a partir

de B-desidratacgdes e pelo fechamento do anel, com mais uma molécula de 4gua sendo eliminada
(PUTTEN et al., 2013).

O mecanismo ciclico inclui uma etapa de isomerizacao das hexoses a frutose antes da
desidratacao. Posteriormente, ocorre a desidratacao do hemiacetal no carbono 2 da frutose,
formando um enol ciclico. Em seguida, ocorre a eliminacdo de duas moléculas de agua por -
desidratacdes no anel, formando HMF (PUTTEN et al., 2013). A Figura 10 mostra a rota ciclica
para producao de HMF a partir da frutose.
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Figura 10 — Sintese de HMF por via ciclica.
Fonte: Putten et al. (2013), adaptado.

Recentemente, Yang et al. (2015) propuseram uma rota alternativa por via ciclica e
catalisada por éacido, para a formacao direta de HMF a partir da glicose, sem que ocorresse a
etapa de isomerizagdo. O mecanismo inicia com a protonac¢ao no grupo hidroxila da glicose no
carbono 2, formando um anel intermedidrio de cinco membros, seguida de trés etapas de
desidratagdo. Contudo, como a energia de ativagdo para a desidratagdo direta da glicose ¢ maior
(36,4 kcal.mol") quando comparada a da frutose (29,4 kcal.mol ™), essa rota s6 é favorecida sob

forte acidez de Bronsted (ENSLOW; BELL, 2015).

Algumas reagdes secundarias, como a reidratagao de HMF para 4cido levulinico e acido
foérmico, e polimerizagdo cruzada para polimeros soluveis e insoltiveis, chamados de huminas,
podem afetar significativamente o rendimento e seletividade do produto. E importante destacar
que as condi¢des da reacao, especialmente em termos de temperatura, solvente e catalisador,

definem o caminho da reacao (KOUGIOUMTZIS et al., 2018).

3.3.3.1 Solventes

Os solventes sdo substancias quimicas que atuam na reagdo promovendo uma maior
interacdo entre catalisadores e reagentes por meio de uma adequada solubilizagdo. Dessa forma,
podem influenciar diretamente o rendimento da reacdo. Fatores como ponto de ebuli¢do,

estabilidade térmica e coeficiente de particao podem determinar o desempenho e a capacidade
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de reciclagem de um solvente (OLIVIER-BOURBIGOU; MAGNA; MORVAN, 2010; SAHA;
ABU-OMAR, 2014).

A sintese de HMF pode ser realizada em meio aquoso ou utilizando solventes organicos.
Contudo, apesar de a agua ser o solvente mais acessivel, ela pode promover a reidratacdo do
HMEF, formando acido levulinico e acido féormico, e diminuir sua seletividade (KUSTER, 1977;
PEREZ; MUKHERJEE; DUMONT, 2019). Por outro lado, solventes organicos como
dimetilsulfoxido (DMSO) e metil isobutil cetona (MIBK) atuam diminuindo essa reidratagao,
proporcionando bons rendimentos de HMF. Entretanto, devido ao alto ponto de ebuli¢ao desses

solventes, o processo de separagdo torna-se bastante complexo (SAHA; ABU-OMAR, 2014).

A maioria dos trabalhos atuais utilizam a mistura de agua e solventes organicos para
conseguir aproveitar os beneficios de cada tipo de solvente. Quando essa combinagdo forma
um sistema bifasico, a reagdo ocorre na fase aquosa e a fase organica ¢ responsavel por extrair

o HMF produzido (GURBUZ; WETTSTEIN; DUMESIC, 2012).

3.3.3.2 Catalisadores

De acordo com Fogler (2012), um catalisador ¢ uma substancia capaz de influenciar a
velocidade de uma reagdo, sem afetar o equilibrio termodinamico, e sair inalterado do processo,
sendo responsavel também pela distribuicdo dos produtos da reacao.

Os catalisadores podem ser divididos em catalisadores homogéneos, heterogéneos e
enzimaticos. Os primeiros normalmente se encontram em fase liquida assim como os solventes
e os produtos. Inicialmente, a maioria das pesquisas relacionadas a produ¢ao de HMF usavam
acidos de Bronsted homogéneos, como HCI e H>SO4. Entretanto, nos tltimos anos, os estudos
se concentraram principalmente na aplicagao e desenvolvimento de catalisadores heterogéneos,
como zeolito H-beta (H-BEA), P-Nb e O-Nb. Estes catalisadores sdo materiais solidos,
facilmente reciclaveis e versateis, possuindo propriedades ajustdveis e funcionando como
peneiras moleculares. Os catalisadores enzimaticos sdo catalisadores homogéneos utilizados
em procedimentos nos quais a catalise ¢ realizada por unidades biolédgicas (LIN; HUBER, 2009;

YU; TSANG, 2017; PEREZ; MUKHERIJEE; DUMONT, 2019).

A etapa de desidratacdo da glicose para a formacao de HMF ¢ normalmente catalisada
por acidos. Essa reacdo pode ser catalisada tanto por acidos de Bronsted quanto por acido de

Lewis. Os 4cidos de Bronsted atuam favorecendo a desidratacdo da frutose e da glicose como
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também as reagdes de reidratagdo, enquanto que os acidos de Lewis sdo responsaveis por
promoverem a isomerizagao da glicose em frutose. (YU; TSANG, 2017). Segundo Wang, Nolte
e Shanks (2014), a combinag¢do de acido de Lewis e Bronsted, na propor¢ao certa, seria
interessante para obter maiores rendimentos e seletividade de HMF. A Tabela 3 apresenta os
resultados mais recentes da producdo de HMF, a partir da glicose, utilizando diferentes

catalisadores e solventes.
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Tabela 3 — Resultados da literatura da produ¢do de HMF.

Condic¢des da reacio Resultados
Ref.
Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conv. Selet. Rend.
, . (CHHEDA; ROMAN-
o V) o o
Agua HC1 170 °C 45 min 20% 11% 2.00% LESHKOV: DUMESIC, 2007)
Agua AlCl3 120 °C 20 min - - 40.30%  (DE; DUTTA; SAHA, 2011)
Agua Acido Niobico 155 °C 150 min 42.20% 34% 14.30% (WU et al., 2013)
Agua Fosfato de Nidbio 140 °C 60 min 68,1% 49,3% 33,6% (ZHANG et al., 2015)
Agua Oxido de Ni6bio 140 °C 60 min 50,9% 35,6% 18,2% (ZHANG et al., 2015)

. Resina de Troca Ionica o 1000 o o
1,4-Dioxano (Amberlyst-15) 100 °C 3h 100% 80% 80% (JEONG et al., 2013)

DMSO AlCl; 140 °C 5 min - - 52,4% (DE; DUTTA; SAHA, 2011)

DMSO SO4 #/7Zr0, —AlL, 05 (1:1) 130 °C 4h 99,1% 48% 48,0% (YAN et al., 2009)

DMSO - 130 °C 4h 94% 5% 4,3% (YAN et al., 2009)
THF AlCI3/HCl 170 °C 20 min 90% 56% 50,4% (GALLO et al., 2013)

Agua-GVL AICI3/HCI 170 °C 40 min 88% 70% 61,6% (GALLO et al., 2013)
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(Continuagao)
Condic¢oes da reacao Resultados
Ref.
Solvente Catalisador Temperatura Tempo Conv. Selet. Rend.
: o (CHHEDA; ROMAN-
_ _ - ) ) V)
Agua-DMSO-DCM 140 °C 4,5h 62% 48% 30% LESHKOV: DUMESIC, 2007)
Agua-2-butanol Acido Niodbico 160 °C 110 min 68% 72% 49% (YANG et al., 2011)
Agua-MIBK Heteropolidcido 130 °C 60 min 54,9% 77% 42,2% (FAN et al., 2011)
Ag3PW2040
{ Heteropolidcido o o o o
Agua-MIBK AgPW:0u0 130 °C 4h 89,5% 85% 76,3% (FAN et al., 2011)
Agua-MIBK AICL:/HCI 160 °C 16 min 95,8% 55,3% 53% (GUO; HEERES; YUE, 2020)
Agua-MIBK-NaCl AICI:/HCI 160 °C 16 min 83,2% 79,6% 66,2% (GUO; HEERES; YUE, 2020)
Agua-THF AICI:/HCI 160 °C 16 min 96,4% 68,9% 66,4% (GUO; HEERES; YUE, 2020)
Agua-THF-NaCl CrCly/HCl 140 °C 180 min 95% 62% 59% (CHOUDHARY et al., 2013)
) . (CHHEDA; ROMAN-
_ o v v v
Agua-DMSO HCI 170 °C 10 min 41% 26% 11% LESHKOV: DUMESIC, 2007)
Agua-MIBK Solugdo salina tamponada 180 °C 47 min ~100%  75,7%  75,% (MURANAKA et al., 2017)

com fosfato (PBS)
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3.3.4 Processos de separacio e purificacao

A etapa de separacdo e purificacdo depende diretamente do sistema de solvente usado
na reagao para que possa ser definida a estratégia de separacao do produto de interesse de outros

subprodutos, catalisadores e solventes (PUTTEN et al., 2013).

A separagdo do HMF constitui-se uma etapa complexa, uma vez que o a grande
quantidade de compostos presentes no meio reacional dificulta e encarece o processo. Esta etapa
se diferencia em trés principais aspéctos: (1) o tipo de solvente e catalisador empregado na
reacdo de desidratagdo da glicose (homogéneo ou heterogéneo), (2) a utilizagdo de uma etapa
de extragdo liquido-liquido e (3) a necessidade de separar e purificar subprodutos, como o acido

levulinico, quando necessario.

Quando forem utilizados catalisadores heterogéneos, eles podem ser separados
juntamente com a fracdo soélida (huminas) com o auxilio de um filtro. No caso da catalise
homogénea, deve haver uma etapa de neutralizacdo do 4cido utilizado na reacdo antes da etapa
de filtragdo para minimizar a corrosdo de equipamentos e tubulagdes (BOHLING et al., 2013;

DASHTBAN; GILBERT; FATEHI, 2014; PUTTEN et al., 2013).

Apbs a etapa de filtracdo e/ou neutralizagdo, em sistema aquoso, sdo propostas
diferentes abordagens, entre elas a utilizagdo da extrag¢do liquido-liquido antes da destilagdo,
uma vez que contribuiria para a diminui¢ao dos custos do processo. Contudo, quando a reagao
for realizada em sistema bifasico, utiliza-se uma etapa de decantagdo para separar a fase
organica da fase aquosa, sendo a fase organica encaminhada para a destilacio (DASHTBAN;
GILBERT; FATEHI, 2014; PUTTEN et al., 2013). Por exemplo, um estudo realizado por Rigal
et al. (1986), que patenteou um processo utilizando DMSO como solvente reacional, MIBK
como solvente extrator e uma resina de troca idnica como catalisador reportou um rendimento

de HMF superiores a 97%.

Na etapa de destilagcdo, de acordo com o estudo realizado por Bohling et al. (2013), a
destilagdo a vacuo ¢ a mais indicada para separagdo e purificagdo do HMF. Segundo eles,
quando a destilagdo ¢ realizada em baixas pressdes (1 mbar a 300 mbar) e temperaturas elevadas
(100 °C a 200 °C) a degradacao térmica do HMF ¢ minimizada, contribuindo para um maior

rendimento do produto.
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3.3.5 Simulacio Computacional

A simulacdo computacional tem se tornado de primordial importancia no
desenvolvimento de processos quimicos, iniciados em escala laboratorial ou piloto, antes que
ocorra a implementag¢ao industrial. A partir da simulacao € possivel determinar a viabilidade de

processos complexos bem como as condi¢des operacionais dos mesmos.

O simulador comercial ASPEN PLUS®, incluido no pacote ASPEN®, ¢ o principal
simulador de processos da industria quimica devido a sua grande aplicabilidade. Por ser um
programa computacional com uma ampla biblioteca de dados termodinamicos de inimeras

substancias, ¢ possivel emprega-lo em diversos processos.

Os inimeros trabalhos de pesquisa que utilizam a simulagdo computacional na
representacdo de processos aumentam a credibilidade das ferramentas computacionais. A
utilizagdo dessa técnica traz grandes beneficios que vao do desenvolvimento a otimizagdo das
operagdes da planta, melhorando a produtividade, o rendimento ¢ a qualidade do produto, e
minimizando os custos operacionais, além de reduzir o consumo de energia e a emissdo de

gases do efeito estufa (ASPEN TECH, 2020).

Na simulacdo de processos faz-se o uso da modelagem matematica, uma vez que € por
meio desse conjunto de equacdes que se torna possivel estudar o comportamento estacionario
e dinamico de um processo. Na resolucdo de um modelo, a simulag¢do utiliza de métodos
numéricos associados as condigdes iniciais e de contorno (MITTAL, 2007). Dentre os diversos
modelos matematicos disponiveis no simulador ASPEN PLUS® V11, o modelo UNIQUAC

foi utilizado neste trabalho.

3.3.5.1 Modelo UNIQUAC

Segundo Smith, Van Ness e Abbott (2007), a equacdo UNIQUAC divide a energia de
Gibbs em excesso em duas partes: (i) um termo combinatorial g¢, que leva em conta as
diferencas de tamanho e de forma das moléculas, e (i7) um termo residual g~, que considera as

interagdes moleculares, como apresentado na Equagao 1.

E

=_ = ,C R
9=75=9 *4g (D
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Além disso, o termo combinatorial (g¢) considera apenas os parametros das espécies
puras, enquanto que o termo residual (gF) leva em consideragdo dois parametros bindrios para
cada par de moléculas. As Equacdes 2 e 3 representam g¢ e gR para um sistema

multicomponente, onde subscrito i indica a espécie e j indica a espécie que forma o par bindrio.

c P; 0;
g =inlnx—i+52qixilnai (2)
l

l

gR =— Z q;x;ln z 0,7;i 3)
i Jj

Os parametros @ e 6 para cada espécie sao calculados pelas Equacdes 4 ¢ 5,
respectivamente. Nessas equacdes ri, € um volume molecular relativo, e qi, ¢ uma area

molecular superficial relativa, sdo parametros de espécies puras.

=Ml 4)
YLy

Xiqi
=t (5)
EEDNET )

A influéncia da temperatura em g entra por meio dos parametros binarios tji, calculados

com o auxilio da Equagao 6.

_(uji - uii)

RT (6)

Tji = exp

Os valores para os pardmetros (u;; — ;) podem ser encontrados através da regressao

de dados do equilibrio liquido-vapor para cada bindrio na literatura.
Utilizando a Equac¢ao 7, pode ser calculado o coeficiente de atividade (yi).

o0(nGE/RT)

an, (7)

Iny; = l

P,T,nj

Adicionando a Equacdo 7 as Equagoes UNIQUAC (Equagdes 1, 2 e 3), tem-se as

Equacdes 8, 9 e 10 descritas abaixo.
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Iny; =Inyf +InyR (8)
] c _ ]i ]i
ny; =1—J;+InJ; —5¢q; 1_f+lnf 9
l l
T..
Inyf =gq; 1—lnsi—29j£ (10)
- j
j

Nessas equacdes, os termos J;, L; e s; sao calculados pelas Equagdes 11, 12 e 13,

respectivamente.

; 11
i
L. = 12
l ij]qj ( )

S; = z 0,7y (13)
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4. PROCEDIMENTOS METODOLOGICOS
4.1 Simulacio Computacional

A simulacao do processo de produg¢do de HMF a partir da biomassa do sorgo sacarino
(Sorghum bicolor L. Moench) foi realizada utilizando o simulador ASPEN PLUS™, disponivel
no Laboratorio de Simulagao, Projetos e Catalise do Departamento de Quimica na Universidade

Federal de Vigosa.

A simulagdo computacional foi dividida em quatro etapas: pré-tratamento da biomassa,
hidrolise enzimatica da celulose, desidratacdo da glicose, separacdo e purificagdo do HMF,
como representado na Figura 11. Na etapa de pré-tratamento foram simuladas trés plantas
quimicas: (i) pré-tratamento hidrotérmico, (i7) pré-tratamento por explosdo a vapor e (iii) pré-

tratamento dacido diluido, sendo todas acompanhadas de uma etapa alcalina para

deslignificacio.
Biomassa Hidrolise : Separagio
— A — — a — — 5.
Figrocehilosicn Pré-tratamento Enzimética Desidratacdo ificacso S-HMF
Fracao Huminas
solida Catalisador

Lignina residual
Figura 11 — Fluxograma das etapas da simulagdo computacional

Para atingir os objetivos propostos nesse trabalho a pesquisa foi desenvolvida com
analises de dados obtidos na literatura, comparando os resultados da simulacao com os valores

encontrados. Assim, foi possivel construir o diagrama do fluxo do processo (PFD).

4.1.1 Configuracio do ambiente de simulaciao

4.1.1.1 Especificagdo dos componentes

O processo de simulacao da planta iniciou com a sele¢ao dos componentes envolvidos
no processo incluindo os reagentes e catalisadores que foram utilizados. Na corrente de entrada
da matéria-prima no processo, foi inserido a composi¢do do sorgo sacarino baseada na
caracterizagio conduzida por Barcelos et al. (2011), como apresentada na Tabela 4. E
importante destacar que outros estudos, como os de Ray et al. (2019) e Diallo et al. (2019),

mostraram que as composi¢des de celulose, hemicelulose e lignina presentes no bagaco do
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sorgo sacarino foram préximas as obtidas no estudo de Barcelos et al. (2011), corroborando
com os valores usados neste trabalho. Além disso, no simulador, foram inseridos apenas os
componentes de interesse para o pré-tratamento, excluindo a necessidade de adicionar as cinzas

e os extrativos, uma vez que sao extraidos pelo solvente (PATTIYA, 2018).

Tabela 4 — Composic¢ao do bagaco do sorgo sacarino.

Componente % base seca (m/m)
Celulose 40,42 + 2,62
Hemicelulose 20,05 £2,48
Lignina 19,79 £ 0,31
Cinzas 0,49 + 0,06
Extrativos 4,49 £ 0,08

Fonte: Barcelos et al. (2011)

4.1.1.2 Pacote Termodinamico

Neste trabalho foi utilizada a modelagem termodindmica baseada nos parametros da
Universal Quasi-Chemical (UNIQUAC), uma vez que esse modelo oferece uma boa precisao
na representacdo do equilibrio liquido-vapor (ELV), equilibrio liquido-liquido (ELL) e
equilibrio-liquido-liquido-vapor (ELLV) e pode ser aplicado a uma larga faixa de misturas
contendo 4gua, alcool, nitrilas, aminas, ésteres, cetonas, aldeidos, hidrocarbonetos halogenados

¢ hidrocarbonetos.

