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Those who would give up essential Liberty,
to purchase a little temporary Safety,

deserve neither Liberty nor Safety.

Benjamin Franklin
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Resumo do Projeto Final apresentado a Escola de Quimica como parte dos

requisitos necessarios para obtencao do grau de Engenheiro Quimico

ANALISE ECONOMICA DE UMA PLANTA DE POLICONDENSACAO
EM SUSPENSAO

José Pedro Pontes Tomaz, Novembro, 2020

Orientadores: Prof. José Carlos Costa da Silva Pinto, Dsc
Prof. Marcio Nele de Souza, Dsc

Luciana da Silva Dutra, Dsc

No atual modelo s6cio economico mundial, torna-se cada vez mais necessaria a
utilizagao de produtos com alta versatilidade e estabilidade estrutural. No entanto,
a producao deste tipo de material tem trazido altos impactos ambientais, tanto no
processo produtivo como também no seu descarte. O processo de policondensagao
em suspensao constitui uma boa alternativa para a produgao de microparticulas de
poliésteres biodegradaveis. Porém, como todo processo inovador, carece de avaliacao
das possibilidades de implementagao na industria. Desta forma, o presente trabalho
propoe realizar uma extrapolagao da escala laboratorial para a industrial, estimando
os valores de uma planta com parametros similares. Para isso, foi utilizado o software
Aspen Plus®) para a elaboracao dos modelos, auxilio na estimativa dos valores,
entre outros. Além disso, para explorar as possibilidades do processo, foram usados
como polimeros modelo o poli(succinato de butileno) e o poli(acido glicdlico). Para
cada um deles foram avaliadas plantas com capacidades produtivas de 2, 10 e 50
Kt/ano. O preco de venda obtido por esse modelo fez parte da faixa de $3,56 a
$4,74 por quilo para o PBS e de $2,56 a $3,52 para o PGA, com um tempo de
retorno do investimento entre 30 e 49 meses meses para o PBS e entre 30 e 70 meses
para o PGA. Por fim, foi realizado um estudo inicial para previsao dos maiores
impactos ambientais das plantas industriais, obtendo um valor de capturas de 2,336
tCOqe/tpps e de 1,937 tCOqe/tpga, caso sejam utilizados mondémeros produzidos
por rotas biolégicas. Portanto, notou-se que existe a viabilidade de implementacao

das rotas de producao apresentadas de forma sustentéavel.
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Capitulo 1

Introducao

Os primeiros cientistas a trabalharem com polimeros no século XIX dificilmente
imaginariam que um dia eles teriam um papel tao importante para o desenvolvi-
mento da humanidade, a ponto de ser dificil imaginar a vida sem eles (HAGE JR.|
1998)). A estabilidade molecular e a versatilidade de uso, aliadas ao baixo preco de
produgao, fazem com que se tenha uma grande dificuldade para encontrar substitu-
tos a altura dos polimeros. Porém, essa estabilidade estrutural, que ¢é tao almejada
para a maioria das aplicagoes, pode ser considerada um defeito, a depender da
aplicacao. Isso pode ser dito porque, apds serem utilizados, boa parte dos plasticos
demora muitos anos para serem degradados pela agao da natureza (HUANG] |[1995).
Contudo, o descarte de materiais na natureza nao deveria constituir uma rota de
descarte plausivel, o que faz dessa afirmacao uma questao muito controversa.

A despeito dessas consideragoes, o acimulo desses materiais no meio ambiente
¢ uma realidade que precisa ser enfrentada o mais rapidamente possivel. Grandes
quantidades de lixo nao biodegradavel estao se amontoando em terra e nos mares, e
boa parte desse material é constituido por polimeros. Segundo LEBRETON et al.
(2018), existe uma &rea do oceano pacifico correspondente a 1,6 milhdes de km?
localizada entre o Havai e o estado norte americano da Califérnia abrigando por
volta de 79 mil toneladas de materiais plasticos. Se essa mancha de lixo fosse um
pais seria o 18° maior em extensao territorial.

Depois que sao descartados, os plasticos podem ser classificados em macroplasticos
(particulas maiores que 5 mm) e microplésticos (MP) (menores que 5 mm) (HIDALGO-
RUZ et al., [2012). A parte correspondente aos macroplasticos pode ser reciclado
e deveria fazer parte de uma economia circular. J4 a fragcao correspondente aos
micropldsticos tem uma dificuldade muito maior de ser coletada, sendo muito im-
portante a sua substituicao por materiais biodegradaveis.

Os MP podem ser classificados como secundarios, referentes as particulas oriun-
das da quebra de produtos pldsticos maiores, correspondendo a 70% do total de

MP nos oceanos. Portanto assim como o macroplastico, nao deveriam chegar aos



oceanos, pois sao oriundos de materiais que deveriam ser reciclados. Os outros 30
% correspondem aos MP primérios que sao liberados diretamente para o ambiente
como pequenas particulas (UN| 2018). As principais fontes sao o desgaste na lava-
gem de tecidos sintéticos e desgastes de pneus durante a conducao, correspondendo
a 63% dos MP primérios. Dentro da categoria de MP primédrios, 2% sao referentes a
particulas que sao intencionalmente adicionadas em produtos de cuidados pessoais
(BOUCHER e FRIOT) [2017)). Nesse contexto, governos dos Estados Unidos, paises
da Uniao Européia e do Brasil ja publicaram leis que proibem o uso de MP em pro-
dutos da industria de cosméticos, fato que desperta o estudo pelo desenvolvimento
de novos processos e materiais para a producao de microparticulas biodegradaveis,
cujos residuos de degradacdo nao sejam toxicos para o meio marinho (FOUNDA-
TION, 2015)).

Os polimeros biodegradaveis tentam amenizar esse problema, ja que se que-
bram em moléculas menores e que podem ser consumidas por microorganismos,
reintegrando-se a cadeia alimentar sem provocar grandes danos. Os polimeros bi-
odegradaveis mais comuns, sao o poli(butileno adipato co-tereftalato)(PBAT), o
poli(succinato de butileno)(PBS), o poli(acido latico)(PLA), os polihidroxialcano-
atos (PHA), o poli(acido glicdlico)(PGA) e o poli(acido latico-co-acido glicélico).
Dentre esses, serao explorados nesse trabalho o PBS e o PGA.

Segundo a| FUROPEAN-BIOPLASTICS (2019)), a capacidade produtiva mundial
de bioplasticos chegou a casa das 912 mil toneladas em 2018. Mas esse valor, que
pode parecer grande & primeira vista, nao representa nem 0.3% dos 335 milhoes de
toneladas de plasticos totais produzidos no mesmo ano.

Para produzir os polimeros usados no presente estudo e outros polimeros de con-
densagao, um processo inovador pode ser utilizado: a policondensagao em suspensao,
descrito inicialmente em DUTRA| (2014). Com esse processo, é possivel produzir es-
ses polimeros com varias vantagens competitivas em relacao as rotas convencionais.
Algumas dessas vantagens serao exploradas nesse trabalho.

O maior beneficio desse processo é a reducao expressiva do tempo de reacao. Em
processos convencionais, tanto o PBS quanto o PGA levam mais de 6 horas para
serem produzidos (JACQUEL et al., 2011); (MASUDA et all [1993). Enquanto
isso, utilizando essa nova rota de produgao, o tempo total de reagao nao passa de 5
horas para o PBS e de 3 horas para o PGA. Além disso, o processo proposto produz
particulas com diametros que podem ser controlados pela velocidade de agitacao e
pela quantidade de agente de suspensao presente nos reatores (DUTRA, [2019).

Sempre que uma nova rota de producao de algum polimero é proposta, convém
analisar os impactos econdmicos dessa nova proposta. E exatamente isso que esse

trabalho se propoe a fazer.



Capitulo 2

Objetivos

O presente projeto final de conclusao de curso tem como objetivo principal pro-
por projetos de plantas industriais capazes de produzir os polimeros PBS e PGA
em forma de microparticula pelo método da policondensacao em suspensao. Esses
projetos foram desenvolvidos no simulador ASPEN PLUS®) (versao 10.0).

Como objetivos especificos deste texto, podem ser destacados:

e Estabelecer uma comparacao entre os processos descritos na literatura com a
policondensacao em suspensao, com o objetivo de criar o fluxograma bésico

do processo;

e Avaliar o impacto de diferentes capacidades de producao sobre o preco final

do produto;

e Fazer simulagoes computacionais para avaliar economicamente o processo pro-

posto.



Capitulo 3

Revisao Bibliografica

3.1 Polimeros

Polimero é uma palavra originaria do grego, formada pelos termos poli (muitos) e
mero (unidade de repetigdao). Assim, um polimero é uma macromolécula composta
por muitas (normalmente, dezenas de milhares) unidades de repeticado denomina-
das meros, ligadas por ligacao covalente. Na natureza, existe uma infinidade de
moléculas poliméricas que ditam a vida dos organismos complexos, como o DNA, o
RNA, as proteinas, as enzimas, a celulose, o amido e o glicogénio (JUNIOR, 2002).

A matéria-prima para a producao de um polimero é o monomero, isto é, uma
molécula com uma (mono) unidade de repeti¢do. As propriedades do polimero
obtido dependem da estrutura quimica do monémero, do niimero médio de meros
por cadeia e do tipo de ligagao covalente (JUNIOR, 2002).