4.1.2 Pré-tratamento

Nesse processo, o bagaco do sorgo sacarino sofreu trés diferentes tratamentos para
reduzir sua recalcitrancia, aumentar sua digestibilidade na etapa de hidrélise enzimatica e

degradar a hemicelulose presente em sua estrutura.

Asreagdes envolvidas em todos os pré-tratamentos foram inseridas no simulador e estao
descritas nas Equacdes 14, 15 e 16, que representam a formagao de xilose (CsH100s) e acido
acético (C2H403) a partir da hemicelulose (CsHgO4) € a formagao de furfural (CsH4O) a partir

da xilose, respectivamente.
CsHsO4 + H2O — CsHioOs (14)
CsHgO4 + H,O —» 2,5 CoH402 (15)

CsH100s —» CsH4O2 + 3 H20 (16)
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4.1.2.1 Pré-tratamento com dacido diluido

Os parametros apresentados na Tabela 5 descrevem as condigdes inseridas no reator de
pré-tratamento acido diluido. Os parametros descritos foram obtidos por meio dos experimentos

conduzidos por Barcelos et al. (2011) e Dias (2008).

Tabela 5 — Parametros adotados no pré-tratamento acido diluido.

Parametro Valor
Concentragao de H2SO4 (v/v) 1,39
Relacio solido-liquido (g.mL™1) 0,22
Temperatura do reator (°C) 120
Pressao do reator (bar) 2
Tempo de residéncia (min) 46,7
Conversao de hemicelulose a xilose (%) 77
Conversao de hemicelulose a 4cido acético (%) 17
Conversao de xilose a furfural (%) 0,5
Razao entre a quantidade de dgua de lavagem e a vazao de saida 2

Fonte: Barcelos et al. (2011); Dias (2008).

4.1.2.2 Preé-tratamento hidrotérmico

Na simulagdo do pré-tratamento hidrotérmico, foram utilizados os parametros baseados

no estudo realizado por Dogaris et al. (2009) e estdo apresentados na Tabela 6.

Tabela 6 - Parametros adotados no pré-tratamento hidrotérmico.

Parametro Valor
Relagdo solido-liquido (m/m) 6,7
Temperatura do reator (°C) 210
Pressdo do reator (bar) 21
Conversao de hemicelulose a xilose (%) 75
Conversao de hemicelulose a acido acético (%) 8,3
Conversao de xilose a furfural (%) 2,66

Fonte: Dogaris et al. (2009)
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4.1.2.3 Preé-tratamento explosdo a vapor

Os parametros descritos na Tabela 7, baseados nos trabalhos realizados por Bereche

(2011) e Sipos et al. (2009), foram usados para simular o pré-tratamento explosao a vapor.

Tabela 7 - Parametros adotados no pré-tratamento explosdo a vapor.

Parametro Valor
Relacao sélido-vapor (m/m) 1,82
Temperatura do reator (°C) 200
Pressao do reator (bar) 12,5
Umidade do bagago (m/m) 50 %
Quantidade de SO (m/m) 2%
Conversao de hemicelulose a xilose (%) 61
Conversao de hemicelulose a 4cido acético (%) 12
Conversao de xilose a furfural (%) 5,5

Fonte: Bereche (2011); Sipos et al. (2009)

4.1.2.4 Etapa Alcalina - Deslignificagdo
Com a finalidade de solubilizar a lignina presente na biomassa lignoceluldsica, foi
adicionada uma etapa alcalina no final de cada pré-tratamento estudado. Os parametros

introduzidos na simulagdo estdo apresentados na Tabela 8.

Tabela 8— Parametros adotados na etapa alcalina em todos os pré-tratamentos.

Parametro Valor
Concentracdo de NaOH (M) 0,25
Temperatura do reator (°C) 120
Razdo de solidos e solvente (g.mL™) 1/21

Fonte: Barcelos et al. (2011)

4.1.3 Hidro6lise enzimatica

A Equagdo 17 descreve a etapa de hidrolise enzimatica, responsavel pela decomposi¢ao

da celulose em glicose catalisadas por enzimas celulases.

CsH1005s + H2O —» CeH1206 (17)
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Nessa etapa do processo, a celulose presente no bagago do sorgo sacarino ¢ hidrolisada
a glicose em um reator pela a¢do das enzimas celulases. Os pardmetros que foram adotados

para simular essa etapa estdo descritos na Tabela 9.

Tabela 9 — Parametros adotados na hidrolise enzimatica.

Parametro Valor
Teor massico de sélidos (%) 10
Carga enzimatica (FPU/g de biomassa) 15
Temperatura do reator (°C) 50
Conversao de celulose a glicose (%) - Acido diluido e alcalino 82
Conversao de celulose a glicose (%) - Hidrotérmico 90
Conversao de celulose a glicose (%) — Explosdo a vapor 61,1

Fonte: Albarelli (2013); Barcelos et al. (2011); Dias (2011); Dogaris et al. (2009); Sipos et al. (2009).
4.1.4 Sintese do HMF

Na obten¢ao de HMF, ocorre a isomerizacao da glicose a frutose e trés posteriores etapas

de desidratagdo, como descrito resumidamente pela Equagdo 18.

CeH1206 —» C¢HeO3 + 3 H20 (18)

Durante a reacdo também pode ocorrer a producdo de produtos secundarios através da
reidratacdo do HMF produzido, formando acido levulinico e 4cido formico, como representado

na reacdo da Equagdo 19.
CeHeO3 + 2H20 —> CsHsO3 + CH202 (19)

A etapa de sintese de HMF foi conduzida em reator de fluxo continuo (PFR) e seis diferentes
modelos cinéticos, provenientes da literatura, foram simulados. Os estudos foram conduzidos

em meio aquoso com diferentes catalisadores e estdo apresentados na Tabela 10.
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Tabela 10 — Catalisadores utilizados nas cinéticas simuladas.

Modelo Cinético Catalisador Referéncia
Modelo 1 H>SO4 Chang, Ma e Cen (20006)
Modelo 2 Sem Catalisador Jing e Lii (2008)
Modelo 3 HCl Huber et al. (2012)
Modelo 4 FeCl3 Jiang et al. (2015)
Modelo 5 Zeolita Fe/HY Ramli e Amin (2016)
Modelo 6 CrClz e H3POq4 Weiqi e Shubin (2017)

Em todos os modelos cinéticos estudados, a conversao da matéria-prima (Glicose) e
HMF), o rendimento ¢ a seletividade do produto (HMF) foram calculados de acordo com as

Equagoes 20, 21 e 22, respectivamente.

[GLI]inicial - [GLI]ﬁnal .

Conversdo (%) = 100 20
° [GLI]inicial ( )
Rendimento (%) HME] 100 (21)
endimento =
" [GLIinicial
Rendimento (%
Seletividade (%) = ) 100 (22)

Conversao (%)

Na Figura 12 mostra o esquema representativo usado no desenvolvimento dos modelos
cinéticos escolhidos neste trabalho, com excecao do Modelo 1 que nao considerou a degradagao
do HMF a huminas (ks) em seus estudos. As cinéticas estudadas consideraram (1) uma
abordagem pseudo-primeira ordem, (2) que todas as reagdes sdo irreversiveis, (3) a formagao
de intermediarios € desprezivel e (4) que todos os subprodutos s6lidos insoluveis e soluveis sdo

considerados huminas.
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Figura 12 — Esquema da sintese de HMF e produtos secundarios.

Dessa maneira, a taxa da reagdo de decomposicao da glicose esta apresentada na

Equacao 23.
Rg = (ki1 + k2) [G] (23)

Com base no esquema de sintese apresentado anteriormente na Figura 11, foram obtidas

as equacdes diferenciais apresentadas nas Equagdes 24, 25 e 26.

ﬂf] = —(k; + k3)[G] (24)
L = k(6] — (ks + k) [HMF] (25)
2 = Ky [HMF] (26)

As equagdes diferenciais foram resolvidas e as expressdes analiticas da concentracao da
glicose, do 5-hidroximetilfurfural e do acido levulinico foram obtidas, estando descritas pelas

Equacdes 27, 28 e 29, considerando as Equagdes 30 e 31 nos célculos.

[G] = [Gole™c" 27)
k1[G _ ~
[HMF] = ﬁ (e ket _ o kHMFT) (28)
_ kiks[Glo [kumr(1—e7¥GT)- kg (1—-eKHMFT)
ALl = kumr—Kg [ kcKumE (29)
kG = kl + k2 (30)

kumr = k3 + ky (31
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Nos estudos usado nas simulagdes, a energia de ativagao e o fator pré-exponencial foram

obtidos a partir da equag@o de Arrhenius, descrita pela Equagado 32.

k; = A exp[_(%)] (32)

Visto isso, os pardmetros cinéticos de cada modelo estudado para a desidratacdo da

glicose, estdo apresentados nas Tabela 11 e 12.



Tabela 11 — Parametros cinéticos de cada modelo estudado.
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[G]o (g.L) T (°C) [C]! ki (min) k2 (min™) k3 (min) k4 (min)
1% 0,0458 0,0108 0,1018
170 3% 0,0605 0,024 0,2382
5% 0,0837 0,0127 0,3170
Modelo 1 50
1% 0,1089 0,185 0,1230
190 3% 0,1734 0,119 0,4382
5% 0,2537 0,232 1,0510
180 0,00178 0,00082 0,001
190 0,00355 0,00225 0,00023 0,00187
Modelo 2 10,8 200 0,00562 0,00618 0,00032 0,00358
210 0,00982 0,00808 0,00059 0,00527
220 0,0196 0,0165 0,00091 0,0112
140 0,1 M 0,0007415 0,0008361 0,02158 0,005544
05M 0,006336 0,001239 0,1479 0,03387
150 0,1M 0,00223 0,00118 0,0414 0,0147
0,5M 0,01907 0,0017555 0,2838 0,08994
Modelo 3 100
160 0,1 M 0,00638 0,00165 0,0796 0,03439
05M 0,054556 0,002448 0,5285 0,2283
170 0,1M 0,0174 0,00227 0,14416 0,0837
0,5M 0,1488 0,003363 0,9568 0,5556

19%(m/m)
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(Continuagao)
[Glo (g.L) T (°C) [C]! k1 (min™) k2 (min) k3 (min™) K4 (min')
0,1M 0,04546 0,003075 0,2542 0,1959
Modelo 3 100 180
0,5M 0,3884 0,004556 1,6874 1,3
0,1M 0,13518 0,06 0,0288 0,0138
Modelo 4 45 140
0,025 M 0,02352 0,0078 0,0066 0,00342
120 0,0015 0,0008 0,0019 0,0013
140 0,0029 0,0016 0,0043 0,0032
Modelo 5 5 160 10 % 0,0067 0,0041 0,0104 0,0101
180 0,0128 0,0105 0,0217 0,0192
200 0,0463 0,0435 0,0432 0,0499
150 0.0053 0.0031 0.0089 0.0046
160 0.0077 0.0047 0.0154 0.0095
Modelo 6 10 0,02 M (cada)
170 0.0114 0.0079 0.0193 0.0134
180 0.0183 0.0157 0.0273 0.0248

To/o(m/m)



Tabela 12 — Valores de energia de ativacdo e fator pré-exponencial.
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Parametros 1 2 3 4
Modelo 1
Ea (kj.mol ™) 86,33 209,5 56,95
A (min™) 4,597.10° 1,20.10% 4,318.107
R? 0,994 0,940 0,958
Modelo 2
Ea (kj.mol ") 108,03 135,71 89,28 108,91
A (min™) 5,06.10° 4,29.10"? 2,62.10° 3,57.10°
R? 0,994 0,970 0,986 0,993
Modelo 3
Ea (kj.mol™") 160,16 50,68 94,72 141,94
A (min™) 1,32.10" 2,14.10° 2,04.10'° 4,89.10"°
R? 0,95 0,95 0,95 0,95




54

(Continuagao)
Reacao
Parametros 1 Mndpan: 3 4
Ea (kj.mol™) 64,0 75,7 60,8 70,2
A (min™) 39,9.10* 69,3.10° 22,3.10% 27.10°
R? 0,969 0,967 0,994 0,995
Modelo 6

Ea (kj.mol ") 65,4 85,6 60,64 82,12

A (min™) 9,16.10° 7,21.107 2,88.10° 6,79.10’
R? 0,9942 0,9825 0,9791 0,9841
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4.1.5 Processos de separacio e purificacio

De acordo com Foust et al. (1982), o processo de separacdo envolve o uso de operagdes
unitarias que utilizam a transferéncia de massa e energia para separagao dos componentes.

Desse modo, equipamentos como filtro, colunas de extracao e de destilagao foram utilizados.

O processo de separacao (Figura 13) tem inicio com a remocgao das partes solidas. Nessa
etapa, um filtro foi utilizado de modo que ocorra a separacao total das huminas e catalisadores
solidos, quando utilizados. Posteriormente, a fracdo liquida foi enviada para um extrator
liquido-liquido, onde o HMF extraido foi separado da lignina residual e de outros subprodutos
da reagdo. O solvente extrator juntamente com o HMF foram conduzidos para as colunas de
destilacao a vacuo onde a maior parte do HMF foi purificado e o solvente foi separado e
recuperado. A glicose que ndo reagiu e o solvente recuperado retornaram para 0 processo

(KOUGIOUMTZIS et al., 2018).

5-HMF, Acticares nio-convertidos, Solventes,

Catalisadores, Huminas, Lignina residual
A
< Neutralizacdo
y
Filtracio @  F——-—--—- > Huminas
Catalisadores solidos
v
Lignina residual
——————————— >
Extragao Agucares ndo-convertidos
Solventes
v
Destila(;f"io ___________ » Solvente extrator
A J

5-HMF purificado

Figura 13 — Processo de separagdo e purificagdo do HMF.
Fonte: Propria autora.

4.2 Analise Economica
Segundo Turton (2008), a analise econdmica deve ser realizada levando em

considera¢do custo de capital para constru¢do da fabrica de processos quimicos, o custo

operacional da fabrica, analise de rentabilidade do processo proposto, andlise e selecao do
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melhor processo para geracdo do produto final, estipulacdo do valor de venda e anélise do

potencial econdmico do produto no mercado.

Assim, a analise econdmica neste trabalho foi baseada na planilha do Microsoft Office
Excel proposta por Peters, Timmerhaus e West (2002) que se divide em capital investido,

materiais e custos de pessoal, utilidades e depreciacao.

Inicialmente, foi inserido na aba “Capital Inv” a estimativa de custo de equipamento
utilizado no processo. Esses valores foram fornecidos pelo Aspen Plus V11 apds a finalizagao
das simula¢des. Como o custo dos equipamentos leva em consideragdo o estado fisico que se
encontram os reagentes e produtos, foi utilizada a coluna Liquido-Sdélido para os calculos. Essa

aba ¢ responsavel pelo calculo de investimento de capital fixo e capital de giro de cada processo.

Em seguida, foram inseridos na aba “Material & Labor” os valores de venda dos
produtos e os custos com matérias-primas utilizados na simulagao, assim como as quantidades
produzidas e consumidas dos mesmos. Com isso, foi possivel calcular os valores totais de custos
com reagentes e venda de produtos. Além disso, foi adicionado os valores da mao-de-obra
requerida. A Tabela 13 apresenta os custos das matérias-primas, solventes, catalisadores e

utilidades utilizados nos processos estudados, obtidos por meio da literatura.

Tabela 13 — Pregos estimados dos materiais utilizados nos processos.

Material Prego ($.kg™) Referéncia
Bagago do sorgo sacarino 0,0142 Junqueira (2015)
Acido sulfarico (H2S04) 0,0862 Davis et al. (2013)
Hidroxido de sodio (NaOH) 0,144 Davis et al. (2013)
Enzimas celulases 0,15 Dias (2011)
Agua 0,00053 Peters, Timmerhaus e West (2002)
MIBK 2,7 ICIS, 2009
Didxido de enxofre (SO2) 0,4 ICIS, 2016
Acido fosférico (H3POx) 0,45 ICIS, 2016
Zeolita 5,0 Athaley et al. (2019)
Cloreto de ferro III (FeCls) 0,048 Athaley et al. (2019)
Cloreto de cromo III (CrCls) 2,20 Davis et al. (2013)
Acido cloridrico (HCI) 0,0937 Kazi et al. (2011)

Acido levulinico (AL) 5,0 Mukherjee et al. (2015)
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Em “Utilities” foram adicionados a quantidade de vapor, de agua de resfriamento e de
eletricidade utilizados em cada processo. Esses valores foram obtidos por meio do software

Aspen Plus V11 apos a finalizagdo de cada simulacao.

Na aba “Depreciation” o método de depreciagdo dos equipamentos escolhido foi o

padrdo do documento, com seis anos de depreciagao.

Por fim, apos serem inseridos os dados obtidos em cada uma das simulagdes, em
“Evaluation” é fornecido os resultados de fluxo de caixa, além dos valores de rentabilidade
comum, tais como, tempo de retorno de investimento (TRI ou Payback), taxa de retorno sobre
o investimento (ROI) e retorno liquido (RL). Os calculos dessas medidas de rentabilidade foram
calculados conforme as Equagdes 33, 34 ¢ 35, em que mag € a taxa de desconto anual fixada em

15 %.

Capital de investido fixo

TRI (anos) = Fluxo de caixa médio (33)

ROI (%/ano) = Lucro liquido médio 34
0/aN0) = Capital de investido total (34)

RL (10°$) = Lucro liquido médio — (Capital de investido total - mpR) (35)

Apds a determinacdo dos custos de capital e operacdo de cada simulacdo, foram
determinados os custos por unidade de produgdo de HMF. O custo foi calculado dividindo o

custo total de producao, fornecido na aba “Annual TPC”, pela produgao total de HMF.

4.3 Analise de sensibilidade

A andlise de sensibilidade consiste na variagdo de pardmetros com o objetivo de observar
a sua influéncia nos custos do processo, mais precisamente no custo do HMF. Foram analisados
cinco parametros: (1) Prego do bagaco de sorgo sacarino; (2) Preco das matérias-primas; (3)
Vazdo do bagago; (4) Conversdo de glicose; (5) Seletividade para HMF; (6) Capacidade de
processamento da planta. Para isso, foi feita uma nova anélise econdmica alterando o valor de
cada parametro em 25 % para mais e para menos, com os demais parametros fixados no seu

valor original.
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4.4 Estudo comparativo

O estudo comparativo foi realizado com o intuito de avaliar a existéncia de pesquisas
que alcangaram um menor custo do HMF, independente da biomassa lignocelulosica utilizada,
identificando os principais motivos que podem ter contribuido ou prejudicado os resultados dos

trabalhos selecionados.
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5. RESULTADOS E DISCUSSAO

Todas as simulag¢des apresentadas neste trabalho foram realizadas utilizando o programa

computacional Aspen Plus V11.

5.1 Especificacio dos componentes

A Tabelas 14 apresenta todos os componentes inseridos no ambiente de simula¢do do
Aspen Plus de acordo com os processos simulados. Nas simulagdes, por ndo participar dos
calculos de equilibrio termodinamico, a Enzima foi adicionada como componente nao-
convencional e as propriedades inseridas foram obtidas por meio dos estudos de Wooley e

Putsche (NRTL, 1996).

Tabela 14 — Lista de componentes presente nas simulagdes.

Componente Nome no Aspen Plus Tipo

Agua WATER Convencional
Celulose DILACTIC ACID Soélido
Hemicelulose GLUTARIC ACID Solido
Lignina ETHYL BENZOATE Sélido
S-hidroximetilfurfural 5-HYDROXYMETHYLFURFURAL Convencional
Acido levulinico LEVULINIC ACID Convencional
Furfural FURFURAL Convencional
Acido acético ACETIC ACID Convencional
Xilose D-XYLOSE Convencional
Acido sulfiirico SULFURIC ACID Convencional
Hidroéxido de sodio SODIUM HYDROXIDE Convencional
Glicose DEXTROSE Convencional
Acido Formico FORMIC ACID Convencional
Enzima (Celulase) ENZYME Nao convencional
Metilisobutilcetona METHYL ISOBUTYL KETONE Convencional
Cloreto de cromo (II) CHROMIUM TRICHLORIDE Solido

Acido fosforico ORTHOPHOSPHORIC ACID Convencional
Fosfato trissodico TRISODIUM PHOSPHATE Convencional

Didxido de enxofre

SULFUR-DIOXIDE

Convencional
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5.2 Pré-tratamento

As simulacgdes da etapa de pré-tratamento foram conduzidas utilizando os parametros
anteriormente apresentados no topico de materiais € métodos. Em todos os processos, a vazao
massica do bagago processada foi padronizada em 1 ton.h™'. E importante destacar que, devido
a necessidade de remover a lignina e solubilizar o restante da hemicelulose presente na

biomassa, todos os pré-tratamentos simulados neste trabalho apresentam uma etapa alcalina.

Os processos simulados consideraram que a celulose da biomassa nao sofreu nenhuma
degradacio durante os tratamentos. Dessa maneira, as 4.414,558 ton.ano™! de celulose presente
em 8.000 ton.ano™' de bagago de sorgo sacarino foram mantidas e conduzidas para hidrélise
enzimatica. Entretanto, a eficiéncia de cada tratamento estd na capacidade de remogao da
hemicelulose e lignina presente na biomassa, uma vez que ambas dificultam o acesso das
enzimas a celulose na etapa de hidrdlise, interferindo no seu rendimento (YOO et al., 2020;

ALVIRA et al., 2010; ZHAO et al., 2009).

Devido a complexidade da estrutura quimica e a auséncia de dados na literatura, nao foi
possivel simular as reagdes de solubilizagdo da lignina na etapa correspondente ao pré-

tratamento alcalino (YOO et al., 2020).

5.2.1 Pré-tratamento acido diluido e alcalino

A simulagao do pré-tratamento acido diluido e alcalino, apresentada pela Figura 14, tem
inicio com a mistura do bagago do sorgo sacarino com a agua ¢ o acido sulfurico (MIX-1). A
mistura ¢ bombeada, aquecida a 120 °C no equipamento TC-1 e encaminhada ao reator
(REATOR-P), representado no simulador como reator de conversao. Posteriormente, o material
¢ enviado para um sistema de separacdo, onde ¢ lavado (MIX-2) e filtrado (FILTRO-1),
obtendo-se um licor de pentoses e uma pasta de sélidos contendo celulose, lignina e o restante

de hemicelulose que nao solubilizou.

Em seguida, inicia-se a etapa de deslignificagdo (pré-tratamento alcalino), onde a pasta
de solidos € misturada com hidréxido de sédio (MIX-3), aquecida a 120 °C (TC-2) e conduzida
ao tanque de solubilizacdo (TANQ-SOL). O material solubilizado e o solvente sdo separados
da pasta celulosica por filtragao (FILTRO-2). A corrente de celulose (CELULOSE) €, entdo,

enviada para o processo de hidrdlise enzimatica.
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Figura 14 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de pré-tratamento acido diluido e alcalino.
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Nessa simulagdo, 94,5 % do vapor produzido no tanque de solubilizagdo foi recuperado
e retornou (REC-H202) para o processo. A Tabela 15 apresenta os resultados do balango de

massa e energia do reator de pré-tratamento acido diluido.

Tabela 15 — Balango de massa e energia do reator de pré-tratamento acido diluido.

Corrente Entrada (P3) Saida (P4)
Agua 0,7996 0,7947
Furfural 0 0,00013
S g Acido acético 0 0,00199
g 3 Xilose 0 0,0391
£ 2 Acido sulftrrico 0,0206 0,0206
8 § Celulose 0,0905 0,0905
- Hemicelulose 0,0449 0,0086
Lignina 0,0443 0,0443
Vazio méssica (ton.ano™) 48.767,55 48.767,55
Temperatura (°C) 120 120
Pressao (bar) 2 2
Entalpia (kJ.kg™") -13.458,49 -13.401,61

5.2.2 Pré-tratamento hidrotérmico e alcalino

O processo hidrotérmico se baseia em utilizar 4gua no estado liquido, pressurizada e em
altas temperaturas. Na simulagdo desse pré-tratamento (Figura 15), o bagago e a agua sdo
misturados (MIX-1) e bombeados (BOMBA-1), aquecidos e pressurizados (TC-1) de modo a
atingir 210 °C e 2100 kPa antes de entrar no reator. Apos a reacdo, o material ¢ encaminhado
para um trocador de calor, com o intuito de diminuir sua temperatura (95 °C), e direcionado
para filtragdo (FILTR-1), separando o licor de pentoses da pasta celuldsica. Posteriormente, o
material ¢ encaminhado para o pré-tratamento alcalino, anteriormente descrito, € a celulose ¢

obtida.

Por se tratar de um pré-tratamento que requer grandes quantidades de dgua, foram
simuladas correntes de reciclo (REC-H20 e REC-H202) para economizar e reutilizar o
maximo da agua no processo. Assim, 88 % do vapor produzido no tanque de solubilizagdo
(TANQ-SOL) e 89 % da agua utilizada para resfriamento no trocador de calor (TC-2) foram

recuperadas e reutilizadas.
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A Tabela 16 mostra o balanco de massa e energia do reator do pré-tratamento

hidrotérmico.

Tabela 16 — Balanco de massa e energia do reator do pré-tratamento hidrotérmico.

Corrente Entrada (P3) Saida (P4)
Agua 0,8742 0,8712
= Furfural 0 0,0005
g % Acidoacttico 0 0,0007
é’_ E Xilose 0 0,0261
S g}« Celulose 0,0633 0,0633
< Hemicelulose 0,0314 0,0072
Lignina 0,0310 0,0310
Vazio méssica (ton.ano™) 69.689,7 69.689,7
Temperatura (°C) 210 210
Pressao (bar) 21 21
Entalpia (kJ.kg™") -13.805,71 -13.765,09

5.2.3 Pré-tratamento por explosio a vapor e alcalino

A simulagdo do pré-tratamento por explosao a vapor e alcalino, apresentada pela Figura
16, inicia com a pressurizagdo (BOMBA-1) e aquecimento (TC-1) da dgua para formacao de
vapor. A corrente de vapor (P2-2) ¢ entdo encaminhada para o reator juntamente com a corrente
(P2-1) contendo a mistura de agua, bagaco e didxido de enxofre (MIX-1) pressurizados

(BOMBA-2).

Apbs a reagdo, o material ¢ despressurizado (VALV) até pressdo ambiente e enviado
para separagdo (FLASH). Em seguida, o material s6lido umido passa por um trocador de calor
para diminuicao da sua temperatura (85 °C) e ¢ conduzido para filtragdo (FILTRO), de modo a
obter uma pasta celuldsica ausente de residuos que poderia interferir na eficiéncia da hidrélise
da celulose. A fase alcalina simulada no processo acontece em seguida, como descrito

anteriormente.
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Nesse tratamento, 88 % do vapor produzido no tanque de solubilizagdo (TANQ-SOL)
foi reciclado (REC-H20) e retornou para a etapa alcalina. A Tabela 17 apresenta o balango de

massa e energia do reator de pré-tratamento explosao a vapor.

Tabela 17 — Balango de massa e energia do reator do pré-tratamento por explosdo a vapor.

Corrente Entrada Saida
P2-1 P2-2 P3
Agua 0,49 1 0,6537
Furfural 0 0 0,0020
S g Acido acético 0 0 0,0044
£ §  Xilose 0 0 0,0545
S S Acido sulfirico 0,01 0 0,0067
8 § Celulose 0,2518 0 0,1679
- Hemicelulose 0,1249 0 0,0286
Lignina 0,1233 0 0,0822
Vazdo méssica (ton.dia™) 17.532,0 8.766,0 26.298,0
Temperatura (°C) 26,85 200 200
Pressao (bar) 12,5 12,5 12,5
Entalpia (kJ.kg™") -10.469,53  -13.090,99 -10.320,46

Para essa simulacdo foi utilizada, aproximadamente, 175 toneladas de dioxido de
enxofre em um ano de processo. Entretanto, ndo foi possivel a recuperagdo e,
consequentemente, reutilizagdo desse catalisador. Contudo, uma simulagdo de recuperagdo faz

necessario uma vez que diminui o custo da planta e a contamina¢ao do meio ambiente.

5.3 Hidrolise enzimatica

Na simulag¢ao do processo de hidrélise enzimatica (Figura 17), a celulose obtida na etapa
de pré-tratamento ¢ misturada com a 4gua e enzimas celulases sendo, posteriormente,
conduzidas para aquecimento (TC-1) até atingir a temperatura de 50 °C, ideal para o processo.
Ap6s a reacdo (REATOR-H), o material s6lido que ndo reagiu ¢ separado (FILTRO) do licor

de hexoses que ¢ encaminhado para a etapa de sintese do HMF.
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Figura 17 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de hidrélise enzimatica.

Os processos simulados foram capazes de produzir 4414,54 e ton.ano™ e 4022,14
ton.ano! de glicose utilizando dados do processo do pré-tratamento hidrotérmico e 4cido
diluido, respectivamente, enquanto que o processo utilizando explosdo a vapor produziu
2996,99 ton.ano!. Os balancos de massa e energia dos reatores de hidrélise é mostrado na

Tabela 18.

Tabela 18 — Balango de massa e energia do reator de hidrdlise enzimatica.

Acido diluido e Hidrotérmico e Explosdo a vapor e
alcalino alcalino alcalino
Corrente Entrada  Saida  Entrada Saida  Entrada  Saida
- E Agua 0,8996 0,8907 0,8996 0,8898 0,8996 0,8930
% ‘é Celulose 0,0983 0,0177 0,0983 0,0098 0,0983 0,0382
g 15 Glicose 0 0,0895 0 0,0983 0 0,0667
© g Enzimas 0,0021 0,0021 0,0021 0,0021 0,0021 0,0021

Vazdo maéssica (ton.ano')  44.930,25 44.930,25 44.930,25 44.930,25 44.930,25 44.930,25

Temperatura (°C) 50 50 50 50 50 50
Pressdo (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™!) -14.855,2 -14.788,2 -14.855,2 -14.781,6 -14.855,2 -14.805,3

A glicose obtida nos pré-tratamentos acido diluido/alcalino, hidrotérmico/alcalino e
explosdo a vapor/alcalino estava nas concentragdes de 94,005 g.L"!, 102,683 g.L ™! e 70,938 g.L-
!, respectivamente. Além disso, ao considerar que o tempo de vida das enzimas sdo de dois

anos, os processos demandariam, aproximadamente, 47,34 toneladas de enzimas por ano.
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5.4 Sintese, separacio e purificacao do HMF

A etapa de sintese do 5-hidroximetilfurfural foi simulada em reator de conversao de
modo a representar um reator de fluxo continuo (PFR). Para isso, foi necessario definir o tempo
de residéncia e a conversao que favorecessem a formagdo do HMF em cada estudo e condi¢ao

cinética.

Inicialmente, foram obtidos os valores de conversao de glicose em func¢do do tempo de
residéncia para cada condi¢do cinética utilizando as equagdes apresentadas no Toépico 4.1.4
desta dissertagcdo e com o auxilio do Microsoft Office Excel. Em seguida, para cada uma dessas
condigdes simuladas, foi selecionada a que melhor favoreceu a formagdao de HMF. Por fim,
para cada modelo, foi definida a cinética que seria utilizada no processo, totalizando seis

diferentes condig¢des cinéticas.

A separacdo do HMF do meio reacional constitui-se uma etapa complexa devido a
dificuldade e o alto custo. Nessa etapa, foram simuladas seis plantas quimicas contendo o
processo completo de produgdo do HMF: pré-tratamento, hidrolise enzimatica, etapa de sintese,
separacao e purificacdo. Cada uma dessas seis condigdes foi simulada com os trés pré-

tratamentos estudados neste trabalho, produzindo um total de 18 plantas completas.

As separagdes simuladas se diferenciaram em trés principais aspectos: no tipo de
catalisador empregado na reagdo de desidratacdo da glicose (homogéneo ou heterogéneo), na
utilizacao de uma etapa de extracao liquido-liquido e na purificagdo do acido levulinico quando

possivel.

De um modo geral, a etapa de separacao tem inicio com a remocao dos solidos presentes
na mistura reacional proveniente do processo de sintese. Durante a reagdo de desidratag¢do da
glicose sao formados produtos de polimeriza¢ao (huminas) devido a reidratacao da glicose e do
HMEF. As huminas juntamente com os catalisadores s6lidos, quando utilizados, sdo removidos
nesta etapa. O modelo Filter foi utilizado na opcao separador de s6lidos, com fracdo de liquido
na corrente liquida e fracdo de solidos na corrente sélida iguais a 1, o que implica na separacao

total dos sdlidos. Entretanto, na simulacao que utilizou o Modelo 2 (Figura 21), antes da etapa
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de filtragem, ¢ utilizado um tanque tipo flash com o intuito de aumentar a concentragdo do HMF

para que a etapa de extragdo seja mais eficiente.

No caso de catalise homogénea, uma etapa de neutralizagcdo do efluente do reator foi
realizada antes do processo de filtragem para minimizar a corrosao dos equipamentos €
tubulagdes. Para isto, foi utilizado NaOH como reagente. A corrente proveniente da etapa de
sintese ¢ encaminhada para o tanque de neutralizagdo, representado por um reator de conversao
(TANQ-NEU), assim como o NaOH. Na simulacao do tanque, foi adotada uma conversao de

100 %, considerando uma neutralizacdo completa da mistura.

A solu¢ao contendo HMF ¢, entdo, encaminhada para extracdo liquido-liquido
(EXTRATOR) utilizando MIBK como solvente extrator. O extrator foi simulado em condigdes
adiabaticas, com o nimero de estagios e a vazao do solvente variando de acordo com a demanda
do processo. Em seguida, a corrente de extrato contendo o HMF e o solvente segue para
destilagcdo a vacuo (DEST) utilizando o modelo DSTWU dentre as colunas disponiveis no

simulador.

A destilagdao a vacuo tem sido muito estudada para purificacio do HMF uma vez que
destilacdes em baixas pressoes (1 a 300 mbar) e temperatura entre 100 °C e 200 °C diminuem
a temperatura da coluna e a degradagio térmica do HMF (BOHLING et al., 2013). Em algumas
simulagoes realizadas neste trabalho, devido a menor quantidade de HMF, a etapa de separacao

nao passa pela etapa de extracdo, sendo diretamente conduzida a destilacao.

Ap0s a destilagdo, a corrente contendo HMF e glicose que ndo reagiu ¢ enviada a um
separador tipo flash, operado em baixas pressdes, para total purificagdo do HMF. O HMF, agora
com grau de pureza superior a 95 % (m/m), € resfriado em trocador de calor (TC) para fins de
estocagem. Em alguns processos foi possivel obter, também, acido levulinico com alto grau de

pureza.

A glicose que ndo reagiu e o solvente extrator sdo recuperados e retornam (REC-GLIC
e REC-SOLV) para a etapa de sintese e separagdo, respectivamente. Em algumas simulagoes,

parte desses produtos foram retirados na purga (FSplit).
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5.4.1 Sintese e separac¢ao dos processos simulados utilizando o Modelo 1

A simulagdo geral do modelo cinético 1 esta apresentada na Figura 18. Primeiramente
a glicose, proveniente da hidrélise enzimatica, ¢ diluida (MIX-1) de modo a obter uma
concentragdo de 50 g.L'. A mistura ¢, entdo, aquecida (TC-1) e encaminhada para o reator
utilizando acido sulfurico como catalisador. Apos a reagdo, a solugdo ¢ resfriada (TC-2) a 25

°C e encaminhada para neutralizagdo (TAN-NEUT) e posterior separagao.

TAN-NEUT

Figura 18 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 1.

Para este modelo, foram simuladas seis diferentes condi¢des cinéticas variando a
temperatura (170 °C e 190 °C) e a concentracao do catalisador (1 %, 3 % e 5 %). A reagdo foi
estudada em tempos de residéncia que variaram de 0 min a 60 min. A Tabela 19 apresenta os

resultados que favoreceram a formagao do HMF.