3.1.1 Microplasticos

Microplasticos sao particulas poliméricas com diametro inferior a 5 mm. Os
microplasticos podem ser fragmentos de polimeros maiores ou serem produzidas
intencionalmente nesse tamanho, como é o caso das microesferas. Essas microesferas
sao utilizadas para dar poder abrasivo a cosméticos, géis de banho e cremes dentais,
por exemplo (GREGORY], 2009).

Segundo [KIM et al. (2018), mais de 90% do sal de cozinha do mundo estd con-
taminado por microplasticos. Animais filtradores ja apresentam grande quantidade
de microplésticos em seus interiores, o que esta fazendo com que a populacao cada
vez mais se alimente passivamente de microplésticos (GREGORY] [2009)).

De acordo com BOUWMEESTER et al.| (2017)), a ingestao de animais conta-
minados, agua impura, adsorcao pela pele de cosméticos com alta concentragao
de plésticos e outras formas de contato com microplasticos podem, eventualmente,

acometer a saude humana, trazendo complicacoes ao funcionamento do intestino



e de outros érgaos. Isso se deve principalmente a capacidade de induzir bloqueio
intestinal e/ou tecidual, além de fibroses, congestao e inflamacoes. Porém, ainda
carecemos de informagoes consistentes sobre os efeitos da exposi¢ao continuada aos

materiais plasticos.

3.1.2 Microparticulas poliméricas

Microparticulas poliméricas sao particulas produzidas comercialmente para de-
terminado fim. Possuem tamanhos variando entre 1 e 1000 pum, e podem ser clas-
sificadas em microesferas e microcdpsulas. As microesferas sao particulas compac-
tas formadas por uma matriz polimérica continua. Enquanto as microcapsulas sao
particulas formadas por um nicleo ativo, revestido por uma camada de polimero de
espessura variavel. Essas tltimas sao muito utilizadas no setor farmacéutico para a
liberagao controlada de alguns tipos de drogas (SUAVE et al. 2006).

As principais técnicas empregadas para a producao das microparticulas sao: o
spray drying; a evaporacao por solvente; o coaxial eletrospray; a microfuidodinamica
e a dispersao em C'O, supercritico. A caracteristica comum a todos esses métodos
de producao é a necessidade dos polimeros estarem formados antes da utilizacao de
cada uma das técnicas. Em contrapartida, polimerizacoes em emulsao e suspensao
tém a capacidade de fazer a sintese das microparticulas em simultaneo, o que é uma

vantagem interessante para a producao dessas particulas (DUTRA| 2019)).

3.2 Policondensacao em Suspensao

De um modo geral, as reacoes de polimerizagao ocorrem em massa, solugao, fase
gasosa, em lama, em suspensao ou em emulsao. Na polimerizacao em massa, apenas
os monomeros, catalisadores e iniciadores estao presentes no meio reacional, per-
mitindo normalmente obter uma maior pureza no polimero resultante. Entretanto,
o controle de temperatura nesse tipo de polimerizacao é prejudicado, pois com o
avanco da reacao também ha o aumento da viscosidade do meio, o que dificulta
bastante a retirada do calor produzido (ASUA et al. 2008).

Em contrapartida, o controle de temperatura é muito mais facil em polime-
rizagoes conduzidas em meio heterogéneo, como no caso da estratégia de polime-
rizacado em suspensao, pois o meio de suspensao dilui a concentracao efetiva do
monomero no vaso de reacao e a taxa de geracao de calor por unidade de volume
diminui consideravelmente. Nesse processo, cada gota de monomero suspensa no
meio contém o iniciador e o catalisador, agindo assim como um pequeno reator em
massa. Enquanto a viscosidade interna de cada gota aumenta com o decorrer da

reacao, a viscosidade do meio permanece baixa, permitindo a transferéncia de calor



facilitada. A estabilidade da suspensao e o tamanho de particula sao controlados
principalmente pela agitacao e pelo tipo e concentracao dos agentes de suspensao
usados (ASUA et al, 2008).

O método de polimerizacao em suspensao € estudado desde o inicio do século
XX. O trabalho iniciado pela patente HOFFMAN e DELBRUCH)| (1909) tem como
caracteristica a dispersao do(s) monomero(s) em um meio continuo, imiscivel com
estes, que pela acao de um componente surfactante e vigorosa agitacao se torna
uma dispersao, conforme mostra a Figura [3.1} Esse sistema heterogéneo formado
ajuda a homogeneizar a temperatura do processo, devido ao aumento da viscosidade
apenas no interior das goticulas do(s) monémero(s) que esté(ao) se convertendo em
polimero (ASUA et al., 2008).

As principais vantagens da polimerizagao em suspensao com relacao a em massa,
sao o melhor controle de temperatura; a obtencao do produto em forma de particula e
com baixos niveis de impurezas; o facil controle do tamanho de particula do polimero
gerado; e o baixo custo de operagao do processo (DUTRA| 2019).

Entretanto, também existem desvantagens em fazer uso desse método de condugao,
como: a baixa produtividade de um reator com o mesmo volume (pode ser compen-
sado, se o processo tiver maior velocidade de reagdo); as dificuldades em reciclar o
meio de suspensao; a formagao de depdsitos de polimero nas paredes do reator, agi-
tadores e cantos vivos (o que dificulta a operagdo em modo continuo); e a dificuldade
de se produzir um copolimero com composigdo homogénea (|J UNIOR, 2002).

A policondensac¢ao em suspensao é um método de polimerizacao pouco utilizado
para produzir polimeros de Condensa(;é(ﬂ como o PBS e o PGA. Hoje, ainda nao
existem processos comerciais de policondensacao em suspensao. Dessa forma, a
producao comercial desses polimeros é feita por processos em massa ou em solugao
(DUTRA] 2014).

De um modo geral, as reagoes de policondensacao sao reversiveis e por isso alguns
cuidados devem ser tomados para induzir o aumento de massa molar da cadeia. A
medida mais simples para deslocar o equilibrio é a retirada do subproduto (no caso
a dgua) do meio reacional (ASUA et al., 2008).

IPolimeros de condensacio sdo aqueles obtidos por reagdes entre monomeros (iguais ou diferen-
tes), onde, em cada reagio, hé a saida de uma molécula de uma substancia (normalmente, HoO,
HCl1 ou NH3) (ASUA et al.l [2008).



Monomero
e iniciador

-
Agente de suspensdo

Fase continua com
agente de suspensio

Figura 3.1: Meio reacional na policondensacao em suspensao (]DUTRAL |2014[).

Com o objetivo de produzir microplasticos utilizando monémeros renovaveis de

cadeia carbonica curta, DUTRA| (2019) desenvolveu um processo capaz de polime-

rizar em suspensao poliésteres alifaticos. O diferencial explorado por este processo
com relacdo aos demais foi fazer o uso de uma fase organica oleosa (inicialmente
parafina e depois 6leo vegetal) como fase continua. Essa mudanga fez com que essas
reacoes que produzem agua no decorrer do processo, pudessem ser conduzidas em

suspensao.

3.3 Poli(succinato de butileno) - PBS

O PBS ¢ um poliéster alifatico formado por uma reagao de condensagao entre
o 1,4-butanodiol (didlcool com 4 dtomos de carbono) e o acido succinico (dcido
dicarboxilico com 4 &tomos de carbono), veja a Figura . Suas caracteristicas
estruturais se assemelham as do polietileno de baixa densidade e do polipropileno,
sendo por isso frequentemente citado como uma alternativa sustentavel ao uso desses
polimeros (XU e GUO, 2010).

0 0
OH OH %
HOM -+ HO W
0 0 n

Acido succinico (AS) 1,4-butanodiol (BDO) Poli(succinato de butileno) (PBS)

Figura 3.2: Reacao de produgao do PBS



Atualmente, o PBS encontra os seguintes usos principais: embalagens de ali-
mentos; produtos de higiene (como fraldas); linhas de pesca e acabamento interno
de automéveis (XU e GUO, 2010)). Segundo [COSTA e LOBO) (2016), o processo
de degradacao do PBS pode levar até 200 anos na natureza, embora esse processo
possa ser catalisado por enzimas e seres vivos sendo os produtos de degradacgao

reintegrados a cadeia alimentar de forma facil.
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Figura 3.3: Rotas metabdlicas de degradagao do PBS (NELSON e COX| [2018);
(WANG;, [2007).

Como é possivel visualizar na Figura , o acido succinico (AS) participa do
Ciclo de Krebs e, portanto, pode ser reintegrado sem danos as cadeias alimentares.
No caso do 1,4-butanodiol (BDO), o caminho é um pouco mais longo, passando
por quatro reagoes de oxidagao, até chegar ao AS (WANG, [2007). O BDO pode
servir como precursor do acido 7-hidroxibutirico (também conhecido como GHB)

que esta presente naturalmente no sistema nervoso de mamiferos e é utilizado no



tratamento de narcolepsia no mercado dos EUA (U.S. XYREM@®), [2002). Em con-
centragoes mais elevadas, o GHB exerce efeitos alucinégenos em humanos. Porém,
em concentragoes baixas, o BDO nao traz efeitos negativos ao meio ambiente.