Tabela 19 — Melhores resultados das simulacdes realizadas utilizando o Modelo 1.
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Condicoes da reacio

Resultados

Acido diluido e alcalino

Hidrotérmico e alcalino

Expl. a vapor e alcalino

T (°C) [C]' 7 (min) Conv. Rend. Selet. HMF? AL? AF? HMF? AL? AF? HMF? AL? AF?
1% 8 36,42%  19,55%  53,69% 454,11 525,91 208,46 498,41 577,22 22880 338,36 391,87 155,33
170 3% 4 28,68%  12,89%  44,95% 311,42 456,77 181,05 341,81 501,33 198,71 232,05 340,35 134,91
5% 3 25,11% 13,75% 54,77% 273,19 399,51 158,36 299,84 43849 173,81 203,56 297,68 117,99
1% 4 69,14% 19,29% 27.91% 1190,13 696,48 276,07 1306,24 764,43 302,99 886,79 518,96 205,7
190 3% 2 4428%  16,76%  37,86% 518,96 670,03 265,58 569,59 7354 291,49 386,69 499,26 197,89
5% 1 38,41% 11,93% 31,06% 378,08 647,67 256,72 414,96 710,86 281,77 281,71 482,59 191,29
'm/m

ton.ano’!
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Como apresentado, uma maior produ¢do de HMF ¢ obtida quando o reator opera a 190
°C e a reacdo ¢ catalisada com acido sulftrico na concentracao de 1 % por 4 minutos. Diante
dos resultados, a simulacao proveniente do pré-tratamento hidrotérmico e alcalino teve uma
producao superior 1306 toneladas por ano de HMF, sendo a maior producao alcangada com

esse modelo.

Visto que essa condi¢ao foi a que melhor favoreceu a formacao de HMF e a mesma foi
utilizada nos processos continuos simulados utilizando o Modelo 1 e os balangos de massa e

energia para os reatores desses processos podem ser vistos na Tabela 20.

Tabela 20 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 1.

Acido diluido e Hidrotérmico e Exploséo a vapor ¢
alcalino alcalino alcalino
Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida
Agua 0,9022 0,9096 0,8976 0,9057 0,6075 0,6165
Glicose 0,049 0,015 0,0535 0,0165 0,0627 0,0194
=< Acido sulfarico 0,0182 0,0182 0,0182 0,0182 0,0233 0,0233
f§. é Hidroxido de sédio 3,76.107  3,76.107  3,77.107  3,77.107  3,81.10° 3,81.10°
é_ § HMF 0,00097 0,0151 0,00098 0,0164 0,0061 0,0223
8 l% Acido levulinico 2,37.10°% 0,0088 2,36.10°% 0,0096 2,96.107  0,0130
£ Acido formico 0 0,0035 0 0,0038 0 0,0052
MIBK 3,59.107  3,59.10"7  3,13.10"7  3,13.10"7 2,87.10" 0
Sulfato de sédio 0,0296 0,0296 0,0297 0,0297 0,3004 0,3004
Vazdo massica (ton.ano™) 117.288,6 117.288,6 117.839,2 117.839,2 66.038,9 66.038,9
Temperatura (°C) 186,62 190 186,62 190 186,62 190
Pressao (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™!) -12.569,8  -12.541,1 -12.544,9 -12.509,7 -11.359,2 -11.336

Pode-se notar a presenca de sulfato de sodio (Na;SO4) e MIBK nas correntes de entrada
e saida devido a corrente de reciclo da glicose proveniente da etapa de separacdo. O NaSO4 ¢
produto da reacdo de neutralizagdo realizada posterior ao processo de sintese. Parte desse
composto foi separado durante a extragao, contudo, ndo foi possivel a sua separacao total devido
a sua afinidade com o solvente MIBK utilizado no extrator (ROMAN-LESHKOV; DUMESIC,
2009). A Figura 19 apresenta o processo de separagdo das simulagdes que utilizaram o Modelo
1. Os balancos de massas e energia para as correntes dos processos estao expostos nas Tabelas

21, Tabela 22 e Tabela 23.
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Tabela 21 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e 0 Modelo 1.

Composicao (fracio massica)

1 . V?Zéo Pressio Temperatura Entalpia

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK Na;SO4 NaOH Massnc:_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 0,9029  0,0149 0,0149 0,0035  0,0087 0 0,0551 0 119.026,03 1,013 25 -15.073,3
S14 0,0174  0,0001 0 0,0003  0,0004  0,9818 0 0 83.538,8 1,013 26,17 -3.477,7

S2 0,0233  0,0199 0,0198 0,0004  0,0091  0,8886 0,03885 0,0273  895.187,0 1,013 25,45 -3.885,7
REFINADO  0,9451 0 0 0,0035  0,0022  0,0219  0,0273 0 113.046,2 1,013 25,66 -15.363,5
S3 0,0233  0,0199 0,0198 0,0004  0,0092  0,8886  0,03885 0 89.518,7 0,05 120 -3.311,9

SS 0,0255  0,0002 0 0,0004  0,0005  0,9734 0 0 81.712,2 0,05 21,20 -3.588,9
S17 0,0255  0,0002 0 0,0004  0,0005  0,9734 0 0 24.513,7 1,013 25 -3.580,2
REC-SOLV 00,0255  0,0002 0 0,0004  0,0005  0,9734 0 0 57.198,6 1,013 25 -3.580,2
S4 0 0,2259 0,2275 0 0,1001  0,0010  0,4455 0 7.806,48 0,05 198,18 -6.775,3

S7 0 0,0219 0 0 0,9682  0,0099 0 0 806,59 0,02 122,39 -5.622

AL-1 0 0,0219 0 0 0,9682  0,0099 0 0 806,59 1,013 25 -5.851,9
S8 0 0,2494 0,2537 0 0 0 0,4969 0 6.999,89 0,02 195,2 -6.934,4

S9 0 0,9736 0,0263 0 0 0 0 0 1.675,91 0,001 180 -2.292.9
HMF 0 0,9736 0,0263 0 0 0 0 0 1.675,91 1,013 25 -3.161,7
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(continuacao)

Composicio (fracdo massica)

Vazao

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK Na;SOs NaOH Mz’tssicz_l1 P{;’Zi;m Tem?oecr;ltura Iiﬁ;?il)gi)a
(ton.ano™)

S11 0,9451 0 0 0,0035  0,0023  0,0219  0,0273 0 113.046,2 0,05 120 -12.870,3

S12 0,9738 0 0 0,0037 2,2.10-5 0,0225 0 0 109.714,9 0,05 23,04 -15.564,0
S13 0,0005  0,0010 0 0 0,0724 0 0,9261 0 3.331,3 0,05 164,32 -89.84,4
S15 0,0005  0,0010 0 0 0,0724 0 0,9261 0 3.331,3 1,013 25 -9.114,2
AL-2 0,0091  0,0136 0 0,0002  0,9771 0 0 0 187,8 0,001 200 -5.010,3
S16 0 0,0003 0 0 0,0183 0 0,9814 0 3.143,5 0,001 200 -9.150,3
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Tabela 22— Balango de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino € o Modelo 1.

Composicao (fracio massica)

{ . V?Zéo Pressio Temperatura Entalpia

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK  Na;SOq Massncz_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 0,8991  0,0162 0,0163 0,0037  0,0094 0 0,0552 119.583,3 1,013 25 -15.034,3
S14 0,0178  0,00016 0 0,0003  0,0004  0,9813 0 83.568,1 1,013 26,15 -3.483,1

S2 0,0236  0,0216 0,0216 0,0004 0,01 0,8837  0,0389 89.994,1 1,013 25,45 -3.900,6
REFINADO 00,9445 0 0 0,0038  0,0024  0,0219  0,0274 113.157,3 1,013 25,67 -15.358,3
S3 0,0237  0,0216 0,0216 0,0004  0,0100 0,8837  0,0389 89.994,1 0,05 120 -3.326,8

SS 0,0261  0,0002 0 0,0005  0,0006  0,9727 0 81.754,1 0,05 21,11 -3.597,0
S17 0.0261  0,0002 0 0,0005  0,0006  0,9727 0 24.526,2 1,013 25 -3.588,0
REC-SOLV  0,0261  0,0002 0 0,0005  0,0006  0,9727 0 57.227,9 1,013 25 -3.588.,0
S4 0 0,2339 0,2363 0 0,1036  0,0010  0,4252 8.240,02 0,05 197,3 -6.688,8

S7 0 0,0219 0 0 0,9691  0,0090 0 880,7 0,020 124,05 -5.620,3
AL-1 0 0,0219 0 0 0,9691  0,0090 0 880,7 1,013 25 -5.854,0
S8 0 0,2593 0,2645 0 0 0 0,4761 7.359,3 0,020 193,99 -6.843,7

S9 0 0,9710 0,0290 0 0 0 0 1.846,1 0,001 180 -2.302,6

HMF 0 0,9710 0,0290 0 0 0 0 1.846,1 1,013 25 -3.172,4
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(continuacao)
Composicao (fracio massica)
Vazio Pressio Temperatura Entalpia

Correntes Agua  HMF  Glicose AF AL MIBK  Na,SO Missica P P

1 (bar) (°cO) (kJ/kg)
(ton.ano™)

REC-GLIC 0 0,0210 0,3434 0 0 0 0,6356 5.513,2 1,013 25 -8.448,2
S11 0,9445 0 0 0,0039 0,0024 0,0219 0,0274 113.157,4 0,05 120 -12.866,5
S12 0,973 0 0 0,0040 0 0,0226 0 109.791,4 0,05 23,044 -15.561,2
S13 0,0005 0,0011 0 0 0,0783 0 0,9201 3.365,9 0,05 164,7 -8.961,8

AL-2 0,0081 0,0137 0 0,0002 0,9780 0 0 210,04 0,001 200 -5.002,1
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Tabela 23 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento explosao a vapor/alcalino e o Modelo 1.

Composicao (fracido massica)

1 . me?o Pressio Temperatura Entalpia

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK  Na;SOq4 Massncz_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 0,6134  0,0218 0,0190 0,0051  0,0128 0 0,3279 67.293,8 1,013 25 -13.123,9
S14 0,0218  0,0001 0 0,0007  0,0002  0,9772 0 87.640,5 1,013 25,97 -3.532,9

S2 0,0241  0,0131 0,0113 0,0007  0,0077  0,7484  0,1947  113.209,4 1,013 25,6 -4.814,5
REFINADO  0,9697 0 0 0,0076 ~ 0,0002  0,0219  0,0006 41.724,7 1,013 26,39 -15.524,5
S3 0,0241  0,0131 0,0113 0,0007  0,0077  0,7484  0,1947  113.209.4 0,05 120 -4.318,3

Ss 0,0311  0,0002 0 0,0010  0,0003  0,9675 0 87.571,8 0,05 20,39 -3.663,0
S17 0,0311  0,0002 0 0,0010  0,0003  0,9675 0 26.271,5 1,013 25 -3.652,2
REC-SOLV  0,0311  0,0002 0 0,0010  0,0003  0,9675 0 61.300,2 1,013 25 -3.652,2
S4 0 0,0571 0,0499 0 0,0330  0,0003  0,8597 25.637,7 0,05 260,31 -8.522,6

S7 0 0,0169 0 0 0,9734  0,0098 0 868 0,02 122,69 -5.635,7
AL-1 0 0,0169 0 0 0,9734  0,0098 0 868 1,013 25 -5.866,4
S8 0 0,0585 0,0516 0 0 0 0,8898 24.769,6 0,02 254,34 -8.642,3

S9 0 0,9939 0,0061 0 0,0001 0 0 1.011,9 0,001 200 -2.188,4

HMF 0 0,9939 0,0061 0 0,0001 0 0 1.011,9 1,013 25 -3.080,1
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(continua¢ao)

Composicao (fracdo massica)

Vazao

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK  Na;SO4  Massica Pressio Tempoeratura Entalpia
1 (bar) ©0O) (kJ/kg)
(ton.ano™)

REC-GLIC 0 0,0187 0,0536 0 0 0 0,9277 21.381,9 1,013 15,09 -9.124,9
S11 0,9697 0 0 0,0076 ~ 0,0002  0,0219  0,0006 41.724,7 0,05 120 -12.970,5
S12 0,9923 0 0 0,0077 0 0 0 40.777,1 0,05 32,9 -15.777,1
S13 0 0,0011 0 0 0,0082 09655  0,0251 947,6 0,05 37,49 -3.414,6

AL-2 0 0,0011 0 0 0,0084  0,9904 0 923,7 0,001 200 -2.570
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5.4.2 Sintese e separac¢ao dos processos simulados utilizando o Modelo 2

O estudo realizado por Jing e Lii (2008), Modelo 2, utiliza 4gua pressurizada a 10 MPa
em altas temperaturas sem o uso de catalisadores. A simulagdo apresentada pela Figura 20, a
glicose é misturada (MIX-1) com 4gua para sua dilui¢dio até a concentragio de 10,8 g.L'. Em
seguida, a solugdo ¢ pressurizada (BOMBA-1), aquecida (TC-1) e encaminhada para o reator.

Apos a reacdo, a mistura € resfriada (TC-2) e direcionada para separagao.

TC-1 REATOR

GLICOSE

(2000}

C>

Figura 20 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 2.

No modelo 2, foram simuladas cinco diferentes condi¢des cinéticas utilizando diferentes
temperaturas (180 °C a 220 °C). A simulagdo foi realizada no tempo de residéncia de 0 min a

180 min e a Tabela 24 expoe os resultados que apresentaram maior producao de HMF.



Tabela 24 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 2.
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Condigoes da reacao

Resultados

T(CC) T (min)

180 180
190 180
200 118
210 78
220 38

Conv.
37,37 %
64,79 %
75,15 %
75,25 %

74,64 %

Rend.
23,25%
31,97 %
27,22 %
31,45 %

30,92 %

Selet.
62,22 %
49,34 %
36,22 %
41,79 %

41,43 %

Acido diluido e alcalino

HMF'
878,95
1250,09
1335,49
1341,34

1331,88

AL!
159,61
528,73
718,59
715,64

708,51

AF!
63,26
209,58
284,83
283,66

280,83

Hidrotérmico e alcalino

HMF!
964,70
1372,05
1465,78
1472,21

1461,82

AL!
175,18
580,32
788,7
785,46

777,63

AF!
69,44
230,02
312,62
311,34

308,23

Expl. a vapor e alcalino

HMF!
654,92
931.47
995,1

999,46

992,41

AL!
118,93
393,97
535,44
533,24

527,92

AF!
47,14
156,16
212,23
211,36

209,26

ton.ano™!
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Como exposto, uma maior produ¢do de HMF foi observada a 210 °C e um tempo de

residéncia de 78 minutos. Essa condigdo foi considerada nas simulag¢des para o Modelo 2 e os

balangos de massa e energia para os reatores de sintese estdo disponiveis na Tabela 25.

Tabela 25 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 2.

Acido diluido e Hidrotérmico e Explosdo a vapor e
alcalino alcalino alcalino
Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida
_ Agua 0,9886 0,9904 0,9890 0,9908 0,9876 0,9891
fé :% Glicose 0,0111 0,0027 0,0109 0,0027 0,0123 0,0053
é_ ; HME 0,0003 0,0039 0,0001 0,0037 0,0002 0,0032
5 § Acido levulinico 0 0,0021 0 0,0020 0 0,0017
- Acido férmico 0 0,0008 0 0,0008 0 0,0007
Vazdo massica (ton.ano')  480.257,7 480.257,7 531.947.4 531.947,4 373.376,3 373.376,3
Temperatura (°C) 210 210 210 210 210 210
Pressdo (bar) 100 100 100 100 100 100
Entalpia (kJ.kg™") -12.987,2  -14.872,9 -12.990,8 -14.877,0 -12.981,4 -14.864.,8

A etapa de separagdo das simulagdes que utilizaram o Modelo 2 em seu processo €

apresentada pela Figura 21. Nesse processo fez-se necessario a utilizagdo de um tanque tipo

flash (FLASH-1) para remog¢ao da a4gua de modo a facilitar a interagcao do solvente com o HMF

na etapa de extragdo reduzindo ao maximo a quantidade de MIBK no processo. As Tabelas 26,

27 e 28 apresentam os resultados de balan¢o de massa e energia dos processos simulados.
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Figura 21 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separagdo para os processos simulados com o Modelo 2.
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Tabela 26 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e o0 Modelo 2.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL  MIBK Vz‘(ii;’lxi?f)ica P{S:g“’ Tem?o‘g?t“r a liﬁ;?}(‘;‘)a
C4 0,9904 0,0039  0,0027  0,0008 0,002l 0 480.257,7 1,013 100 115.441,8
VAPOR 0,9987 0,0004 0 0,0007  0,0001 0 437.083,1 1,013 100,35 113.272,5
N1 0,9060 0,0395  0,0306  0,0018 0,022l 0 43.174.6 1,013 100,35 -14.547 4

S1 0,9060 0,0395 00306  0,0018 0,022 0 43.174,6 1,013 25 -14.857,4
S14 0,0190 0,0003 0 0,0001  0,0009 09796 32.267,3 1,013 26,38 -3.497,4

S2 0,0287 0,0481  0,0371 00002  0,0224  0,8634 35.596,2 1,013 25,47 -3.812,6
REFINADO 9714 0,0001 0 0,0019 00047  0,0220 39.847,0 1,013 25,88 115.524.6
S3 0,0287 0,0481  0,0371 00002  0,0224  0,8634 35.596,2 0,05 120 32141

S5 0,0321 0,0005 0 0,0002  0,0016  0,9655 31.828.5 0,05 20,28 3.675,5
S17 0,0321 0,0005 0 0,0002 0,016  0,9655 12.731,4 1,013 25 -3.664,4
RECSOLV. 4 0321 0,0005 0 0,0002 0,016  0,9655 19.097,1 1,013 25 -3.664,4
S4 0 0,4503  0,3505 0 0,1984  0,0008 3.767,6 0,05 180,96 46726

S7 0 0,0221 0 0 0,9739  0,0040 767,4 0,02 135,17 -5.606,7
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(continuacgao)
Composicio (fracado massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL  MIBK Va(izzzﬁsf)‘ca P(rlfzsr’;"’ Temt’oe(‘;‘;‘t“” ]il':lt;/‘llg;‘)a
AL-1 0 0,0221 0 0 0,9739 0.0040 767,4 1,013 25 -5.866,8
S8 0 0.5599 0.4401 0 0 0 3.000,3 0,02 174,99 -4.476,9
S9 0 0.9946 0.0053 0 0 0 1.524,1 0,02 150 -2.261,0
HMF 0 0.9946 0.0053 0 0 0 1.524,1 1,013 25 -3.077,0
REC-GLIC 0 0.1109 0.8891 0 0 0 1.476,1 1,013 25 -6.634,5
S11 0.9714 0.0001 0 0.0019 0.0047 0.0220 39.847,0 0,05 120 -12.964,1
S12 0.9760 0 0 0.0019 0.0001 0.0221 39.658,9 0,05 23,13 -15.581,2
S13 0.0050 0.0140 0.0001 0 0.9808 0 188 0,05 107,86 -5.753.8
AL-2 0.0050 0.0140 0.0001 0 0.9808 0 188 1,013 25 -5.950,4




86

Tabela 27 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino e o0 Modelo 2.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL  MIBK Vz‘(ii;’lxi?f)ica P{S:g“’ Tem?o‘g?t“r a liﬁ;?}(‘;‘)a
C4 0,9908 0,0037  0,0027  0,0008  0,0020 0 531.947,4 1,013 100 -15.446,0
VAPOR 0,9988 0,0004 0 0,0007  0,0001 0 486.387,4 1,013 100,35 -13.272,7
N1 0,9056 0,0392 00316 00017  0,0220 0 45.560,0 1,013 100,35 -14.545,2

S1 0,9056 0,0392 00316  0,0017  0,0220 0 45.560,0 1,013 25 -14.855,1
S14 0,0195 0,0003 0 0,000  0,0009 09791 32.203,8 1,013 26,35 -3.503,2

S2 0,0293 0,0502 00403  0,0002 0,225 08575 35.691,5 1,013 25,48 -3.831,7
REFINADO 0,9707 0,0001 0 0,0018  0,0054  0,0220 42.072,3 1,013 25,88 -15.517,5
S3 0,0293 0,0502  0,0403  0,0002 0,225 08575 35.691,5 1,013 120 32342

S5 0,0330 0,0006 0 0,0002  0,0016  0,9646 31.722,8 1,013 20,19 -3.686,0
S17 0,0330 0,0006 0 0,0002  0,0016 09646 12.689,1 1,013 25 3.674,7
REC-SOLV 0,0330 0,0006 0 0,0002  0,0016  0,9646 19.033,7 1,013 25 3.674,7
S4 0 0,4471 03625 0 0,1896  0,0008 3.968,7 0,05 181,65 4.692,8

S7 0 0,0229 0 0 0,9731 0,0040 773,3 0,02 135,28 -5.604,2
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(continuacao)
Composicio (fracado massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL  MIBK Va(izzzﬁsf)‘ca P(rlfzsr’;"’ Temt’oe(‘;‘;‘t“” ]il':lt;/‘llg;‘)a
AL-1 0 0,0229 0 0 0,9731 0,0040 773,3 1,013 25 -5.864,5
S8 0 0,5498 0,4502 0 0 0 3.195,4 0,02 175.33 -4.515,2

S9 0 0,9763 0,0237 0 0 0 1.733,4 0,001 160 -2.313,2
HMF 0 0,9763 0,0237 0 0 0 1.733,4 1,013 25 -3.151,0
REC-GLIC 0 0,0440 0,9560 0 0 0 1.462,0 1,013 25 -6.903,9
S11 0,9707 0,0001 0 0,0018 0,0054 0,0220 42.072,3 0,05 120 -12.958,2
S12 0,9760 0 0 0,0018 0,0001 0,0221 41.844,0 0,05 23.12 -15.581,0
S13 0,0041 0,0128 0,0002 0 0,9828 0 2283 0,05 112.94 -5.736,7

AL-2 0,0041 0,0128 0,0002 0 0,9828 0 228,3 1,013 25 -5.945,4
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Tabela 28 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento explosdo a vapor/alcalino e o0 Modelo 2.

Composicio (fracido massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL MIBK Viztizﬁi?f)i ca P(r;:f)io Tem{)oe(lj‘:;\tura ]iﬁt;;llg)a
C4 0,9917 0,0034 0,0025 0,0007 0,0018 0 372.462,2 1,013 100,35 -15.454,9
VAPOR 0,9988 0,0004 0 0,0006 0,0001 0 343.859.,9 1,013 100,35 -13.273,0
N1 0,9053 0,0391 0,0321 0,0016 0,0220 0 28.602,3 1,013 100,35 -14.542,7
S1 0,9053 0,0391 0,0321 0,0016 0,0220 0 28.602,3 1,013 25 -14.852,7
S14 0,0164 0,0002 0 0,0001 0,0007  0,9825 32.636,2 1,013 26,5 -3.464,6
S2 0,0255 0,0320 0,0261 0,0002 0,0179  0,8983 35.062,8 1,013 25,45 -3.720,4
REFINADO 0,9755 0 0 0,0016 0,0010  0,0218 26.175,8 1,013 2591 -15.565,8
S3 0,0255 0,0320 0,0261 0,0002 0,0179  0,8983 35.062,8 0,05 120 -3.120,8
SS 0,0275 0,0003 0 0,0002 0,0012  0,9707 32.443 4 0,05 20,87 -3.615,8
S17 0,0275 0,0003 0 0,0002 0,0012  0,9707 12.977,4 1,013 25 -3.606,2
REC-SOLV 0,0275 0,0003 0 0,0002 0,0012  0,9707 19.466,1 1,013 25 -3.606,2
S4 0 0,4245 0,3500 0 0,2243  0,0012 2.619,3 0,05 178,71 -4.749,6

S7 0 0,0185 0 0 0,9763  0,0052 601,9 0,02 132,23 -5.620,7
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(continuacao)
Composicio (fracado massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL  MIBK Va(izzzﬁsf)‘ca P(rlfzsr’;"’ Temt’oe(‘;‘;‘t“” ]il':lt;/‘llg;‘)a
AL-1 0 0,0185 0 0 0,9763 0,0052 601,9 1,013 25 -5.874,0
S8 0 0,5456 0,4544 0 0 0 2.017,5 0,02 175,47 -4.531,1

S9 0 0,9598 0,0402 0 0,0001 0 1.107,4 0,002 170 -2.358,2
HMF 0 0,9598 0,0402 0 0,0001 0 1.107,4 1,013 25 -3.217,4
REC-GLIC 0 0,0415 0,9585 0 0 0 737,2 1,013 25 -6.914,0
S11 0,9755 0 0 0,0016 0,0010 0,0218 26.175,8 0,05 120 -12.997,9
S12 0,9766 0 0 0,0016 0 0,0218 26.147,0 0,05 23,21 -15.587,2
S13 0,0141 0,0347 0 0,0001 0,9511 0 28,9 0,05 63,05 -6.076,2

AL-2 0,0141 0,0347 0 0,0001 0,9511 0 28,9 1,013 25 -6.167,9
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5.4.3 Sintese e separac¢io dos processos simulados utilizando o Modelo 3

No estudo realizado por Huber et al. (2012), a concentracdo inicial da glicose foi de
100g.L"!. Visto que as concentra¢des da glicose provenientes da hidrolise enzimatica variaram
com o pré-tratamento utilizado, foi necessario a simulagdo de duas plantas que se diferenciam

somente da etapa inicial do processo.

As simulagdes cinéticas realizadas que utilizaram o tratamento acido diluido/alcalino e
explosao a vapor/alcalino foram realizadas como mostrado na Figura 22. Inicialmente, a glicose
¢ concentrada (FLASH) e aquecida (TC-1) na temperatura desejada. Posteriormente, ela ¢
direcionada para reagdo (REATOR) utilizando é4cido cloridrico como catalisador. Finalizada a
reacdo, a corrente contendo HMF ¢ resfriada (TC-2) a 25 °C e enviada para neutralizagdo e

separacao.

TANG-NEU

Figura 22 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o modelo cinético 3 para os
processos que iniciam com o pré-tratamento acido diluido/alcalino e explosdo a vapor/alcalino.

As condi¢des cinéticas realizadas a partir do processo com o pré-tratamento
hidrotérmico foram simuladas como representado na Figura 23. O processo ¢ andlogo ao
anteriormente descrito, diferenciando apenas na etapa de dilui¢cdo da glicose (MIX-1) devido a

maior concentracdo de glicose obtida nesse tratamento.
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REATOR

TANQ-NEU

Figura 23 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 3 para os processos
que iniciam com o pré-tratamento hidrotérmico.

No Modelo 3, foram testadas dez condig¢des cinéticas com diferentes temperaturas de
reacdo (140 °C a 180 °C) e diferentes concentragdes do catalisador (0,1 M e 0,5 M). Para todas
as condi¢des, o tempo de residéncia de 0 min a 240 min foi estudado e os melhores resultados

podem ser vistos na Tabela 29.



Tabela 29 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 3.
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Condicoes da reacao

Resultados

T (°C)

140

150

160

170

180

[CIM
0,1

0,5

0,1

0,5

0,1

0,5

0,1

0,5

0,1

0,5

T (min)
36

5

17

0,75

0,25

Conv.
5,52%

3,72%

5,63%

6,06%

6,22%

5,54%

7,57%

10,79%

9,25%

9,36%

Rend.
1,65%

2,04%

2,36%

3,32%

3,23%

3,71%

4,37%

6,24%

5,67%

6,48%

Selet.
29.87%

54,79%

41,96%

54,74%

51,87%

66,89%

57,7%

57,87%

61,31%

69,21%

Acido diluido e alcalino

HMF!
58,55

42,17

61,11

55,57

70,38

73,19

85,63

97,67

105,87

124,83

AL!
89,22

57,52

89,75

105,84

96,49

76,25

117,31

189,66

142,33

127,62

AF!
35,37

22,80

35,57

41,95

38,25

30,22

46,49

75,18

56,42

50,59

Hidrotérmico e alcalino

HMF'
64,26

46,28

67,06

60,99

77,25

80,33

93,98

107,2

116,21

137,01

AL!
97,92

63,13

98,51

116,17

105,91

83,69

128,75

208,17

156,22

140,07

AF!
38,82

25,03

39,04

46,06

41,98

33,17

51,03

82,51

61,92

55,52

Expl. a vapor e alcalino

HMF'
43,63

31,42

45,53

41,41

52,44

54,54

63,80

72,78

78,89

93,02

AL!
66,48

42,86

66,87

78,87

71,90

56,82

87,41

141,32

106,06

95,09

AF!
26,35

16,99

26,51

31,26

28,49

22,52

34,65

56,02

42,04

37,69

ton.ano™!
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Em todas as simulagdes realizadas usando o Modelo 3 ocorreu o favorecimento da

producdo de 4cido levulinico em comparagdo com a formagdo de HMF. Embora, nessas

condi¢des, a seletividade para HMF seja boa (69,21 %), a conversao da glicose foi baixa (9,36

%) o que contribui para a baixa produ¢ao de HMF. Apesar disso, uma rea¢do conduzida em um

tempo de residéncia de 0,25 minutos, a 180 °C e utilizando 0,5 M de catalizador foi a que mais

produziu HMF. Os balancos de massa e energia dos reatores simulados utilizando o Modelo 3

estao disponiveis na Tabela 30.

Tabela 30 - Balangos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 3.

Acido diluido e

Hidrotérmico e

Explosdo a vapor e

alcalino alcalino alcalino
Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida
Agua 0,8497 0,8516 0.8669 0,8683 0,8482 0,8496
0,1101 0,0998 0.0991 0,0898 0,0996 0,0903
2 :‘g Glicose
'g é Acido cloridrico 0,0061 0,0061 0.0049 0,0049 0,0067 0,0067
=]
§ zg Cloreto de Sédio 0,0329 0,0329 0.0265 0,0265 0,0427 0,0427
=2 HMF 0,0011 0,0040 0.0025 0,0043 0,0028 0,0044
Acido levulinico 0 0,0040 0 0,0044 0 0,0045
Acido formico 0 0,0016 0 0,0017 0 0,0018
Vazdo massica (ton.ano')  118.792,1 118.792,1 147.238,7 147.238,7 109.313,7 109.313,7
Temperatura (°C) 179,63 180 179.7 180 179,6 180
Pressdo (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™) -12.102,4  -12.095,7 -12.217,5 -12.213,0 -12.070,8 -12.066,5

A etapa de separagdo foi conduzida conforme a Figura 24 e os balancos de massa e

energia das correntes dos processos estdo apresentados nas Tabelas 31, 32 e 33.
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Figura 24 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separagdo para os processos simulados com o Modelo 3.
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Tabela 31 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e o0 Modelo 3.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaCl Va(iiﬁ};’flis_ls)ica P(rlf;gw Tem?oeéiltura FEEE?E;;
S4 0,8489 0,0039 0,0991 0,0016 0,0040  0,0424 119.590,8 0,05 120 -12.207,2
S5 0,9980 0 0 0,0019 0,0001 0 101.115,9 0,05 32,88 -15.816,9
S6 0,0330 0,0252 0,6417 0,0001 0,0254  0,2747 18.474.9 0,05 57,95 -6.879.4
S7 0,5617 0,0043 0 0,0019 0,4321 0 1.084,4 0,02 18,69 -11.529,3
S8 0,9445 0,0003 0 0,0030 0,0522 0 6174 1,013 135 -12.772,5
S9 0,0556 0,0096 0 0,0004 0,9345 0 466.,9 1,013 135 -6.193.4

S10 0 0,0265 0,6817 0 0 0,2918 17.390,5 0,02 256,3 -6.152,0
S11 0 0,9557 0,0442 0 0,0001 0 377,9 0,001 200 -3.052,2
HMF 0 0,9557 0,0442 0 0,0001 0 377,9 1,013 25 -3.468.,4
S12 0 0,0103 0,6915 0 0 0,2983 17.012,7 0,001 200 -6.337.9
S14 1,0000 0 0 0 0 0 97.385.9 1,013 25 -15.864,3

REC-GLIC 0 0,0103 0,6914 0 0 0,2983 13.099,3 1,013 25 -6.636,2
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Tabela 32— Balango de massa e energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino e o Modelo 3.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaCl Vz}iiﬁgflis_ls)i ca P(rlf;gw Tem?oeéiltura FEEE?E;;
S4 0,8661 0,0042 0,0894 0,0017 0,0043 0,0343 148.037,5 0,05 120 -12.324,7
S5 0,9979 0 0 0,0020 0,0001 0 127.714,8 0,05 32,88 -15.815,9
S6 0,0379 0,0306 0,6509 0,0001 0,0308 0,2497 20.322,7 0,05 55,42 -6.924.5
S7 0,5475 0,0044 0 0,0019 0,4461 0 1.405 0,02 18,74 -11.387,7
S8 0,9444 0,0003 0 0,0031 0,0522 0 7717,6 1,013 135 -12.771,8
S9 0,0556 0,0095 0 0,0004 0,9345 0 627,3 1,013 135 -6.193.4

S10 0 0,0326 0,6992 0 0 0,2682 18.917,7 0,02 251,15 -6.153,2
S11 0 0,9533 0,0465 0 0,0002 0 143 0,001 180 -2.402,7
HMF 0 0,9533 0,0465 0 0,0002 0 143 1,013 25 -2.571,9
S12 0 0,0256 0,7041 0 0 0,2702 18.774,7 0,001 180 -6.343.6
S14 0 0,0256 0,7041 0 0 0,2702 4.318,2 1,013 25 -6.599.8

REC-GLIC 0 0,0256 0,7041 0 0 0,2702 14.456,5 1,013 25 -6.599,8
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Tabela 33 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento explosao a vapor/alcalino e o Modelo 3.

Composicio (fracido massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaCl Viztizﬁi?f)i ca P(r;:f)io Tem{)oe(lj‘:;\tura ]iﬁt;;llg)a
S4 0,8467 0,0044 0 0,0018 0,0045  0,0530 110.112,5 0,05 120 -12.177,1
S5 0,9977 0,0001 0 0,0021 0,0001 0 92.880,4 0,05 32,88 -15.815,1
S6 0,0325 0,0279 0,5727 0,0001 0,0281  0,3386 17.232,0 0,05 59,02 -6.795,6
S7 0,5322 0,0046 0 0,0020 0,4612 0 1.051,1 0,02 18,8 -11.234,8
S8 0,9442 0,0003 0 0,0034 0,0522 0 563,8 1,013 135 -12.770,8
S9 0,0556 0,0095 0 0,0004 0,9344 0 487,3 1,013 135 -6.193,6

S10 0 0,0294 0,6100 0 0 0,3606 16.180,9 0,02 259,2 -6.098,4
S11 0 0,9519 0,0480 0 0,0002 0 91,8 0,001 185 -2.400,3
HMF 0 0,9519 0,0480 0 0,0002 0 91,8 1,013 25 -2.578,8
S12 0 0,0242 0,6131 0 0 0,3627 16.089,1 0,001 185 -6.273,3
S14 0 0,0242 0,6131 0 0 0,3627 3.217,8 1,013 25 -6.484,8

REC-GLIC 0 0,0242 0,6131 0 0 0,3627 12.871,3 1,013 25 -6.484,8
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5.4.4 Sintese e separac¢io dos processos simulados utilizando o Modelo 4

O processo de simulagdo do modelo 4 (Figura 25) é similar ao modelo 1. Agua (H20-
DIL) e glicose sao misturadas, aquecidas (TC-1) e direcionadas para a reagao com concentragao
inicial de glicose de 45 g.L'!. A corrente (C2) chega ao reator juntamente com a corrente
contendo Cloreto de ferro III (FECL3), responsavel por catalisar a reagdo. A corrente efluente
do reator ¢ resfriada a 25 °C em TC-2, levada para o processo de neutralizagao (TANQ-NEUT)

€ separagao.

MIX-1 TCA REATOR

TANQ-NEU

Figura 25 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 4.

Foram simuladas duas condi¢des diferentes, ambas na temperatura de 140 °C, alterando
apenas a concentragdo do catalisador. Para cada uma delas, o tempo de residéncia de 0 min a
240 min foi avaliado. A Tabela 34 apresenta os melhores resultados referente as simulagdes do

Modelo 4.
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Tabela 34 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 4.

Condicoes de reaciao

Resultados

TCC) [CIM t(@min) Conv. Rend.
140 0,025 45 75,57%  43,37%
0,1 9 82,74%  45,09%

Selet.
57,39%

54.5%

Acido diluido e alcalino
HMF! AL! AF!
1.355,48 711,04 281,84

1.587,64 683,05 270,74

Hidrotérmico e alcalino Expl. a vapor e alcalino

HMF! AL! AF! HMF! AL! AF!