Quando produzido por polimerizacao em massa, o PBS passa por duas etapas.
Na primeira, o meio reacional contendo os monémeros e o iniciador é submetido a
uma temperatura de operacao na faixa de 150-170 °C, a duragao desta etapa varia
de 2 a 5 horas. O catalisador é adicionado na etapa que for mais conveniente, porém,
segundo JACQUEL et al.| (2011), a adi¢do na segunda etapa faz a produtividade
aumentar sensivelmente. Os catalisadores mais comuns sao o tetrabutoxititanio
(Ti(OBu)y); o triéxido de antimonio (SbyO3); o octanoato de estanho (Sn(Oct)s);
tetrabutéxido de hafnio (H f(OBu),); tetrabutdxido de estanho (Sn(OBu)s) € o ne-
odecanoato de bismuto ((C1oH1902)3Bi7). A temperatura da segunda etapa é entao
ajustada para 200-230°C, com duragao média que vai 4 a 12 horas (FERREIRA
et al., 2014) e (JACQUEL et al., 2011)).

Tabela 3.1: Principais empresas produtoras de PBS (SISTI et al. 2016) e (COK
et all 2014).

Empresa Pais Capacidade de Producao
Kingfa Science & Technology Co India 31 kton/ano
Xinfu Pharmaceutical Co China 13 kton/ano
Anqging He Xing Chemical Co,Ltd China 5 kton/ano
IRe Chemical Ltd Coreia do Sul 8 kton/ano
New Materials Holding China 25 kton/ano
Showa Denko Japao 6 kton/ano
PTT MCC Biochem Co., Ltd Tailandia 20 kton/ano

Como ¢ possivel observar na Tabela [3.1I os maiores produtores de PBS do
mundo se concentram na Asia, totalizando 108 Kt/ano, que representa quase 90%
da producao mundial.

O PBS pode ser obtido por uma rota totalmente bioldgica, pois a producao
do acido succinico pode ser feita pela acao de microoganismos em alguns tipos de
substrato. O 1,4-butanodiol pode ser produzido por meio da hidrogenagao do acido
succinico, quando sujeito a temperaturas compreendidas entre 150-200 °C' e com
pressoes de hidrogénio de 70-140 bar, como mostrado na Figura (DELHOMME
et al., 2009).

No meés de agosto de 2020 a empresa PTT MCC Biochem Co., Ltd despon-
tou como a pioneira na producao por rota biolégica em escala industrial de PBS.
Sediada na Tailandia, a empresa tem uma capacidade de producao de 20 Kt/ano
(RAMESHKUMAR et al., |2020).

Analisando o preco de venda praticado pelas empresas, foi possivel encontrar
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Figura 3.4: Reagoes de conversao do AS em BDO (DELHOMME et al., 2009).

para o PBS (considerando volumes de compra a partir de uma tonelada) o valor
de aproximadamente 3%/Kg. Enquanto para as microesferas poliméricas de PBS
(dessa vez considerando volumes superiores a um quilo), o valor foi 100$/Kg. Fonte
de pesquisa de precos, site Alibaba. Obviamente, contratos podem ser firmados e
precos diferentes dos praticados no site aparecam, mas esse tipo de andlise é dificil

de ser realizada.

3.4 Poli(acido glicdlico) - PGA

O PGA também é um poliéster alifatico, formado por uma reagao de condensacao
entre moléculas de dcido glicélico (menor a-hidréxi-acido, possuindo um grupo dcido
e um grupo alcool com apenas dois carbonos). O PGA se destaca pela possibilidade
de uso direto no corpo humano. Segundo VAINIONPAA et al. (1989), a capacidade
de reabsor¢ao do PGA é devida a agao de esterases nao especificas (classe responsavel
pela hidrdlise de ésteres) e carboxil peptidases. A acdo dessas enzimas forma o
monomero, que € facilmente absorvido pelo corpo humano. O &cido glicélico também
encontra uso relevante na industria de cosméticos (ANDERSEN] [1998)).

A principal rota comercial para sintese do PGA ¢é a da polimerizagao por abertura
de anel (ROP) do dimero ciclico de acido glicdlico (glicolideo). Esse método visa a
obtenc¢ao de polimeros com maiores massas molares, visto que na policondensagao
direta do dcido glicélico esse objetivo é bastante prejudicado (GUPTA e KUMAR)
2007); (LOWE e BUFFALO, [1954). Na Figura estao apresentadas as possiveis
rotas de obtencao do PGA.

De acordo com [YAMANE et al.|(2014)), no processo de polimerizagao por aber-
tura de anel utilizado pela empresa Kureha Corporation foi feita uma modificacao

no modelo. Devido a concentracao dessa industria, este modelo de processo é o
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Figura 3.5: Rotas de producao do PGA (YAMANE et all 2014).

mais utilizado mundialmente. Com essa mudanga foi possivel reduzir as utilidades
em todas as etapas do processo. Na primeira etapa, a policondensacao é conduzida
em valores de temperatura mais baixos em relagao a ebulicao dos oligomeros de
PGA esperados (220 °C) e acima do ponto de ebuligao do glicolideo (90 °C'). Em
contrapartida, no método convencional a temperatura é utilizada o valor de 220 °C'.

Na fase de despolimeracao estd a maior inovacao do processo: o uso de um
solvente que é destilado junto ao glicolideo (no caso, o polialquileno glicol dieter,
produzido na mesma planta). Dessa forma, a temperatura de condugao dessa fase,
cai dos 280 °C' atingidos no método normal, para a faixa de 210-260 °C', ja a pressao
sobe do vacuo intenso de 0,001 atm para valores da ordem de 0,1 atm. Na tltima fase,
de polimerizacao por abertura de anel propriamente dita, a temperatura utilizada
no processo esta na faixa de 150-200 °C'. No processo convencional, a temperatura
supera os 220 °C'. Isso é possivel, pois nessa fase o glicolideo entra no reator com
poucos contaminantes (YAMANE et al 2014)).

A polimerizagao direta do acido glicélico é pouco utilizada, pois o produto obtido
tem baixa massa molar, portanto, tem poucas aplicacoes comerciais. Isso ocorre pois
em altas temperaturas ocorre a degradacao dos polimeros de alto peso molecular em
oligomeros (NKUWENHUIS), [1992)).

Na polimerizacao em solu¢ao do PGA, além do monomero acido glicolico, o
acido metanossulfonico (CH3SO3H) ¢é utilizado como catalisador e a difenilsulfona
((CeHs)2503) como solvente. O meio reacional é aquecido a 160 °C' por 4 horas,
enquanto a pressao ¢ gradualmente reduzida durante a primeira hora para 0,025 atm

(20 torr). As 4 horas seguintes sao conduzidas a temperatura de 170 °C. Na ultima
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etapa, a temperatura é elevada a 180 °C', permanecendo assim por 16 horas. Todo
esse processo é conduzido sob forte agitagao continua. Apds finalizadas as 16 horas o
aquecimento ¢é cessado, e ¢ adicionado difenileter (O(CgHs)2) na mesma quantidade
utilizada para o solvente. A mistura é entao resfriada a 30 °C, e é adicionada acetona
em abundancia para limpeza do polimero (AYYOOB et al., [2017).

A degradacao do PGA é bem rapida, quando comparada a de seus concorrentes
diretos (como o PLA ou o PLGA ). Suturas feitas com PGA perdem 50% da forga
em apenas duas semanas e 100% em um més, sendo que a absorgao completa pelo
corpo ocorre entre quatro e seis meses (NIAOUNAKIS, 2015).

Segundo PULIDINDI e PANDEY](2018), os grandes players do mercado de PGA
sao a Toray Industries, Inc (Japéao); a BASF SE (Alemanha); a SK Chemicals (Co-
reia do Sul); a Shenzhen Polymtek Biomaterial Co., Ltd (China); a Teleflex Incor-
porated (EUA); a Huizhou Foryou Medical Devices Co., Ltd (China); a DemeTech
Sutures (EUA); a DowDuPont (EUA); a Corbion (Holanda); a Kureha Corporation
(EUA); a Focus Technology Co. Ltd (China) e a Foosin Medical Supplies Inc Ltd
(China).

Seria muito interessante analisar a distribuicao de volumes de plantas entre as
empresas participantes do mercado de PGA assim como mostrado para o PBS,
porém, nao foram encontradas tais informacoes.

Nesse ponto é interessante observar que os EUA tém um forte interesse no PGA,
quando se comparado ao PBS, apresentando em seu territério mais de 60% da ca-
pacidade produtiva mundial. A grande aposta americana é que a producao de gas
de xisto diminua a dependéncia da utilizacao do petroleo pelo pais. No processo
de fraturamento hidraulico, utilizado para producao de gas de xisto, sempre que se
deseja abrir uma nova fratura (em um pogo comum, chega-se as 20 fraturas) deve-se
preencher a antiga, evitando a perda de pressao. Assim, o PGA é usado para o
preenchimento das fraturas ja utilizadas (YAMANE et al., [2014).

O faturamento anual do mercado global de PGA ¢é de $265 milhoes, sendo os usos
distribuidos em 40% para o setor biomédico, 30% para extracao de gés de xisto, 25%
para embalagens e 5% para outros fins. Porém, se considerarmos o faturamento com
o produto final, a concentracao passa a mais de 90% no setor biomédico, evidenci-
ando a margem superior desse mercado (PULIDINDI e PANDEY], 2018]).

De acordo com YAMANE et al.| (2014), o uso do PGA no setor de embalagens
é justificado pela obtencao de uma barreira gasosa para o COy até 100 vezes mais
efetiva que o politereftalato de etileno (PET). Além disso, o PGA pode ser adici-
onado ao PET em uma estratégia multicamadas para melhorar as propriedades do
produto final, sem aumentar tanto o preco. Esta nao é a melhor alternativa, ja que
a parte biodegradavel é pequena e fica pouco exposta (disposta entre duas camadas

de PET). No entanto, é uma estratégia positiva como um gerador de demanda ao
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PGA.

3.5 Meétodos de Purificacao

Na industria de polimeros, muitos sao os processos de lavagem ou purificacao de
polimeros, visando a especificacao do mesmo para a venda. No processo proposto
por esse trabalho, o polimero deve ser separado do 6leo de soja e dos outros residuos
presentes no meio reacional. Para tal finalidade, existem 3 tipos de estratégias
principais: utilizagao de surfactantes (ou tensoativos); uso de um solvente; e uso de
enzimas.

Surfactantes sao substancias organicas que apresentam como caracteristica prin-
cipal um comportamento anfifilico; portanto, elas sao capazes de interagir tanto com
substancias polares quanto com apolares. Essa propriedade advém do fato dessas
moléculas apresentarem regioes hidrofébicas (interagem com substancias apolares)
e hidrofilicas (polares). Os tensoativos podem ser classificados como cationicos,
anionicos e nao-ionicos. Os agentes envolvidos demandam o tipo de surfactante
mais adequado para realizar a dispersao (CHARIN| 2015]).

Nos processos que fazem uso de tensoativos, as impurezas podem ser removidas
da superficie do polimero pelas micelas de tensoativos, que melhoram a capacidade
de o solvente interagir com o residuo (CHARIN| 2015). Para os solventes puros o
mecanismo é um pouco diferente, ja que o fluido deve ter a capacidade de dissolver
a impureza, como ocorre com a acetona em relacdo aos componentes estudados
(DAGOSTIN] 2015)).

As impurezas podem ser retiradas também pela acao das enzimas, formando
moléculas menores que vao para a fase continua e deixam a superficie do polimero
livre. Porém, se comparada aos outros processos, esse tipo de estratégia é muito cara,
lenta e especifica para cada tipo de substrato (REINEHR) 2015). Assim, nenhum
experimento desse tipo foi conduzido por esse trabalho.

Como sera explicado na Secao [4.2.2] o processo utilizado faz uso de acetona para
a lavagem do polimero formado. Apesar da acetona poder ser fabricada por meio
de rota biotecnoldgica, ela é volatil e tem nivel de toxicidade considerdvel (O’NEIL)|
2006). Portanto, no presente trabalho, buscavam-se potenciais substitutos para a
acetona, ja que o intuito do processo proposto é ser mais sustentavel.

Novamente, analisando o preco de venda praticado pelas empresas, dessa vez
para o PGA, foi possivel encontrar (considerando o volume de compra também de
uma tonelada) o valor de aproximadamente 63/K¢g. Enquanto para as microesfe-
ras poliméricas de PGA (considerando volumes superiores a um quilo), o valor foi

220%/ K g. Fonte de pesquisa de pregos, site Alibaba.
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3.6 Avaliacao Economica

Existem intumeros trabalhos na literatura que fazem a avaliacao econdomica de
plantas industriais. Do ponto de vista empresarial, esse tipo de trabalho é de suma
importancia para a tomada de decisao de um investimento num processo produtivo.
Algumas empresas, como a brasileira Braskem S. A., usam o simulador Aspen Plus®)
associado com as informacgoes de mercado para fazer seus estudos de pré-viabilidade.

Para a finalidade académica, as informagoes de mercado sao de muito dificil
acesso. Por exemplo, solicitar a um fornecedor cotagoes de equipamentos com fatores
de volume distintos pode ser pouco eficaz, pois fornecedores consideram que esses
atendimentos nao serao transformados em vendas do produto.

Dessa forma, para o complemento das informacoes dadas pelo simulador de pro-
cessos, foi escolhida uma referéncia bastante utilizada para analisar economicamente
um projeto do ponto de vista académico. A referénciaTOWLER e SINNOTT (2008)

foi utilizada sempre que o uso de uma equacao ou relagao auxiliar se fez necessaria.

3.6.1 Indicadores de Avaliacao

Segundo PINTO et al.| (2006), os indicadores mais utilizados pelas empresas sao
o valor presente liquido (VPL), a taxa interna de retorno (TIR) e o payback.

De um modo geral, as metodologias de avaliacao economica via indicadores sao
interessantes para avaliar o retorno de um investimento que ja passou por uma
analise mercadologica, obtendo-se um preco estimado de venda do produto. Devido
a natureza tedrica desse trabalho, essa pesquisa nao foi possivel. No entanto, o fluxo
de caixa do investimento é uma ferramenta que perpassa todas as metodologias. Essa
ferramenta contabiliza as receitas e custos do investimento durante todo o periodo
de avaliagio (DAMORAN| 2012). O fluxo de caixa pode ser representado como
apresentado na Tabela

Tabela 3.2: Modelo de fluxo de caixa

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5
Investimento Capex Inicial 1 Capex Inicial 2

Receitas Vendas 1 Vendas 2 Vendas 3
CPV? CPV 1 CPV 2 CPV 3
Custos Fixos CF1 CF 2 CF 3
Utilidades Uti 1 Uti 2 Uti 3
Depreciacao Dep 1 Dep 2 Dep 3
Ebitda EB 1 EB 2 EB 3
Impostos Imp 1 Imp 2 Imp 3
Lucro Luc 1 Luc 2 Luc 3
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Na analise de fluxo de caixa, os valores anuais sao adicionados a tabela para
a posterior andlise via indicadores. Dessa forma, é possivel analisar a saude de
uma empresa ou planejar um investimento de forma mais facil, ja que todos os
componentes necessarios para obter os indicadores estao condensados nessa tabela
(DAMORAN]| 2012). A Tabela representa o tipo mais bésico de fluxo de caixa;
quanto mais complexa for a empresa ou investimento, mais linhas e subtépicos a

tabela de fluxo de caixa devera conter.

VPL

Na metodologia de VPL, todo o fluxo de caixa com as entradas e saidas é tra-
zido a valor presente com as referidas taxas de desconto aplicadas. Este indicador
representa o custo médio ponderado de capital da empresa. Dessa forma, projetos
s6 devem ser implementados se o VPL for maior que zero. Para avaliar se um inves-
timento é superior a outro, basta comparar os valores obtidos: o de maior valor é o
mais lucrativo (KAPLAN| 1983). A férmula utilizada para fazer a andlise do VPL
¢ da dada pela Equacao 3.1

Ft
(1+4)t

N
VPL = capital + Z (3.1)
t=1

onde:

capital = valor do investimento inicial, considerado com valor negativo;

e N = quantidade de periodos de amortizagao do investimento;

Ft = entrada de capital no periodo t;
e i = taxa de desconto.

A taxa de desconto citada acima nao precisa ser unica nem uniforme. Ela é
composta pelo custo de oportunidade, somado a uma taxa de risco. Ambos devem
ser definidos pelo investidor de acordo com sua realidade financeira e disponibilidade
para aceitar o risco (DAMORAN| 2012).

TIR

A taxa interna de retorno é a taxa de desconto que torna o VPL ¢ igual a zero.
Esse método também faz uso da Equacao(3.1} Para utilizar a TIR como comparativo,
é preciso definir qual é a taxa minima de atratividade (TMA) (KAPLAN] 1983).

2CPV se trata da abreviacdo de custo dos produtos vendidos.
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A TMA é o retorno minimo que o investimento deve ter para que o projeto seja
viavel. Um retorno acima da TMA ¢é aceitdavel e deve ser preferido. O valor da
TMA é normalmente referenciada como a taxa basica de juros da economia, que
no Brasil é préximo de 85% do valor da taxa Seli} A TMA pode também ser a
TIR projetada de um outro investimento que compete com o avaliado, no sentido de
custo de oportunidade. Caso a TIR seja maior que a TMA, o projeto é dito viavel,

se o contrario for verdadeiro, o investimento avaliado nao deve ser realizado.

Payback

O payback é o indicador que contabiliza o tempo de retorno do investimento
analisado. Para calcular esse indicador, basta somar o lucro liquido dos periodos
avaliados com o investimento inicial (considerado negativo) até que a soma seja
zero. O payback serda o tempo necessario para atingir esse valor. Esse indicador é o
mais simples de calcular e de analisar, ja que, quanto menor o tempo de retorno do
investimento, melhor é o investimento (KASSAI et al. 2005).

Porém, como adiantado acima, as metodologias mais comuns passam por uma
pesquisa para determinacao do preco de venda. Assim, foi proposto o uso de uma
metodologia de avaliacao que nao faga uso do preco de venda estimado, mas que

permite obte-lo.