1.487,72 780,41 309,34 1.009,99 529,81 210,01

1.742,53 749,69 297,16 1.182,99 508,96 201,74

ton.ano™!
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Como apresentado, as maiores produ¢des de HMF foram alcangadas no tempo de
residéncia de 9 minutos, quando a concentracao do catalisador foi de 0,01 M. Assim, essa foi a
condi¢do usada nos processos simulados com o Modelo 4 ¢ os resultados dos balangos de massa

e energia para os reatores podem ser visualizados na Tabela 35.

Tabela 35 — Balangos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 4.

Acido diluido e Hidrotérmico e Explosdo a vapor e
alcalino alcalino alcalino

Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida

Agua 0,9246 0,9328 0,9303 0,9389 0,9247 0,9332

__ Glicose 0,0446 0,0077 0,0449 0,0078 0,0439 0,0076

é :% HME 0,0058 0,0216 0,0011 0,0185 0,0006 0,0177
é ; Acido levulinico 0 0,0093 0 0,0080 0 0,0076
8 § Acido formico 0 0,0037 0 0,0032 0 0,0030

Cloreto de ferro 0,0158 0,0158 0,0159 0,0159 0,0158 0,0158

Cloreto de sédio 0,0091 0,0091 0,0079 0,0079 0,0150 0,0150

Vazdo massica (ton.ano™)  108.850,7 108.850,7 118.216,7 118.216,7 81.235,6  81.235,6

Temperatura (°C) 138,18 140 139,26 140 138,91 140
Pressdo (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™") -12.616,9 -12.591,6 -12.673,5 -12.644,8 -12.634,9 -12.609,3

Ap0s a etapa de neutralizag@o, os produtos do processo sao encaminhados para a fase
de separacdo, como mostrado pela Figura 26. A composi¢ao de cada corrente dessa etapa esta

apresentada nas Tabela 36, 37 e 38.
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Figura 26 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacao para os processos simulados com o Modelo 4.
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Tabela 36 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e o Modelo 4.

Composicao (fracio massica)

1 . V:azz“}o Pressio Temperatura  Entalpia

Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl Massncz_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 09316 0,0216  0,0077 0,0037 0,0093  0,0001 0 0,0261 108.995,9 1,013 30 -15.124,8

S14 0,0142  0,0002 0 0,0002  0,0003 0 0,9851 0 51.149,9 1,013 30,04 -3.435.9

S2 0,0267 0,0434  0,0155 0,0004 0,0098 0,0001 0,8859 0,0182  54.290,5 1,013 30,4 -3.711,9
REFINADO 0,9523 0 0 0,0037  0,0047 0,0001 0,0216 0,0176 105.855,1 1,013 29,19 -15.330,0
S3 0,0267 0,0434  0,0155 0,0004 0,0098 0,0001 0,8859 0,0182 54.290,5 0,05 120 -3.136,4

SS 0,0293  0,0005 0 0,0005  0,0006 0 0,9692 0 49.619,2 0,05 20,62 -3.637,6

S17 0,0293  0,0005 0 0,0005  0,0006 0 0,9692 0 24.809,6 1,013 30 -3.627,5
REC-SOLV  0,0293  0,0005 0 0,0005  0,0006 0 0,9692 0 24.809,6 1,013 30 -3.627,5
S4 0 0,4994  0,1796 0 0,1076 ~ 0,0007 0,0010 02117  4.671,3 0,05 194,51 -4.401,9

S7 0 0,0439 0 0 0,9470 0 0,0091 0 530,8 0,02 124,07 -5.557,8
AL-1 0 0,0439 0 0 0,9470 0 0,0091 0 530,8 1,013 25 -5.790,3

S8 0 0,5578  0,2026 0 0 0,0008 0 0,2388  4.140,4 0,02 183,83 -4.296,6

S9 0 0,9994  0,0006 0 0 0 0 0 1.677,5 0,002 150 -2.243,7
HMF 0 0,9994  0,0006 0 0 0 0 0 1.677,5 1,013 25 -3.057,9
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(Continuagao)
Composicao (fracio massica)

‘ Vazio Pressio Temperatura Entalpia

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl  Massica po P
1 (bar) °O) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S10 0 0,2571 0,3402 0 0 0,0013 0 0,4014  2.462,9 0,002 150 -5.409,7
REC-GLIC 0 0,2571 0,3402 0 0 0,0013 0 0,4014  2.462,9 1,013 25 -5.321,2
S11 0,9523 0 0 0,0037  0,0047 0,0001 0,0216 0,0176 105.855,1 0,05 120 -1.283,5
S12 0,9741 0 0 0,0038 0 0 0,0221 0 103.493,1 0,05 23,16 -15.567,5
S13 0,0006  0,0021 0 0 0,2066  0,0025 0 0,7881 2362 0,05 186,7 -5.850,2
AL-2 0,0035 0,0100 0 0,0001  0,9864 0 0 0 405,8 0,001 200 -4.974,4
S16 0 0,0005 0,0001 0 0,0449  0,0030 0 0,9516 1.956,2 0,001 200 -5.900,7
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Tabela 37 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino e o0 Modelo 4.

Composicao (fracio massica)

1 . V:azz“}o Pressio Temperatura  Entalpia

Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl Massnc:_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 0,9377 0,0185  0,0077 0,0031  0,0079 0 0 0,0250 118.368,9 1,013 30 -15.193,2

S14 0,0139  0,0002 0 0,0002  0,0003 0 0,9854 0 50.923,8 1,013 30,04 -3.432,1

S2 0,0264  0,0409  0,0171 0,0004 0,0084 0 0,8895 0,0173  53.612,5 1,013 30,4 -3.707,9
REFINADO 0,9534 0 0 0,0031  0,0043 0 0,0216  0,0175  115.680 1,013 29,29 -15.338,8
S3 0,0264  0,0409  0,0171 0,0004 0,0084 0 0,8895 0,0173  53.612,5 0,05 120 -3.132,4

SS 0,0288  0,0004 0 0,0004  0,0005 0 0,9698 0 49.167,1 0,05 20,67 -3.631,3

S17 0,0288  0,0004 0 0,0004  0,0005 0 0,9698 0 24.583,5 1,013 30 -3.621,3
REC-SOLV  0,0288  0,0004 0 0,0004  0,0005 0 0,9698 0 24.583.,5 1,013 30 -3.621,3
S4 0 0,4879  0,2060 0 0,0957  0,0001 0,0011 0,2092  4.445,5 0,05 195,3 -4.458,4

S7 0 0,0480 0 0 0,9414 0 0,0106 0 452 0,02 121,13 -5.549,3
AL-1 0 0,0480 0 0 0,9414 0 0,0106 0 452 1,013 25 -5.774,6

S8 0 0,5377  0,2293 0 0 0,0001 0 0,2329  3.9935 0,02 184,23 -4.377,4

S9 0 0,9887  0,0113 0 0 0 0 0 2.037.9 0,002 180 -2.238,2
HMF 0 0,9887  0,0113 0 0 0 0 0 2.037,9 1,013 25 -3.101,0
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(Continuagao)
Composicao (fracio massica)
‘ Vazio Pressio Temperatura Entalpia
Correntes Agua HMF  Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl  Massica po " P!
1 (bar) °O) (kJ/kg)
(ton.ano™)

S10 0 0.0677 0.4565 0 0 0.0001 0 0.4756 1.955,6 0,002 180 -6.035,9
REC-GLIC 0 0.0677 0.4565 0 0 0.0001 0 0.4756 1.955,6 1,013 25 -6.128,3
S11 0.9534 0 0 0.0031 0.0043 0 0.0216  0.0175 115.680,0 0,05 120 -12.838.,5
S12 0.9747 0 0 0.0032 0 0 0.0220 0 113.150,2 0,05 23,17 -15.572,5
S13 0.0006  0.0020 0.0002 0 0.1963  0.0002 0 0.8006  2.529.,8 0,05 186,32 -5.851,9
AL-2 0.0038  0.0100 0 0.0001  0.9861 0 0 0 407,4 0,001 200 -4.977,0
S16 0 0.0005 0.0002 0 0.0447  0.0003 0 0.9543 2.122.4 0,001 200 -5.897,1
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Tabela 38 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento explosao a vapor/alcalino e o Modelo 4.

Composicao (fracio massica)

1 . V:azz“}o Pressio Temperatura  Entalpia

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl Massncz_l1 (bar) ©C) (kJ/kg)

(ton.ano™)

S1 0,9320 0,0177  0,0076  0,0030 0,0076  0,0001 0 0,0321  81.343,5 1,013 30 -15.138,6

S14 0,0131  0,0001 0 0,0002  0,0002 0 0,9864 0 51.683,4 1,013 30,03 -3.421,8

S2 0,0249  0,0265  0,0113 0,0003 0,0080 0,0001 0,9064 0,0224 54.371,3 1,013 30,40 -3.682,8
REFINADO  0,9552 0 0 0,0030  0,0025 0 0,0216  0,0177  78.655,5 1,013 28,74 -15.358,6
S3 0,0249  0,0265  0,0113  0,0003 0,0080 0,0001 0,9064 0,0224 54.371,3 0,05 120 -3.109,7

Ss 0,0267  0,0003 0 0,0004  0,0004 0 0,9722 0 50.686,4 0,05 20,98 -3.604,4

S17 0,0267  0,0003 0 0,0004  0,0004 0 0,9722 0 25.343,2 1,013 30 -3.594,7
REC-SOLV  0,0267  0,0003 0 0,0004  0,0004 0 0,9722 0 25.343,2 1,013 30 -3.594,7
S4 0 0,3877  0,1669 0 0,1125 0,0009 0,0013 0,3306  3.684,9 0,05 202,71 -4.732,4

S7 0 0,0329 0 0 0,9557 0 0,0114 0 433,9 0,02 119,62 -5.593,3
AL-1 0 0,0329 0 0 0,9557 0 0,0114 0 433,9 1,013 25 -5.815,9

S8 0 0,4350  0,1892 0 0 0,0010 0 0,3747  3.251,0 0,02 194,92 -4.658,0

S9 0 0,9656  0,0344 0 0 0 0 0 1.416,7 0,001 200 -2.291,0
HMF 0 0,9656  0,0344 0 0 0 0 0 1.416,7 1,013 25 -3.194,0
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(Continuagao)
Composicao (fracio massica)
‘ Vazio Pressio Temperatura Entalpia
Correntes Agua HMF Glicose AF AL NaOH MIBK NaCl  Massica po P!
1 (bar) °O) (kJ/kg)
(ton.ano™)
S10 0 0,0253 0,3088 0 0 0,0018 0 0,6641 1.834,3 0,001 200 -6.040,6
REC-GLIC 0 0,0253 0,3088 0 0 0,0018 0 0,6641 1.834,3 1,013 25 -6.082,7
S11 0,9552 0 0 0,0030  0,0025 0 0,0216  0,0177  78.655,5 0,05 120 -12.852,9
S12 0,9749 0 0 0,0031 0 0 0,0220 0 77.066,7 0,05 23,17 -15.574,0
S13 0,0007 0,0014 0 0 0,1203  0,0024 0 0,8752 1.588,8 0,05 186,72 -5.884,7
AL-2 0,0082  0,0112 0 0,0002  0,9804 0 0 0 129,9 0,001 200 -5.009,7
S16 0 0,0005 0 0 0,0437  0,0026 0 0,9531 1.458,9 0,001 200 -5.900,4
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5.4.5 Sintese e separac¢io dos processos simulados utilizando o Modelo 5

O processo representado pelo modelo 5 ¢ semelhante aos anteriores € pode ser visto na
Figura 27. Assim, ele se inicia com a mistura (MIX-1) dos reagentes, dgua e glicose, de maneira
que a corrente C1 tenha uma concentragdo de glicose igual a 5 g.L"!. A mistura é aquecida (120
°C a 200 °C) em trocador de calor (TC-1) e conduzida ao reator junto com a zedlita Fe/HY,
responsavel por catalisar a reagdo. Apos o tempo de residéncia (0 min a 240 min), vinculado a
conversao da glicose, a corrente (C3) ¢ resfriada a 25 °C em TC-2 e destinada para a etapa de

separacao. A Tabela 39 apresenta os melhores resultados para cada condigao simulada.

REATOR

) ZEOLITA |

Figura 27 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 5.



Tabela 39 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com Modelo 5.
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Condicoes de reacao

Resultados

Acido diluido e alcalino

Hidrotérmico e alcalino

Expl. a vapor e alcalino

TECC) [C]' 71 (min) Conv. Rend. Selet. HMF? AL? AF? HMF? AL? AF? HMF? AL? AF?
120 235 41,75%  18,51%  44,32% 554,21 572,15 226,78 608,27 627,97 248,91 41295 426,32 168,98
140 104 37,37% 16,23% 43,41% 482,38 524,75 207,99 529,44 575,94 228,29 359,43 391,00 154,98
160 10% 39 3437% 1428%  41,54% 435,08 490,51 194,42 477,53 538,36 213,39 324,19 365,49 144,87
180 19 35,77%  13,28%  37,12% 463,01 500,98 198,58 508,18 549,86 217,95 34499 373,29 147,96
200 8 51,64% 17,75%  34,38% 690,31 702,99 278,65 757,66 771,57 305,83 514,37 523,81 207,62

'm/m

’ton.ano’!
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Os resultados das simulagdes (Tabela 39) mostram que, assim como na simulagdo do
modelo cinético 3, em todas as condi¢des ocorreu uma maior producao de acido levulinico em
compara¢ao com a de HMF. Porém, as simulag¢des utilizando o modelo 5 foram capazes de

produzir uma maior quantidade de HMF.

Assim como observado por Ramli ¢ Amin (2016) em seus estudos cinéticos utilizados
nessa simulagdo, a formagcdo de HMF foi favorecida em condigdes de altas temperaturas
(200°C) e baixo tempo de residéncia (8 minutos). Dessa maneira, essas condigdes foram
utilizadas nas simulagdes realizadas com o Modelo 5 e os resultados dos balangos de massa e

energia para os reatores de cada simulacdo sao mostrados na Tabela 40.

Tabela 40 — Balancos de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 5.

Acido diluido e Hidrotérmico e Explosdo a vapor e
alcalino alcalino alcalino

Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida

_ Agua 0,9948 0,9953 0,9943 0,9949 0,9949 0,9954

:g '2 Glicose 0,0051 0,0025 0,0056 0,0027 0,0050 0,0024
g_ E HMF 0,0001 0,0009 0,0001 0,0010 0,0001 0,0009
8 E Acido levulinico 0 0,0009 0 0,0010 0 0,0009
- Acido foérmico 0 0,0004 0 0,0004 0 0,0004

Vazdo massica (ton.ano')  1,509.10°  1,509.10°  1,51.10° 1,51.10° 1,14.10° 1,14.10°

Temperatura (°C) 200 200 200 200 200 200
Pressao (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™") -13.052,9  -13.053,5 -13.049,5 -13.049,9 -13.053,3 -13.054,0

A Figura 28 apresenta a etapa de separacdo das simulacdes realizada empregando o
Modelo 5. Os resultados dos balancos de massa e energia para as correntes desses processos

estao disponiveis nas Tabelas 41, 42 e 43.
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Figura 28 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separagdo para os processos simulados com o Modelo 5.
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Tabela 41 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e o Modelo 5.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL Vaéig.ﬁis_f)ica P(rlf:i’;“’ Tem?f(‘;;‘t“m %{‘32/‘1'(‘;)3
S2 0,9953 0,000 0,025 0,004  0,0009  1.508.950,1 0,05 120 -13.209,0

S3 0,9996 0 0 0,0004 0 1.493.441,9 0,05 32,87 -15.829,0
AF+H20 0,9996 0 0 0,0004 0 1.493.441,9 1,013 25 -15.861,5
S4 0,5811 0,0883 02399  0,0006  0,0901 15.508,2 0,05 33,56 -11.698,6

S5 0,8638 0,0013 0 0,0010  0,1339 10.432,1 0,02 17,83 -14.539,5

S6 0,9714 0,0002 0 0,0011  0,0274 9.167,7 1,013 125 -13.004,6

S7 0,0838 0,0096 0 0,0002  0,9064 1.264,3 1,013 125 -6.491,8

S8 0 0,2670  0,7330 0 0 5.076,1 0,02 190,25 -5.570,4

S9 0 0,9615  0,0384 0 0,0001 1.273,1 0,001 165 -2.359,5
HMF 0 0,9615  0,0384 0 0,0001 1.273,1 1,013 25 13.210,5
S10 0 0,0345  0,9655 0 0 3.803,0 0,001 165 -6.544,1

REC-GLIC 0 0,0345 0,9655 0 0 3.803,0 1,013 25 -6.913,3
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Tabela 42 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino e o0 Modelo 5.

Composicao (fracio massica)

Coentes g HMF  Gliose  AF AL VedoMisia  Presio Temperaura - Enalpia
S2 0,9949 0,0010 0,0027 0,0004 0,0010 1.509.674,2 0,05 120 -13.205,6
S3 0,9996 0 0 0,0004 0 1.493.532,6 0,05 32,87 -15.828,7

AF+H20 0,9996 0 0 0,0004 0 1.493.532,6 1,013 25 -15.861,3
S4 0,5583 0,0931 0,2530 0,0007 0,0950 16.141,6 0,05 33,59 -11.473,8
Ss 0,8525 0,0014 0 0,0010 0,1450 10.570,4 0,02 17,86 -14.427,1
Se 0,9713 0,0002 0 0,0011 0,0274 9.155,8 1,013 125 -13.004,2
S7 0,0838 0,0095 0 0,0002 0,9064 1.414,5 1,013 125 -6.492,1
S8 0 0,2670 0,7330 0 0 5.571,2 0,02 190,25 -5.570,4
S9 0 0,9615 0,0384 0 0,0001 1.397,3 0,001 165 -2.359,5
HMF 0 0,9615 0,0384 0 0,0001 1.397,3 1,013 25 -3.210,5
S10 0 0,0345 0,9655 0 0 4.174,0 0,001 165 -6.544,1

REC-GLIC 0 0,0345 0,9655 0 0 4.174,0 1,013 25 -6.913,3
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Tabela 43 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacdo dos processos simulados com pré-tratamento explosao a vapor/alcalino e o Modelo 5.