3.6.2 Método de Avaliacao via ROIC

O parametro fixado nesse método para a avaliacao de um investimento é o retorno
sobre o capital investido (ROIC). Conceitualmente, o indicador ROIC contabiliza a
relacao entre o lucro operacional liquido de impostos e o capital total investido na
empresa.

E sabido que esse é um método pouco utilizado, sendo observado apenas quando
o investidor nao sabe o preco dos produtos vendidos. Para exemplificar a utilizagao,
considera-se uma empresa geradora de energia elétrica que precisa calcular o preco
de venda da energia que viabiliza o projeto antes de participar de um leilao, como
apontado em REGO| (2004).

O uso dessa metodologia se encaixa bem em projetos da industria quimica, que
nao se tem acesso ao preco do produto, e é menos deselegante que supor um preco
para os produtos vendidos. Como nesse método o valor do ROIC é fixado em 10%),
esse indicador nao serd usado para comparagao, mas sim para o calculo do prego de

venda correspondente.

3Taxa Selic vem da abreviacio de sistema especial de liquidacio e de custédia. Ela é utilizada
para balizar a remuneragao dos contratos entre institui¢oes financeiras que usam titulos publicos
como garantia. Ela também é o principal instrumento de politica monetaria que o Banco Central
do Brasil usa para controlar a inflagao.

16



3.7 Conclusoes parciais

Diante do que foi apresentado, percebe-se a importancia da condugao de um
estudo que vise a avaliacao economica da policondensacao em suspensao como al-
ternativa as rotas comuns que objetivam a producao de poliésteres biodegradaveis.
Os polimeros considerados, PBS e PGA, tém seus processos de producao bem esta-
belecidos na industria. No entanto, as operagoes necessarias para gerar microesferas
poliméricas sao de alta complexidade, fazendo com que o preco praticado seja muito
mais elevado que o normal (entre 30 e 50 vezes mais). Dessa forma, o presente
trabalho pretende realizar, através de simulagao, o estudo deste processo visando a

proposta e posterior avaliacao de plantas capazes de produzir em escala industrial
PBS e PGA.
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Capitulo 4

Metodologia Aplicada

4.1 Processo Utilizado

O processo de policondensacao em suspensao foi descrito inicialmente por [DU-
TRA| (2014) e aprimorado nos artigos DUTRA et al| (2018a) e DUTRA et al.
(2018b), até chegar a versao final considerada nesse trabalho, que estd exposta em
DUTRA! (2019).

O grande diferencial desse tltimo trabalho para os demais é que a parafina foi
substituida pelo éleo de soja como meio dispersante. Esta modificacao fez com que
aumentasse a chance de implementacao do projeto, visto que os equipamentos de
purificacao do polimero obtido para o 6leo de soja sao mais vidveis que os necesséarios
para a parafina. Além disso, com base nos experimentos realizados em laboratério,
a quantidade de acetona utilizada para a lavagem do polimero passou a ser muito
menor (DUTRA, [2019)).

4.2 Procedimento Experimental

Os detalhes presentes no procedimento, todas as justificativas e os resultados
das anélises estdo amplamente descritos em [DUTRA| (2019)). Neste trabalho serao
citados apenas os pontos cruciais para o entendimento do processo experimental

utilizado para o escalonamento virtual que serd exposto.

4.2.1 Reagentes e Inertes

Os reagentes e inertes que precisam ser adicionados para a obtencao dos polimeros

em questao estao listados a seguir:

e Acido succinico fornecido pela VETEC (Rio de Janeiro, Brasil) com pureza
minima de 99,0%, primeiro monomero do PBS. Seu estado fisico é sélido, e

deve ser dissolvido no outro 1,4-butanodiol antes da reacao;
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e 1 4-butanodiol fornecido pela MERCK (Rio de Janeiro, Brasil) com pureza

minima de 99,3%, segundo monomero do PBS. E obtido no estado liquido;

e Acido glicélico fornecido pela VETEC (Rio de Janeiro, Brasil), monémero do

PGA, utilizado em solu¢ao com dgua a 70% volume/volume;

e SPAN 80®) fornecido pela FLUKA (Rio de Janeior, Brasil) com pureza minima

de 99,0 %, usado como agente de suspensao para estabilizar a dispersao;

e Triéxido de diantimonio SbyO3 fornecido pela VETEC (Rio de Janeiro, Brasil),

usado como catalisador;

e Oleo de soja fornecido pela Bunge Alimentos (Santa Catarina, Brasil), utili-

zado como o meio de dispersao;
e Nitrogeénio, usado como gas de arraste para agua formada na polimerizagao;

e Acetona, fornecida pela VETEC (Rio de Janeiro, Brasil), para a lavagem do

polimero.

As temperaturas de fusao e ebulicdo das espécies envolvidas na pressao ambiente,
estao mostradas na Tabela[d.1] Vale a pena ressaltar a importancia das temperaturas
de fusao do acido succinico, a de ebulicao do acido glicdlico e o inicio da faixa de
ebulicao do dleo, que serao exploradas mais adiante, para impor limites de operagao

a0 Processo.

Tabela 4.1: Espécies quimicas consideradas no sistema reacional.

Espécie Tfus Tebu
SA 186 °C 235 °C
BDO 20 °C 235 °C
GA 80°C 112°C

SPAN 80  10°C 579 °C

SbyOs 656 °C 1425 °C
Oleo de Soja  -20 °C 230 °C
Acetona -95°C 56 °C

4.2.2 Unidade Experimental

A unidade experimental explicitada na Figura tem um reator de batelada
com banho de silicone para adequacao da temperatura de processo e trés acessos.
Uma das entradas é responsavel pela adigdo de nitrogénio (géds inerte) ao reator. O

gas tem a funcao de arrastar a dgua formada na condensacao. A segunda entrada
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Figura 4.1: Unidade experimental do processo (]DUTRA et al.|, |2018a[).

serve para suportar o impelidor e a terceira, acoplada a um condensador e a uma
bomba de vacuo, corresponde a saida de nitrogénio e da agua formada.

A preparacao do meio se inicia com a dissolugao do AS no BDO na temperatura
de 130 °C. Essa temperatura é suficientemente alta para fazer a dissolugao, apesar
da temperatura de fusao do AS ser igual 182 °C. Essa etapa dura por volta de meia
hora.

Apos a dissolugao completa, o dleo de soja, o agente de suspensao e o catalisador
sao adicionados ao meio reacional, aumentando-se a temperatura do reator para 170
°C, iniciando assim a primeira etapa da reacao. Nessa etapa, a reacao permanece sob
fluxo constante de nitrogénio, que serve para arrastar a agua formada pela reacao,
sem retirar o monémero mais volatil (BDO) do meio reacional. Apds a formagcao
da dispersao com a utilizacao de velocidade de rotacao de 800 rpm, a suspensao se
mantém estavel durante todo o periodo de reacao até o final do processo, com a
formacao do polimero.

SPAN 80@®) é o nome comercial do monooleato de sorbitano, um 4cido graxo de
cadeia longa muito utilizado em reagoes de polimerizagao inversa como estabilizante
(OMIDIAN et all [2003). A estrutura do surfactante ¢ apresentada na Figura [4.2]

OH

0O
0 OH
\/\AAM OH
0
Figura 4.2: Estrutura do surfactante SPAN 80@®).

As caracteristicas ponderais do sistema remetem a uma proporcao de 30% de
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massa dos mondmeros com relagdo ao meio de suspensao (6leo de soja), 5% de
SPAN 80@®) com relagao a massa dos monomeros e 3% da massa de catalisador com
relacao a massa de acido succinico.

A segunda etapa da reacao se inicia com a interrupcao do suprimento de ni-
trogénio e aumento do vacuo do processo, chegando a um nivel préximo ao vacuo
absolutdl

Apés ocorrer uma decantacao, o polimero é lavado com acetona para eliminacao
do agente de suspensao e residuos do meio. Em seguida, o polimero é filtrado e
conduzido para uma estufa de circulagao, mantendo-se a temperatura desejada para
secagem do produto (aproximadamente 60 °C). O material polimérico é obtido na

forma de particulas com diametro entre 100 e 500 pm.

4.3 Evolucao da Planta

A proposta inicial era de usar a literatura existente dos processos de polime-
rizacao e mesclar com as etapas do aparato experimental utilizado. Assim, o fluxo-

grama inicial proposto foi aquele apresentado na Figura

REC-50.2
| B10
B7
[M2+Hz0 | )
WAKEUP-S BSS . | MAKEUP-A |, 56
REC-ACET

EEER e

R-PREPOL E
>

REC-50J1

Figura 4.3: Proposta de fluxograma inicial.

Buscando a maior proximidade possivel com o aparato experimental usado no
laboratoério, foi proposta a passagem de nitrogénio de arraste pelo primeiro reator de
polimerizagao. Porém, essa proposicao nao foi utilizada devido ao fato do nitrogénio
comercial ser muito caro, quando comparado ao uso do vacuo. A associagao de um
compressor com um grande cilindro de armazenamento e uma valvula de controle ou
ainda de um sistema de geracao in situ de Ny nao se compara ao uso de uma bomba
de vacuo, devido ao custo elevado da instalacao do N,. Dessa forma, nao foram

encontrados processos industriais de polimerizacao que fazem uso do nitrogénio com

'E dificil precisar o valor correto do vécuo atingido, pois o equipamento ndo possui sistema
preciso de obtencao de dados.
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essa finalidade. Portanto, foram usados para ambos os reatores bombas de vacuo
para retirada da dgua formada no processo.

Com base no perfil experimental obtido por DUTRA|(2019), foram escolhidos os
tempos de residéncia dos reatores do processo. Considerando a producao do PBS,
sao: 0,5 h para o reator de pré-polimerizacao; 1 h para o reator 1 e 2,5 h para o
reator 2, contabilizando ao todo 4 horas de reacao. Esses valores sao comparaveis
aos tempos de reacao considerados otimos em laboratério. Ja para o PGA, os
tempos reacionais foram de 0,5 h para o reator 1 e 1,5 h para o reator 2 (dados
experimentais ainda nao publicados). Na produc¢ao do PGA n&o ha necessidade do
reator de pré-polimerizacao.

Para a recuperacao da acetona, a coluna de destilagao, retratada na Figura [4.3]
também foi trocada, pois a separacao é muito facil devido a grande diferenga entre
os pontos de ebuli¢do da acetona (58 °C) e do dleo de soja (inicia na faixa de 230
°C). Assim, apenas um flash aquecido foi utilizado na planta final.

Apesar do processo ser o mesmo, nesse trabalho optou-se por fazer a andlise de
duas plantas em separado, uma para o PBS e outra para o PGA, comentando sobre
as diferencas que surgem ao se mudar o polimero de interesse, mesmo que sejam

todos polimeros de condensacao.

4.4 Especificacoes da Simulacao

Antes de iniciar uma simulagao, algumas premissas devem ser levadas em consi-
deracao para a obtencao de um resultado apreciavel. Por exemplo, o modelo termo-
dinamico utilizado e as simplificagoes nos componentes da simulagao. Sendo assim,
o modelo termodinamico considerado foi o PolyNRTL, que é uma modificacao do
NRTL que, segundo o simulador, se adequa melhor ao uso de polimeros. Nesse mo-
delo, a previsao das propriedades dos polimeros é obtida de acordo com a unidade de
repeticao (ASPENTECH, 2015). Nesse caso, os valores para a massa molar média
dos polimeros considerados foram baseados nos dados obtidos pelo procedimento
experimental de DUTRA| (2019).

O dleo de soja é uma mistura complexa de componentes quimicos derivados da
soja. Como esse 6leo precisa ser adicionado a simulagao, existem duas forma de faze-
lo. Na primeira, é necessario adicionar um pseudocomponente com caracteristicas
predeterminadas com base na literatura. Na segunda forma, é preciso reduzir a
quantidade de componentes relevantes a um niumero que possa ser calculado pelo
simulador de processos, ja que a quantidade real de componentes de um material de
fonte bioldgica chega facilmente a casa dos milhares. Foi escolhida a segunda opgao,
pois dessa forma é possivel ter uma melhor previsao com relagao as propriedades

da mistura. Um pseudocomponente tem um comportamento esperado estimado
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pelo simulador e suas propriedades podem ser muito distintas das encontradas no
experimento.

Segundo COTTON e HOLDEN]| (2012)), mais de 99.5% do éleo de soja é formado
por acidos graxos de cadeia longa. Dentre estes, cinco se destacam pela grande
contribuicao ponderal. Os acidos graxos em questao sao o linoleico, o alfa-linolénico,
o oleico, o estearico e o palmitico. A Tabela indica a distribuicao massica dos
acidos graxos para a simplificacao do 6leo de soja. Todos os outros componentes
presentes neste 6leo contribuem com menos de 0, 6% e, assim, foram desprezados. Os
dados de temperatura de ebuligao foram obtidos no banco de dados ASPENTECH
(2018)) e os percentuais de composigao adquiridos em (COTTON e HOLDEN (2012).

Tabela 4.2: Espécies quimicas consideradas no éleo de soja.

Espécie ID:Aspen Formula Perc. utilizado Perc. teérico Tebu
Linoleico LINOL-01 C18H320- 53,27% 52,22% 354 °C
Alfa-linolénico LINOL-02 C13H300, 7.17% 7,03% 359 °C
Oleico OLEIC-01 C15H340- 23,83% 23,35% 359 °C
Estedrico STEAR-01 C15H30, 4,69% 4,59% 375 °C
Palmitico N-HEX-01 C16H3204 11,04% 10,82% 351 °C

Esse método trouxe uma informagao interessante. Apesar do 6leo de soja comecar
a ebulir na temperatura de 230 °C, nenhuma das espécies de maior influéncia na
composi¢ao evapora nas pressoes de processo, ainda que nas temperaturas mais
elevadas. Ou seja, apesar de haver a saida de vapores provenientes do éleo pelas
bombas de vacuo, esses gases representam menos de 0,5% do total em massa.

Para determinar os blocos que precisam ser completamente calculados pelo As-
pen, é necessario colocar os dados de acordo com cada simulacao. Para cada tamanho
de planta proposta as quantidades anuais de insumos, para as plantas funcionarem

24 horas, precisam ser adicionado de forma individual em cada simulacao.

4.5 Modelos Adicionados

O Aspen Plus®, por padrao, ndo tem a capacidade de trabalhar com alguns
equipamentos especificos, como o caso da bomba de vacuo e dos filtros. Sendo assim,
estes precisam ser adicionados a simulacao. Todos os valores a seguir estao sendo
apresentados para uma planta localizada no United States Gulf Coast, regiao padrao
para os calculos de viabilidade economica de empresas (TOWLER e SINNOTT]
2008)).
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4.5.1 Bombas de Vacuo

O Aspen Plus® néao tem bombas de véicuo disponiveis em seus modelos. Em
algumas situagoes é possivel utilizar um compressor comum. No entanto, de acordo
com o objetivo de realizar uma andlise economica do processo, isso nao foi viavel.
A faixa de pressao considerada, que é um vacuo de baixa intensidade, abre margem
para o uso das bombas de vacuo com vedagao a éleo, o que torna o custo mais baixo
(HOFFMAN et al.l |1998)).

Foi escolhido um modelo simples programado em Fortranﬁ que substitui o equi-
pamento, gerenciando as entradas e saidas do bloco e fazendo a andlise economica

com as variaveis imputadas pelo usuario. A equacao para o calculo do preco de uma

bomba de vacuo foi retirada do livro TOWLER e SINNOT'T| (2008)):

Cr

Custo = ——
CEindex

(a+bx Pot") (4.1)

em que os parametros a, b e n sao calculados com base nos valores de venda do
equipamento no mercado; Pot é a poténcia requerida; CE é o indice de custo do
equipamento para o més considerado, valor adimensional publicado mensalmente
pela revista Chemical Engineering para os EUA; e CE index é o valor, também
adimensional, do indice de custo do equipamento do ano em que os parametros
foram obtidos (no caso, 478.6) (TOWLER e SINNOTT} 2008).

A poténcia é a variavel que determina o preco final da bomba de vacuo. Porém,
para efetuar esse calculo é necessario saber quais as caracteristicas de projeto do equi-
pamento que devem ser obtidas com o fabricante. Segundo BANNWARTH] (2005)),
uma boa metodologia para o cédlculo da poténcia de bombas de vacuo de vedagao
por liquido passa pelo calculo da poténcia necessaria para a compressao isotérmica
do gés em questao, seguida da corre¢ao pela eficiéncia isotérmica (1;s). Este fator
de correcao contabiliza todas perdas do processo, sejam elas fisicas, termodinamicas

ou fluidodinamicas. Dessa forma, é indicada a Equacao [4.2}

9,76 76pa5ln(&) (4.2)

POt:niS 27 D

em que a poténcia calculada é dada em kW; S é a em capacidade de succio da
bomba de vacuo m?/h; p, é a pressio de sucgio em atm e p, é a pressao de descarga
do bomba de vicud’

2A maneira para a adicdo desse tipo de modelo pode ser encontrada no manual técnico, Aspen
Plus User Models [ASPENTECH] (2015).

3Nesse caso, o valor considerado é a pressdo atingida na compressao do gas, ndo a pressao de
descarga.
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A titulo de estimativa, os cdlculos foram feitos utilizando S fixo e igual a 250
m3/h e p./p, também fixo e igual a cinco. Com esses dados, foi estimado para a
planta de maior volume o valor de poténcia de 8,5 kW, bem abaixo dos 132kW do
limite inferior do intervalo de confiabilidade da Equagao[d.1} Logo, foi encontrado no
mercado um equipamento que se encaixa nessas especificagdes procuradas (poténcia
e capacidade de succao), sendo que o valor encontrado foi utilizado para todos
os tamanhos de planta e foram adicionados nas Tabelas e[5.7 Obviamente, as
plantas de menores tamanho terao um sistema de vacuo sobredimensionado. Porém,

o montante encontrado nao é relevante quando se comparar com o investimento total.

4.5.2 Reatores

Os blocos considerados para representar os reatores do processo foram os Ryeld.
Esses sao os blocos mais simples para o calculo de um reator, bastando apenas
colocar as produtividades de cada componente. Nesse tipo de bloco, nao é necessario
se preocupar com a cinética complexa da polimerizagao. Os valores de produtividade

foram obtidos com base nos dados experimentais presentes em DUTRA| (2019).