Composicio (fracido massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL Vaéi;)l.lz\l/fis_ls)i ca P{SZf)w Tem?oe(lj';ltura ]illlt;;ll(pgi)a
S2 0,9954 0,0009 0,0024 0,0004 0,0009 1.139.594,3 0,05 120 -13.209,5
S3 0,9996 0 0 0,0004 0 1.127.947,3 0,05 32,87 -15.829,0

AF+H20 0,9996 0 0 0,0004 0 1.127.947,3 1,013 25 -15.861,6
S4 0,5844 0,0876 0,2380 0,0006 0,0894 11.647,0 0,05 33,55 -11.731,0
S5 0,8654 0,0013 0 0,0009 0,1324 7.864,7 0,02 17,83 -14.555,2
Sé 0,9714 0,0002 0 0,0010 0,0274 6.925,4 1,013 125 -13.004,7
S7 0,0838 0,0096 0 0,0002 0,9064 939,3 1,013 125 -6.491,8
S8 0 0,2670 0,7330 0 0 3.782,3 0,02 190,25 -5.570,4
S9 0 0,9615 0,0384 0 0,0001 948,6 0,001 165 -2.359,5

HMF 0 0,9615 0,0384 0 0,0001 948,6 1,013 25 -3.210,5

S10 0 0,0345 0,9655 0 0 2.833,7 0,001 165 -6.544,1

REC-GLIC 0 0,0345 0,9655 0 0 2.833,7 1,013 25 -6.913,3
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5.4.6 Sintese e separacio dos processos simulados utilizando o Modelo 6

Os processos que adotaram o modelo cinético 6 (Figura 29) se inicia com a dilui¢do da
glicose (MIX-1) de modo a obter uma concentragiio de 10 g.L"! na corrente (C1). A mistura ¢
aquecida (150 °C — 180 °C) em um trocador de calor (TC-1) e enviada ao reator. A reagao de
desidratacdo da glicose para obtencdo do HMF ¢ catalisada pela sinergia do Cloreto de cromo
I1I (acido de Lewis) com o Acido fosforico (acido de Bronsted) na mesma proporgdo. A mistura
¢ conduzida ao TC-2 para resfriamento a 25 °C, encaminhada para neutralizagdo (TANQU-

NEU) e posterior etapa de separagao.

>

Eray
(12500 >

Tc2 TANQ-NEU
>

Figura 29 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de sintese utilizando o Modelo 6.

Esse processo foi simulado nas temperaturas de 150 °C a 180°C com uma variagao do
tempo de residéncia de 0 a 360 minutos de modo a verificar as condi¢cdes que favorecem a

formagdo de HMF. Os melhores resultados sdao mostrados na Tabela 44.
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Tabela 44 — Melhores resultados para as simulagdes realizadas com o Modelo 6.

Condicoes de reacao Resultados

Acido diluido e alcalino Hidrotérmico e alcalino  Expl. a vapor e alcalino

TEC) [CI'M t(min) Conv. Rend.  Selet. HMF2 AL> AF2 HMF: AL2  AF? HMF: AL* AR
150 58 38,57% 16,35%  42,39% 496,26 542,84 215,17 530,52 580,32 230,02 369,77 404,48 160,33
160 0,02 de 33 33,58%  13,83% 41,18% 415,72 487,79 193,35 44443 521,47 206,69 309,77 363,47 144,07
170 cada 24 37,07% 14,72%  39,71% 476,21 522,63 207,16 509,08 558,71 221,46 354,83 389,42 154,36
180 15 39.95% 14,44% 36,13% 514,85 561,62 222,61 550,41 600,39 237,98 383,63 418,48 165,87

'm/m

’ton.ano’!
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A partir desses resultados, as reagdes utilizando o Modelo 6 foram conduzidas a 180°C

e por 15 minutos. Os resultados dos balangos de massa e energia para os reatores de cada

simulagdo estdo expostos na Tabela 45.

Tabela 45 — Balango de massa e energia para os reatores simulados com o Modelo 6.

Acido diluido e

Hidrotérmico e

Explosdo a vapor e

alcalino alcalino alcalino
Corrente Entrada Saida Entrada Saida Entrada Saida
Agua 0,9657 0,9664 0,9579 0,9586 0,9634 0,9641
_ Glicose 0,0100 0,0060 0,0104 0,0062 0,0100 0,0060
15 -g HMF 0,0005 0,0015 0,0006 0,0016 0,0003 0,0014
é_ \g Acido levulinico 0 0,0016 0 0,0018 0 0,0016
S E Acido foérmico 0 0,0006 0 0,0007 0 0,0006
- Acido fosforico 0,0020 0,0020 0,0019 0,0019 0,0021 0,0021
Fosfato trissodico 0,0219 0,0219 0,0291 0,0291 0,0242 0,0242
Vazdo massica (ton.ano™) 8,39.10° 8,39.10° 9,23.10° 9,23.10° 6,22.10° 6,22.10°
Temperatura (°C) 180,42 180 180,49 180 180,43 180
Pressao (bar) 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013 1,013
Entalpia (kJ.kg™") -12.960,3 -12.958,1 -12.923,6 -12.921,5 -12.951,6 -12.949,3

A Figura 30 apresenta o processo de separacao simulado para o Modelo 6 e os valores

dos balangos de massa e energia para cada corrente dessa etapa podem ser vistos na Tabela 46,

Tabela 47 e Tabela 48.
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Figura 30 — Diagrama de fluxo de processo (PFD) da etapa de separacdo para os processos simulados com o Modelo 6.
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Tabela 46 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento acido diluido/alcalino e o0 Modelo 6.

Composicao (fracao massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL Na3;PO, NaOH Vaéig.ﬁis_f)ica P(l::iz;w Tem?oecr;ltura FEEE?E;;
S4 0,9651 0,0015 0,0060 0,0006 0,0016 0,0251 0 840.743,6 0,050 120 -13.059,2
S5 0,9993 0 0 0,0007 0 0 0 807.126,8 0,050 32,87 -15.826,6
AF+H20 0,9993 0 0 0,0007 0 0 0 807.126,8 1,013 25 -15.859,2
Sé6 0,1448 0,0370 0,1495 0,0002 0,0403 0,6282 0,0001 33.616,8 0,050 38,39 -9.236,2
S7 0,7803 0,0020 0 0,0009 0,2169 0 0 6.239,7 0,020 18,04 -13.706,3
S8 0,9603 0,0002 0 0,0011 0,0384 0 0 4.981,0 1,013 130 -12.905,0
S9 0,0677 0,0090 0 0,0002 0,9231 0 0 1.258,8 1,013 130 -6.324,2
AL 0,0677 0,0090 0 0,0002 0,9231 0 0 1.258,8 1,013 25 -6.587,3
S10 0 0,0450 0,1836 0 0 0,7714 0,0001 27.377,1 0,020 24491 -7.786,1
S11 0 0,9652 0,0347 0 0,0001 0 0 795.9 0,002 200 -2.292,5
HMF 0 0,9652 0,0347 0 0,0001 0 0 795,9 1,013 25 -3.195,7
S12 0 0,0174 0,1881 0 0 0,7945 0,0001 26.581,2 0,002 200 -8.083,7
S13 0 0,0174 0,1881 0 0 0,7945 0,0001 26.581,2 1,013 25 -8.407,1
S14 0 0,0174 0,1881 0 0 0,7945 0,0001 3.455,6 1,013 25 -8.407,1
REC-GLI 0 0,0174 0,1881 0 0 0,7945 0,0001 23.125,6 1,013 25 -8.407,1
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Tabela 47 — Balango de massa e energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento hidrotérmico/alcalino e o0 Modelo 6.

Composicao (fracio massica)

Correntes Agua HMF  Glicose AF AL Na;PO, Vz‘(ii;’lxi?f)ica P{S:g“’ Tem?o‘g?t“r a liﬁ;?}(‘;‘)a
S4 0,9574  0,0016 0,062 00007  0,0018  0,0323 925.277,7 0,050 120 -13.022,7

S5 0,9992 0 0 0,0007 0 0 881.259,6 0,050 32,87 -15.826,2
AF+H20  0,9992 0 0 0,0007 0 0 881.259,6 1,013 25 -15.858,7
S6 0,1208 0,336  0,1304  0,0001 00366  0,6785 44.018,1 0,050 39,55 -9.130,1

S7 0,7653  0,0021 0 0,0009 02317 0 6.945,7 0,020 18,07 -13.557,0

S8 0,9603  0,0002 0 0,0011  0,0384 0 5.428,2 1,013 130 -12.904,9

S9 0,0677  0,0090 0 0,0002  0,9231 0 1.517,5 1,013 130 -6.324,5
AL 0,0677  0,0090 0 0,0002  0,9231 0 1.517,5 1,013 25 -6.587,5
S10 0 0,0395  0,1549 0 0 0,8056 37.072.,4 0,020 251,25 -7.864,5
S11 0 0,9735  0,0264 0 0,0001 0 830,6 0,002 200 22622
HMF 0 0,9735  0,0264 0 0,0001 0 830,6 1,013 25 -3.162,0
S12 0 0,0181  0,1578 0 0 0,8241 36.241,8 0,002 200 -8.139,8
S13 0 0,0181  0,1578 0 0 0,8241 36.241,8 1,013 25 -8.456,4
S14 0 0,0181  0,1578 0 0 0,8241 3.624,2 1,013 25 -8.456,4

REC-GLI 0 0,0181 0,1578 0 0 0,8241 32.617,6 1,013 25 -8.456,4
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Tabela 48 — Balango de massa ¢ energia da etapa de separacao dos processos simulados com pré-tratamento explosao a vapor/alcalino e o0 Modelo 6.

Composicao (fracio massica)

Correntes Agua HMF Glicose AF AL Na3;PO4 Va(ii;)l.l;/flz;l)s_ls)ica P(r;:f)io Tem{)oe(lj‘:;\tura ]iﬁt;;llg)a
S4 0,9628 0,0014 0,0060 0,0006 0,0016 0,0276 624.422,6 0,050 120 -13.049,6
S5 0,9993 0 0 0,0006 0 0 598.019,1 0,050 32,87 -15.826,9

AF+H20 0,9993 0 0 0,0006 0 0 598.019,1 1,013 25 -15.859.,4
S6 0,1366 0,0333 0,1421 0,0001 0,0362 0,6516 26.403,5 0,050 38,78 -9.224.4
S7 0,7882 0,0019 0 0,0008 0,2091 0 4.576,9 0,020 18,02 -13.785,2
S8 0,9604 0,0002 0 0,0010 0,0384 0 3.693,9 1,013 130 -12.905,4
S9 0,0677 0,0090 0 0,0002 0,9231 0 883,0 1,013 130 -6.324,1
AL 0,0677 0,0090 0 0,0002 0,9231 0 883,0 1,013 25 -6.587,2
S10 0 0,0399 0,1719 0 0 0,7882 21.826,6 0,020 249,57 -7.831,2
S11 0 0,9588 0,0411 0 0,0001 0 685,5 0,001 200 -2.352,0

HMF 0 0,9588 0,0411 0 0,0001 0 685,5 1,013 25 -3.261,7

S12 0 0,0104 0,1758 0 0 0,8137 21.141,1 0,001 200 -8.148,9
S13 0 0,0104 0,1758 0 0 0,8137 21.141,1 1,013 25 -8.469,2
S14 0 0,0104 0,1758 0 0 0,8137 2.642,6 1,013 25 -8.469,2

REC-GLI 0 0,0104 0,1758 0 0 0,8137 18.498,4 1,013 25 -8.469,2
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5.5 Analise econdomica

O principal objetivo da realizagdo da analise econdmica das simulacdes realizadas neste
trabalho ¢ determinar o processo mais viavel economicamente e compreender os principais

fatores que influenciaram o custo da unidade de HMF.

Em todos os cenarios simulados foi considerado que as plantas operaram em modo
continuo por 8000 horas por ano. Foi definido um tempo de vida da planta em 10 anos, uma
taxa de retorno sobre o investimento de 15 % ao ano, um tempo de retorno de 3,6 anos € um
retorno liquido igual a zero (PETERS; TIMMERHAUS; WEST, 2002). Além disso, como as
matérias-primas utilizadas nos processos de produg¢do do HMF variam de acordo com o tipo de

pré-tratamento, cinética ¢ método de separagao, os custos dos processos também variaram.

5.5.1 Capital de investimento total (TCI)

Na implementa¢ao de uma industria, o investimento total se subdivide em investimento
fixo e capital de giro. O investimento fixo, ou capital fixo, estd associado ao custo de construcao
da planta e se mantém constante independentemente da capacidade de producao utilizada. O
capital de giro esté relacionado a quantidade de recursos financeiros necessaria para cobrir 0s
custos de funcionamento da planta antes que haja receita, ou seja, gastos com salarios, vendas
a prazo e aquisi¢ao de matérias-primas (SANT’ANA, 2015; COSTA et al., 2011; PEREZ et al.,
2008).

A Tabela 49 apresenta os custos de investimento total para cada processo simulado. Os

valores de equipamentos foram estimando por meio do software Aspen Plus V11.



Tabela 49 — Custos de investimentos para os processos simulados.
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Custo (USS)

Modelo  Pré-tratamento  Equipamentos  Tubulag¢oes  Elétrica Civil Instrumentacido Instalacdes Outros* Total
A Acido diluido 1.404.678.,9 435.450,5 140.467,9 575.918,3 365.216,5 1.320.398,1 1.769.895.,4 7.065.534,74
1 B Hidrotérmico 1.394.881.,9 432.4134 139.488,2 571.901,6 362.669,3 1.311.188,9 1.757.551,1 7.016.255,77
C  Explosdo a vapor 1.456.591.,9 451.543,5 145.659,2 597.202,7 378.713,9 1.369.196,6 1.835.305,7 7.326.657,07
A Acido diluido 1.248.040,5 386.892,6 124.804,1 511.696,6 324.490,5 1.173.158,1 1.572.531,1 6.277.643,87
2 B Hidrotérmico 1.256.290,5 389.450,1 125.629,1 515.079,1 326.635,5 1.180.913,1 1.582.926,1 6.319.141,37
C  Explosdo a vapor 1.140.790,5 353.645,1 11.407,1 467.724,1 296.605,5 1.072.343,1 1.437.396,1 5.738.176,37
A Acido diluido 2.801.231,9 868.381,9 280.123,2  1.148.505,1 728.320,3 2.633.157,9  3.529.552,2 14.090.196,27
3 B Hidrotérmico 2.395.991.,9 742.757,5 239.599,2 982.356,7 622.957,9 2.252.232,6  3.018.949.8 12.051.839,07
C  Explosdo a vapor 4.478.621,9 1.388.372,8  447.862,2  1.836.234,9 1.164.441,9 4.209.904,6  5.643.063,6 22.527.467,97
A Acido diluido 1.319.861,9 409.157,2 131.986,2 541.143 .4 343.164,1 1.240.670,2 1.663.025,9 6.638.905,17
4 B Hidrotérmico 1.336.691,9 414.374,5 133.669,2 548.043,7 347.539,9 1.256.490,2 1.684.231,8 6.723.560,07
C  Explosio a vapor 1.334.491,9 413.692,5 133.449,2 387.002,6 346.967,9 1.254.422.2 1.681.459,7 6.712.494,07
A Acido diluido 2.546.649.9 789.461,5 254.664,9 1.044.126,4 662.128,9 2.393.850,9  3.208.778.,8 12.809.648,73
5 B Hidrotérmico 2.538.069,6 786.801,6 253.806,9  1.040.608.5 659.898,1 2.385.785.4  3.197.967,7 12.766.490,02
C  Explosio a vapor 2.493.424,3 772.961,5 2493424  1.022.303.,9 648.290,3 2.343.818,8  3.141.714,6 12.541.923,96
A Acido diluido 7.134.184,7 2.211.597,3 713.418,5 2.925.015,7 1.854.888,1 6.706.133,6  8.989.072,7 35.884.949,05
6 B Hidrotérmico 7.299.256,1 2.262.769,4  729.925,6  2.992.694.9 1.897.806,6 6.861.300,7  9.197.062,7 36.715.258,13
C  Explosio a vapor 6.702.126,6 2.077.659,2 670.212,7 1.943.616,7 1.742.552.9 6.299.998,9  8.444.679,5 33.711.696,61

*Inclui custos indiretos como: Engenharia e supervisdo, despesas de construcao e legais, taxas de contrato e contingéncias.
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Com relacdo aos custos com equipamentos, os processos simulados com o modelo
cinético 6 apresentaram custos significativamente maiores, superiores a 6,7 milhdes de ddlares.
Esses valores podem ser explicados pela dificuldade de separagdo dos produtos de reagao,
principalmente devido a alta concentragdo do Na3POs, produto formado na reagdo de
neutralizagdo, que dificultou a separacdo dos produtos de interesse. Com isso, gastos com
tubulagdes, instalagdes e supervisao sdo diretamente afetados. As simulagdes realizadas com o
modelo cinético 2 foram as que apresentaram o menor custo com equipamentos. Além da
auséncia de catalisadores no processo de sintese, uma maior conversao diminui a quantidade de
glicose encaminhada ao reator devido ao reciclo, promovendo a diminuigdo da quantidade de

solvente e, logo, equipamentos menores.

Apesar da variagdo do capital de investimento entre os modelos cinéticos estudados, a
simulagdo 2C, que utilizou o pré-tratamento por explosdo a vapor/alcalino e o modelo cinético
2, apresentou o menor custo de investimento total (US$ 5.738.176,37). Esse valor foi inferior
aos custos obtidos no estudo de Carvalho (2016) (US$ 11.367.126,40), que simulou a produgao
de HMF a partir da frutose utilizando 4gua e 2-butanol como solvente e 4cido de nidbio como

catalisador.

5.5.2 Custos operacionais

Os custos operacionais ou variaveis estao relacionados com grau de utilizag¢do da planta.
Elementos como matéria-prima, utilidades, depreciagdo, taxas, seguros, reparos, contabilidade,
seguranca, pesquisa, etc., influenciam diretamente no custo de producao de substancias como

o HMF (TURTON et al., 2009).

Com o intuito de facilitar a comparagdo, a quantidade de matéria-prima utilizada nas
plantas foi de 8000 ton.ano! com um custo de 168.367,93 US$.ano!' do bagaco de sorgo

sacarino, incluido no valor total dos custos operacionais apresentados na Tabela 50.



Tabela 50 — Custos de operagdo para os processos simulados (US$.ano™).
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Utilidades
Modelo tratl;:ﬁ;nto Solventes Catalisadores  Eletricidade regfi:?nifl to Vapor Outros* Total
A Acido diluido 71.255.353,9 810.202,47 36.267,91 1.149.123,29 3.135.395,2 10.933.067,6 87.504.110,003
1 B Hidrotérmico 71.227.483,9 659.120,77 39.813,12 1.011.629,68 2.963.078,75 10.879.154,8 86.964.980,68
C Explosdo a vapor 71.160.346,5 599.354,34 35.522,71 719.151,34 1.824.119,65 10705529,0 85.228.723,16
A Acido diluido 35.891.919,7 376.978,68 40.755,31 1.129.506,26 6.391.723,15 7.315.794,4 51.331.377,1
2 B Hidrotérmico 35.891.316,9 224.229,09 45.855,72 1.034.094,31 6.752.198,09 7.328.773,5 51.461.167,21
C Explosdo a vapor 35.775.491,6 286.429,39 39.148,27 860.637,25 4.973.255,32 7.105.136,5 49.224.797,93
A Acido diluido 134.077,82 902.381,40 36.267,91 1.127.655,11 2,591.429,14 2.978.119,74 7.954.630,74
3 B Hidrotérmico 120.404,9 879.279,36 39.813,12 1.092.703,36 2.788.715,27 2.992.464,70 8.098.080,32
C Explosdo a vapor 69.584,79 767.863,53 34.314,52 917.007,03 2.243.454,06 2.893.721,14 7.110.644,69
A Acido diluido 71.252.609,2 643.541,72 34.575,98 1.106.400,60 2.623.787,22 10.852.464,6 86.698.078,91
4 B Hidrotérmico 71.218.894,8 513.441,50 39.329,71 1.003.714,85 2.567.813,01 10.817.162,3 86.345.055,74
C Explosdo a vapor 71.178.929,7 485.474,43 33.830,78 833.042,16 2.045.202,46 10.731.971,7 85.493.150,89
A Acido diluido 877.574,66 382.581,92 22.107,82 6.088.335,46 24.909.095,4 6.032.329,1 38.496.723,96
5 B Hidrotérmico 849.704,76 229.835,01 25.653,02 5.951.238,69 24.737.253,8 5.978.327,98 37.956.712,88
C Explosdo a vapor 622.380,36 290.661,09 21.120,91 546.304,80 1.032.974,52 2.724.967,6 5.423.108,86
A Acido diluido 510.557,06 1.420.838,62 44.123,29 3.882.158,30 11.846.745.9 4.412.854,45 22.301.977,24
6 B Hidrotérmico 522.176,4 1.360.158,7 50.085,54 4.039.338,69 12.650.178,3 4,514,800.49 23.321.437,74
C Explosdo a vapor 338.987,03 1.104.212,96 43.378,09 2.889.018,37 8.853.963,54 3,915,647.37 17.329.906,98

*Custos com: trabalho operacional, manutengdo, desenvolvimento e pesquisa, administragdo, encargos operacionais e despesas gerais
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Como pode ser observado, os custos com solventes foram muito maiores nos processos
que utilizaram a extrag¢do liquido-liquido na etapa de separagdo, representando mais de 80 %
nas simulac¢des que utilizaram o Modelo 1 e Modelo 4, e superiores a 69 % de todo os custos
das simulagdes que empregaram o Modelo 2, como mostra a Figura 31. A aplicagdo do MIBK
como solvente extrator nas solugdes contendo HMF vem sendo estudada desde 1959 ¢ desde
entdo tem sido usada. Apesar de ser considerado um solvente organico barato e ndo perigoso,
ele possui um menor coeficiente de particio do HMF para MIBK/agua, sendo necessarias
maiores quantidades de MIBK para extrair o HMF, justificando o alto custo com solventes
nessas nove plantas (KUSTER; DER VAN STEEN, 1977; RIGAL; GASET; GORRICHON,
1891; TORRES; MOREAU et al.,, 1996; DAOUTIDIS; TSAPATSIS, 2010; TORRES;
DAOUTIDIS; TSAPATSIS, 2010).

Para resolver esse problema, estudos utilizando associa¢des de solventes com o intuito
de aumentar esse coeficiente de particdo tém sido relatados na literatura. Torres, Tsapatsis e
Daoutidis (2012) utilizaram uma mistura de MIBK e 2-butanol na proporg¢ao 7:3 (m/m) e, como
resultado, alcancaram uma melhor extracao do HMF. Essa condi¢ao foi testada neste trabalho,

contudo, nao foram obtidos resultados de extragdo significativos.

A Figura 31 apresenta as propor¢des relativas dos fatores que mais contribuiram para os
gastos operacionais nas dezoito simulagdes. As simulagdes conduzidas com o Modelo 3,
Modelo 5 e Modelo 6, apresentaram um maior custo de utilidades (variando de 29,51 % a
90,82%), principalmente vapor superaquecido. Apesar da grande vantagem proporcionada pelo
baixo custo de solvente (dgua), esses processos possuem conversdes mais baixas de glicose,
aumentando a quantidade de solvente requerida e, consequentemente, de energia necessaria
para o aquecimento. Devido a essa menor conversao, a etapa de extracdo realizadas nos outros

processos foi ineficiente.
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100%
90%
80%
70%
60%
50%
40%
30%
20%
I IMENRIIRIIRIL NN
1A 1B 1C 2A 2B 2C 3A 3B 3C 4A 48 4c | 5A 5B 5C 6A 6B 6C
| m Solventes 81.43% 81.90% 83.49% 69.92% 69.64% 72.68% 1.69% 1.49% 0.98% 82.18% 82.48% 83.26% 2.28% 2.24% 11.48% 2.29% 2.24% 1.96%
: o Catalisadores 0.93% 0.76% 0.70% 0.73% 0.44% 0.58% 11.34% 10.86% 10.80% 0.74% 0.59% 0.57% 0.99% 0.61% 5.36% 6.37% 5.83% 6.37%
| m Utilidades 4.94% 4.62% 3.03% 14.73% 15.22% 11.93% 47.21% 48.42% 44.93% 4.34% 4.18% 3.41% 80.58% 80.92% 29.51% 70.72% 71.78% 68.01%
Bagago 0.21% 0.21% 0.22% 0.36% 0.36% 0.38% 2.32% 2.28% 2.60% 0.21% 0.21% 0.22% 0.48% 0.49% 3.41% 0.83% 0.79% 1.07%
| W Outros 12.49% 12.51% 12.56% 14.25% 14.24% 14.43% 37.44% 36.95% 40.70% 12.52% 12.53% 12.55% 15.67% 15.75% 50.25% 19.79% 19.36% 22.59%

Figura 31 — Maiores contribui¢des para o custo de operacdo dos processos simulados.
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5.5.3 Producio e custo do HMF

A quantidade produzida de HMF e os custos obtidos em cada processo simulado sdo

mostrados na Tabela 51.

Tabela 51 — Producao e custo do HMF para cada simulagdo.

Modelo Pré-tratamento Prod(lll(?gn(le:%-lMF Cll(S[tJ(ég (l)(;lll;/l K
A Acido diluido 1,632.10° 53,63
1 B Hidrotérmico 1,792.10° 48,52
C Explosdo a vapor 1,006.10° 84,74
A Acido diluido 1,516.10° 33,86
2 B Hidrotérmico 1,692.10° 30,41
C Explosdo a vapor 1,063.10° 46,31
A Acido diluido 0,286.10° 27,86
3 B Hidrotérmico 0,135.10° 60,03
C Explosdo a vapor 0,087.10° 82,19
A Acido diluido 1,676.10° 51,71
4 B Hidrotérmico 2,015.10° 42,85
C Explosdo a vapor 1,368.10° 62,49
A Acido diluido 1,224.10° 31,45
5 B Hidrotérmico 1,343.10° 28,25
C Explosdo a vapor 0,912.10° 5,95
A Acido diluido 0,768.10° 29,03
6 B Hidrotérmico 0,809.10° 28,84
C Explosdo a vapor 0,650.10° 26,64

A partir dos resultados, ¢ possivel notar que as varidveis que mais influenciaram o custo
foram a producao total do HMF e os custos com utilidades e equipamento. Dessa maneira, a

simulacdo 3C foi a que apresentou 0 maior custo entre os processos simulados (82,19 US$/kg).
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Essa simulacdo apresentou a menor producdo de HMF entre os modelos testados (87 ton/ano),

o que favoreceu o gasto com utilidades e a necessidade de equipamentos maiores.

O menor custo do HMF foi proveniente da simulagdo realizada utilizando o pré-
tratamento por explosdo a vapor e as condigdes cinéticas obtidas pelo Modelo 5. Para essa
simulag¢do, o valor de 5,95 US$.kg! foi alcancado e esse processo completo pode ser visto na

Figura 32.

Apesar de ser o menor valor entre as simulagdes deste estudo, o processo 5C nao obteve
um custo inferior ao p-xileno, um dos componentes que o HMF ¢é capaz de substituir.
Atualmente, o valor do p-xileno esta entre 1,35 US$.kg™! e 1,54 US$.kg!, tornando inviavel a
implementagao da produgao em escala piloto de HMF para essa finalidade (ATHALEY et al.,
2019). Contudo, como apresentado no Topico 3.1 deste trabalho, a aplicagdo do HMF nio se
limita a substituicdo do p-xileno, sendo ele apenas uma das matérias-primas capaz de ser
substituida. Além disso, ¢ importante levar em consideracao que se trata de um processo de
quimica verde, que utiliza matéria-prima sustentavel, altamente disponivel e passivel a

otimizagdo, o que diminuiria ainda mais o custo (5,95 US$.kg!) obtido nesta pesquisa.

Os valores apresentados na Tabela 52 foram obtidos a partir do fluxo de caixa (Tabela
53) da implementacao desse processo e usado para calcular as medidas de rentabilidade com o
auxilio das equacdes 33, 34 e 35 apresentadas no topico 4.2 deste trabalho. Para as outras

simulagoes, os calculos foram realizados de maneira semelhante.

Tabela 52— Parametros e medidas de rentabilidade do processo 5C.

Capital de investimento fixo (10° US$) 10,96
Capital de investimento total (10° US$) 12,88
Lucro liquido médio (10° US$.ano™) 1,93
Fluxo de caixa médio (10° US$.ano™) 3,03
ROI (%.ano™) 15

TRI (ano) 3,6
RL (US$) 0,00

Como exposto anteriormente, foi considerado um periodo de 10 anos e a taxa de
desconto anual fixada em 15%. Embora essas medidas tornam o processo viavel

economicamente, o custo do HMF ainda é considerado alto.



Tabela 53 — Fluxo de caixa para a simulagdo 5C.
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Ano -2 -1 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10
Custo fixo de investimento (10°$) -1.60 -3.81 -5.55

Terreno (10° $) 0 0 0

Capital de giro (10° $) -1.92

Investimento total de capital (10¢ $) -1,60 -3,81 -7,47

Custo inicial (10° $) -1.10

Taxa de operagdo (10° $) 0.50 0.90 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00 1,00
Vendas anuais (10° $) 5.48 9.86 10,96 10,96 10,96 10,96 10,96 10,96 10,96 10,96
Custo de operagdo (10° $) -3.63 -5.44 -5.99 -6.11 -6.23 -6.35 -6.48 -6.61 -6.74 -6.88
Fator de depreciacéo anual (1/ano) 0.20 0.320 0.192 0.115 0.058

Depreciagao anual (10° $/ano) 2.19 3.51 2.10 1.26 1.26 0.63

Lucro bruto anual (10°$) -1.44 0.92 2.87 3.59 3.47 3.98 4.48 435 4.22 4.08
Lucro liquido anual (10°$) -1.44 0.60 1.86 2.33 2.25 2.58 2.91 2.83 2.74 2.65
Fluxo de caixa operacional anual

(10°9) 0.75 4.11 3.97 3.60 3.52 3.22 291 2.83 2.74 2.65
Fluxo de caixa anual total (10°) 0.75 4.11 3.97 3.60 3.52 3.22 2.91 2.83 2.74 2.65
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Figura 32 — Planta completa da simulagao 5C.
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5.6 Analise de sensibilidade

As analises de sensibilidade para os dezoito processos simulados sdo mostradas pelas
Figuras 33, 34 e 35 O ponto de encontro entre todos os graficos corresponde ao custo de HMF
calculado para cada sistema. No eixo horizontal dos graficos tem-se a variagdo percentual de
cada varidvel frente ao seu valor original. No eixo vertical de cada figura visualiza-se os novos

valores obtidos para o custo do HMF.
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Figura 33 — Influéncia do preg¢o do bagago do sorgo sacarino, prego dos solventes, vazao do sorgo no reator,
conversao de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (a).
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conversdo de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (b).
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Figura 35 — Influéncia do prego do bagago do sorgo sacarino, pre¢o dos solventes, vazdo do sorgo no reator,
conversao de glicose e seletividade para HMF sobre o custo do HMF (c).

Com excegdo dos processos simulados utilizando as condi¢des cinéticas do modelo 3,

os resultados obtidos indicam que a vazao do bagaco foi o parametro que mais influenciou o

custo do HMF. Isso ocorre devido a economia de escala, uma vez que uma maior quantidade

de glicose ¢ formada e processada com menor quantidade de solvente provocando uma redugao

dos custos de investimento e producao.



135

Outro fator de grande importancia ¢ a seletividade. Na etapa de sintese, foi observada
uma maior seletividade para a formag¢do de HMF no periodo inicial da reacdo e, com o
distanciamento do tempo inicial, ocorre a degradagdao desse produto em huminas e sua
reidratacao em acido levulinico e acido formico. Visto isso, ao aumentar a seletividade em 25%
ocorre uma diminuicdo da conversdo da glicose que, como discutido no Topico 3.6.2, tem
grande impacto nos custos com equipamentos, solventes e utilidades, favorecendo o aumento

do custo do HMF.

Nas simulagdes que utilizaram o Modelo 3, que ja apresentava baixa conversdo de
glicose (9,36%) em sua melhor condicdo cinética, ao diminuir o seu valor de conversao o custo
do HMF obtido foi 238,94 US$/kg, 234,92 US$/kg e 413,6 US$/kg nas simulagdes 3A, 3B e
3C, respectivamente. Porém, ao aumentar a conversao em 25 %, o custo diminuiu pela metade.

Apesar disso, esses processos sao inviaveis devido a baixa produ¢do de HMF.

Como esperado, o preco do solvente foi um parametro que influenciou diretamente as
simulagdes que utilizavam em seus processos o0 MIBK. Contudo, nos processos que utilizaram

somente a d4gua como solvente, sem a etapa de extragdo, ndo apresentaram impacto no custo do

HMF.

A capacidade da planta e o preco do bagaco nao se mostrou um fator muito importante.
Apesar de uma capacidade levar a maior produ¢cdo de HMF, o que tende a diminuir o custo por
unidade, ela provoca o aumento nos custos com solventes, equipamentos e utilidades. Em todas
as simulagdes, o lado positivo do aumento de capacidade foi ligeiramente maior, mas ainda

assim pouco significativo em todos o0s processos.
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6. CONSIDERACOES FINAIS

Os diagramas de fluxos foram desenvolvidos para dezoito processos distintos de
producao de HMF baseados em resultados descritos na literatura. Com o auxilio do programa
computacional Aspen Plus V11, os processos foram simulados utilizando o modelo UNIQUAC
para previsdo do comportamento termodindmico do sistema, e foram executados os balancos

de massa e energia dos processos.

O processo de sintese foi realizado em meio aquoso, utilizando catalisadores
homogéneos e heterogéneos, baseado em seis condigdes cinéticas distintas de modo a avaliar a
produgdo de HMF. Os resultados mostraram que a simulagao realizada com o pré-tratamento
hidrotérmico e o modelo cinético obtido no estudo de Jiang et al. (2015), utilizando FeCl3z como
catalisador, foi capaz de produzir 2015 ton.ano™! de HMF, sendo a maior produg¢io obtida.
Contudo, o menor custo do HMF (5,95 US$.kg™) foi alcangado utilizando o modelo proveniente

do estudo de Ramli ¢ Amin (2016), que utilizou a zeolita Fe/HY para catalisar a reagao.

A separacdo do HMF da agua e subprodutos foi realizada por meio da extragao liquido-
liquido com o auxilio do solvente MIBK sendo, posteriormente, encaminhada para a destilagao
a vacuo. Em alguns processos, a separacgao foi realizada somente em colunas de destilagdo, seja
devido a afinidade do solvente com os produtos provenientes da etapa de neutralizacdo ou

devido a baixa produ¢do do HMF.

Diversos fatores influenciaram o custo total do processo de producao do HMF, dentre
eles o solvente e utilidades foram os que mais se destacaram. Os processos que empregaram a
extracdo liquido-liquido tiveram o solvente MIBK como maior influéncia em seus custos,
enquanto que os custos totais dos processos das outras simulacdes foram diretamente
influenciados pelo gasto com utilidades, visto que toda separagdo foi conduzida em torres de

destilagao.

De um modo geral, a vazao de bagaco do sorgo sacarino, como observado nos graficos
de sensibilidade, foi um dos fatores mais influentes no custo do HMF. Sendo assim, ¢ essencial

a utilizacdo de maiores vazdes do bagago para uma eventual aplicagdo desse processo.

Finalmente, a simula¢ao mostrou-se uma ferramenta util para avaliar o desenvolvimento

dos processos de producdo de HMF, uma vez que foi capaz de representar de maneira
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simplificada as principais operagdes unitarias, estimando a quantidade de matérias-primas e

produtos necessarios para uma possivel aplicacao industrial.
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7. SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

A seguir sdo apresentadas algumas sugestdes para os trabalhos futuros:

e Testar outros tipos de solventes extratores na etapa de separacao liquido-liquido, visto
que neste trabalho a extracao foi realizada somente com o MIBK.

e Realizar novas simulagdes alterando a vazao massica de bagaco do sorgo sacarino no
inicio do processo, uma vez que a analise de sensibilidade indicou a influéncia desse
fator no custo do HMF.

e Simular a etapa de pré-tratamento considerando as rea¢des de degradagdo da lignina.

e Simular a etapa de cogeragdo de energia e otimizar as simulagdes realizadas neste
trabalho.

e Testar outras biomassas lignoceluldsicas além do sorgo sacarino.

e Determinar os dados de equilibrio liquido-liquido e equilibrio liquido-vapor para a etapa

de separagao de modo a valida-la.
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