Sistema de Agitagao

Segundo MYERS et al. (2002), a utilizagdo de chicanas aumenta consideravel-
mente a homogeneizacao de misturas contendo sélidos, como pode ser facilmente
observado na Figura [.4]

Figura 4.4: Adaptada de MYERS et al.|(2002): na esquerda recipiente sem chicanas
e na direita com chicanas.

Segundo o autor, os parametros eram os mesmos (quantidade de sélidos, volume
util, velocidade de rotagao e tipo de impelidor). Foi apenas salientado que para

atingir o mesmo valor de rotagoes por minuto observou-se um gasto maior de energia
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no recipiente com chicanas. Dessa forma, foi escolhido trabalhar com reatores com
quatro chicanas.

Obviamente, os reatores seriam agitados com impelidores. Segundo [FASANO
et al| (1994)), os impelidores mais indicados para o processo sao as turbinas de 6
laminas planas. A caracteristica principal destes é de haver um equilibrio entre o
bombeamento de liquido (movimentagao efetiva) e o cisalhamento, sendo bastante
indicado para liquidos imisciveis e sélidos em suspensao. Partindo disso, foram consi-
deradas as relagoes de comprimento de acordo com o Aspen Icarus Reference Guide
ASPENTECH]| (2012)). Assim, os impelidores contam com um diametro definido
igual a um terco do diametro de cada reator.

Para o calculo da poténcia requerida para a homogeneizacao, a referéncia uti-
lizada foi a de BARBOSA (2004). Isso se deve ao fato do Aspen propor alguns
parametros de operacao que nao sao os mais adequados ao processo. Sem uma ho-
mogeneizacao de qualidade, os valores de produtividade considerados nunca seriam

atingidos. Assim, a expressao utilizada para o calculo da poténcia necessaria foi:

Pot = px Npx N* % D° (4.3)

em que p (em Kg/ms3) é a densidade da mistura, N é a velocidade de rotagao em rps,
D é o diametro do impelidor (em m) e Np é o numero de poténcia (adimensional
que depende da geometria da pa e do nimero de Reynolds de mistura). O gréfico

que contabiliza essa variagao estd mostrado na Figura [4.5]

Figura 4.5: Influéncia do tipo de impelidor no nimero de poténcia, adaptado de
(MCCABE et all, 2005).
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Para o uso no gréfico da Figura [1.5] o valor do nimero de Reynolds deve ser

calculado pela Equacao [4.4}

_ p*x NxD?
0

Re,, (4.4)

Apesar de ser uma metodologia relativamente complexa, esses valores de poténcia
foram calculados para verificar os valores fornecidos pelo Aspen. Porém, o simulador
¢ mais conservador e os dados que foram gerados por ele estao sendo utilizados neste
trabalho.

Espessura da Parede

Para o célculo da espessura da parede dos reatores, foi utilizada a norma técnica
americana [ASME]| (2007). E importante salientar que a metodologia de célculo de
um vaso de pressao pressurizado é bem diferente do método de calculo de um vaso
sujeito a véacuo. Por isso, foi usada a Equacao [4.5 que relaciona a espessura da

parede com parametros de projeto.

3D0Pemt
=2

S AE (4.5)

em que D, é o diametro do reator em mm; P.,; é a pressio exterior em N/m?;
A é um fator admensional referente ao material de construcao e E é o mdédulo de
elasticidade do material expresso em N/m?.

O gréfico apresentado em |ASME]| (2007), p. 786 e 787, intitulado “FIG. G
GEOMETRIC CHART FOR COMPONENTS UNDER EXTERNAL OR COM-
PRESSIVE LOADINGS (for All Materials)”, relaciona o fator A com a espessura, o
diametro e a altura do reator, expondo a ferramenta necesséaria para a metodologia
aplicada.

Nesse método, o projetista deve encontrar o valor de espessura mais indicado
para o material de trabalho nas tabelas da |ASME| (2004). Esse valor serve como
um valor inicial para achar o fator A no grafico, calculando assim um novo valor
de espessura. Porém, por se tratar de um método iterativo, foi testado apenas uma
vez. Ao perceber que o simulador faz um calculo tao conservador quanto o calculado,
optou-se por utilizar o valor simulado.

Na norma técnica ASME (2007) explica-se que a estrutura desse tipo de vaso de

pressao deve ser reforcada com anéis de reforgo.
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4.5.3 Sedimentador

O sedimentador é o equipamento responsavel por dar ao polimero o aspecto
almejado de microesferas. Sem ele, o resfriamento do polimero faria com que as
particulas se agregassem na sua re-solidificacao. O equipamento necessario é um
sedimentador que lentamente diminui a agitagao das particulas e em concomitancia
diminui a temperatura do meio.

Infelizmente, nao existe nenhum bloco disponivel no Aspen Plus com tal capaci-
dade. Porém, o cristalizador do tipo Oslo tem o basico para ser considerado como
uma estimativa inicial para esse vaso de processo. Esse tipo de equipamento tem
como caracteristica a reducao ou aumento da temperatura de processo com auxilio
de um trocador de calor acoplado. Além disso, pode ser feito o uso de alta rotagao.
Portanto, foi preferivel utilizar esse bloco pronto para as analises a seguir ao invés
de projetar um equipamento pouco usual, que seria de confiabilidade questionavel.

Um esquema genérico desse equipamento esta apresentado na Figura [4.6|

VAPORES DE PROCESSO

SEPARADOR LIQUIDO-VAPOR~ —

LOOP DE RECIRCULACAD

VOLUME ATIVO
TROCADOR DE CALOR
SATDA DA

LAMA
=— ENTRADA

BOMEA DE CIRCULACAO

Figura 4.6: FEsquema de funcionamento de um cristalizador do tipo Oslo,
obtido em www.sinasazeh.ir/en/procurement/equipment-procurement/process-
equipment /crystallizer /oslo-crystallizer

4.5.4 Filtros

Para a proposta de conducao do processo de forma continua, o filtro mais ade-
quado é o filtro de tambor rotativo a vacuo. As especificagoes dos filtros foram
calculadas de acordo com TOWLER e SINNOTT] (2008)), e possui uma equacao
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geral para o custo da seguinte forma:

CE i

A Equacao tem o mesmo formato da Equagao [£.1] As mudangas sao apenas
nos valores das constantes C'E, C'Eindex, a, b e n, e a variavel de projeto, que
no caso ¢ a area de filtracio (A em m?). A férmula necessaria para o cdlculo da
drea de filtragao ¢ dada pela Equacao [£.7], que é a equagao fundamental da filtragao

integrada (MCCABE et al., 2005).

S Rm
POCs  y2y  Hm y, (4.7)

"= ap) T ACAP)

em que p € a viscosidade do meio (Pa.s); a é a resisténcia especifica da torta, dada
em m/Kg; c¢; é uma espécie de densidade de sélidos, que é definida pela quantidade
de sélido em Kg dividida pelo volume do filtrado em m?; (—AP) é queda de pressao
do fluido através da torta (N/m?); V é o volume da torta em m?
resisténcia do meio filtrante (1/m) (MCCABE et al., 2005).

Porém, os fatores a, R,, e ¢, precisam ser calculados de acordo com o processo

eo R, que é a

e isso nao foi possivel calcular em laboratorio, pois a planta elaborada nao é fisica,
e sim virtual. Portanto, valores de referéncia foram escolhidos de acordo com a
literatura.

Existem poucos tamanhos de filtros disponiveis no mercado. Assim, os cédlculos
de preco foram realizados com 1 m? para os sistemas de 2 kilotoneladas; 3 m?
para os sistemas de 10 kilotoneladas e 10 m? para os sistemas de 50 kilotoneladas.
Portanto, dessa vez foi necessério fazer uma pequena extrapolacao, pois o valor
inferior do intervalo de confianca ¢ 10 m? de 4rea de filtracao. Assim, o valor foi
calculado com base na metodologia citada nessa se¢ao e comparada com os valores

praticados pelo mercado.

4.5.5 Flash

Os célculos para o flash foram realizados de acordo com o bloco padrao do Aspen
Plus, do tipo pressao e temperatura, mais comumente chamado de flash PT. O nivel
de pressao considerado foi o ambiente (1 atm). Ja a temperatura foi obtida com
a otimizacao do custo de aquisicao dos insumos considerados. Para realizar tal
tarefa, foi utilizada a prépria ferramenta Model Analyse (Optimization) presente no
simulador de processos.

A fungao a ser minimizada foi a Equacao em que o custo tem a unidade de
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$/h, vazdes sao representadas em Kg/h e o preco é dado em $/Kg.

Custo = VazaoLiquidaacetona * Precoscetona + V azaoV aporse, ¥ Precoge, (4.8)

No flash em questao, a acetona, por ser mais volatil, sai como vapor enquanto o
6leo permanece liquido. Portanto, a acetona que sai do equipamento como liquido e o
6leo que sai como vapor sao considerados perdas do processo. O valor de temperatura

encontrado pelo simulador foi 129,247°C'.

4.6 Avaliacao Economica

Apoés a conciliagao das correntes, é necessario usar a ferramenta chamada As-
pen Process Economics Analyzer (APEA) para iniciar os calculos econémicos. No
momento da inicializacao desse recurso, o Aspen Plus faz algumas consideracoes e
ja entrega um resultado bruto, cabendo ao usudrio refinar as consideragoes para ter
resultados mais apreciaveis.

A primeira modificacao que deve ser feita diz respeito ao tempo de residéncia dos
reatores. Como ja foi comentado na Secao [4.3] os tempos de residéncia foram defini-
dos de acordo com a cinética do processo e devem ser adicionados a analise de custo.
Por padrao, o Aspen utiliza o valor de cinco minutos, sendo necessario substituir
os valores correspondentes para cada reator. Para isso, foi escolhida a ferramenta
Interactive Sizing do referido software. Assim, é possivel estimar a geometria mais

utilizada para os reatores do processo.

L] Interactive Sizing: DAT REACTOR

ok Cancel ] Apply | Reset Pririt ]
Hame Units tem 1 -
STREAMS
Inlet Stream 1 PRL-1 =]
Inlet Stream 2 NONE e
Inlet Stream 3 HONE =
Outlet Stream 1 PR-Z i
Dutlet Stream 2 NONE |
Qutlet Stream 3 NONE e
PROCESS INFORMATION
Residence Time MINUTES 150
Minimum Disengagement | fggT 4
TN
SIZE INFORMATION
Diameter FEET 35
Vessel tangent to tangent  |FppT 15
Ea.m:;ty CF 144316913

w

& >

Figura 4.7: Método de calculo das dimensoes dos reatores através do Interactive
Sizing para o Reator 2 da planta de 2 Kt de PBS.
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Também deve ser adicionado para o APEA o tipo de impelidor que, como falado
na Subsecao [£.5.2] é uma turbina de 6 pés representada na referéncia do Aspen
como "T6FB”. O préprio simulador indica um valor para a relagao entre o diametro
das pas e o diametro de cada um dos reatores, tendo portanto o valor de 1/3.
Depois disso, a velocidade de rotacao dos impelidores e a quantidade deles por
reator também devem ser adicionados.

Assim como citado nas se¢oes anteriores, o programa nao executa todas as rotinas
computacionais por padrao. Portanto, a finalizacao da avaliacao economica deve ser
dada em um software externo como o Microsoft Excel®.

Ap6s o simulador de processos retornar a previsao de precos de um tamanho de
planta, um arquivo no Excel é aberto, variando as quantidades massicas por hora
dos insumos do processo. Para cada planta avaliada, 3 niveis de processamento
foram propostos, com um fator de 5 vezes entre cada tamanho. Sendo assim, foram
feitos os fluxos de caixa para as plantas de 2, 10 e de 50 Kt/ano.

O capital total investido na empresa foi considerado como a soma entre o CAPEX
(gasto com bens de capital), o OPEX (gasto com despesas operacionais) e o capital
de giro (montante considerado para necessidades de liquidez da empresa) de um ano.
Assim, para fazer o fluxo de caixa do investimento, o valor do ROIC foi considerado
igual a 10% e uma inflagao de 2% ao ano. O fluxo de caixa do projeto foi calculado
de forma que o preco do produto vendido seja o necessario para remunerar em 10%

a0 ano o investimento inicial.

4.7 Analises de sensibilidade

A anélise de sensibilidade para os parametros de simulagao foram feitas com base
nas ferramentas Model Analyse (Sensitivity) disponiveis no simulador. Nele, uma
das grandezas é variada de acordo com a necessidade do usuario, parametro que se
deseja avaliar. Esses resultados serdo apresentados nas Secoes ep.3.1]

A analise de sensibilidade quanto ao preco do polimero precisa ser executada
no Excel®, visto que algumas informacoes foram obtidas de forma néo integrada ao
simulador. Nesse tipo de estudo, é analisada a variacao do custo de produgao/venda

do polimero com a variacao dos precos dos insumos de producao.

4.8 Método de Purificacao dos Produtos

Nos testes conduzidos por esse trabalho, foram usados os surfactantes e solventes
mais utilizados e de baixo custo. Assim, foram feitos experimentos com etanol, o
surfactante anionico dodecil sulfato de sédio (conhecido como SDS) e o surfactante

cationico brometo de cetrimonio (conhecido como C-TAB). Esses testes foram os
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unicos realizados em bancada por esse trabalho, a conducao dos experimentos foi

inspirada no procedimento experimental usado por CHARIN et al.| (2015).

4.8.1 Materiais e Vidrarias

Os elementos testados e as vidrarias necessarias para realizagao dos testes em

questao estao listados a seguir:

e Acetona fornecida pela Vetec Quimica Fina (Rio de Janeiro, Brasil), para agir

como o branco do processo;

e Etanol com 99,8% de pureza minima, fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio

de Janeiro, Brasil);

e Dodecil sulfato de sédio, usado em solugdo aquosa na CMfY, fornecido pela

Vetec Quimica Fina (Rio de Janeiro, Brasil) com pureza minima de 99%;

e Brometo de cetrimonio, usado em solucao aquosa na CMC, com pureza minima
de 99%, fornecido pela Merck Millipore (Sao Paulo, Brasil);

e 4 béqueres de 300 mL;

e Balanga de precisao (BEL Equipamentos Analiticos Ltda., Sao Paulo, Brasil,
modelo: U210A) ;

e Kitassato de 1 L;

e Funil de Biichner;

e Papel de filtro;

e Bomba de vacuo (RV8, Edwards Vacuum, Crawley, UK);

e Estufa de circulagdo (Quimis, Sao Paulo Brasil, modelo Q317M-72).

4.8.2 Procedimento da Lavagem

Nos experimentos conduzidos, foram utilizados 4 béqueres de 300 mL para re-
alizar a lavagem de 100 gramas de PBS com residuos de éleo. A lavagem de cada
béquer foi realizada com 100 mL de um dos agentes testados (acetona, etanol, SDS
ou CTAB). Estes foram dispersos no meio com o agente durante aproximadamente
dez minutos e em seguida filtrados. O excesso dos respectivos agentes foi retirado
com agua destilada. Ao final, as amostras foram secas em estufas de circulagao

durante 24 horas.

4CMC ¢ a abreviacao de concentracdo micelar critica, muito utilizada quando se trabalha com
surfactantes.
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Capitulo 5

Resultados

5.1 Experimentos para Purificacao

A primeira secao deste capitulo visa a mostrar os resultados obtidos nos testes

conduzidos para propor um processo de purificacao alternativo ao utilizado por

DUTRA (2019), com os candidatos para a substituicao da acetona.

u.-»"iwr"" = W

Figura 5.1: Lavagem do PBS com os diferentes candidatos a purificador, sendo (A),
Acetona; (B), Etanol; (C), solugdo aquosa de SDS e (D), solugao aquosa de C-TAB.

Na Figura é possivel perceber que o polimero A, sendo lavado com a acetona
apresentou aspecto opaco, caracterizando que o 6leo da superficie foi retirado com
eficiencia. Em contrapartida, os polimeros tratados com as solugoes contendo etanol,
SDS e C-TAB apresentaram a superficie com aspecto oleoso, mostrando que com as
quantidades utilizadas nao foi possivel obter a remocao eficiente do 6leo da superficie.

Além da acetona, dentre as outras substancias testadas, o etanol foi a que re-

sultou na melhor purificacdo, mas ainda assim insuficiente. Apesar da toxicidade
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da acetona, boa parte dela é recuperada no processo. Como a quantidade utilizada
apresenta menor custo, o estudo de simulacao realizado neste projeto considerou
apenas a acetona como agente de purificacao das particulas produzidas.

De acordo com o resultado experimental obtido, a acetona age desestabilizando
a interagao entre a superficie do polimero formado e os componentes do dleo de soja.
Portanto, uma estratégia utilizando outros tensoativos também nao deve gerar bons
resultados. Um exemplo que poderia ser testado é o EcoCleaning Diluent 300 da
empresa Clarus Technology, que além de substituir a acetona como solvente ainda
segue as NR-15, 16 e Qqﬂ. Uma outra possibilidade seria utilizar o isopropanol,
que tem caracteristicas proximas da acetona, preco mais baixo e é menos toxico.
Segundo (GALVAO et al. (2013)), a partir de 25 °C' o isopropanol é completamente
solivel em 6leo de soja e provavelmente serviria como substituto para a lavagem do

polimero formado.

5.2 Planta Final de PBS

A metodologia utilizada para chegar na planta final se iniciou com a exploracao
detalhada do processo experimental desenvolvido por DUTRA| (2019) e explicado
na Secao [4.2| e a comparacao com os processos industriais ja existentes, visando a
posterior selecao das operagdes unitarias mais similares ao procedimento. A planta
sugerida para o processo estda apresentada na Figura [5.2

O processo se inicia com o aquecimento dos monomeros no trocador de calor
1 (TC-1), elevando a temperatura a 130 °C. A saida desse aquecedor passa para
o reator de pré-polimerizacao (RPRE-POL). Os monoémeros aquecidos ficam em
contato em média por 30 minutos (que é o valor do tempo de residéncia desse
equipamento) até que todo o acido succinico seja dissolvido. A saida do reator de pré-
polimerizagao entra no trocador de calor 3 (T'C-3), onde a temperatura do processo
é levada a 170 °C' e encontra-se adequada para a condugao da polimerizacao..

O aquecimento do 6leo ocorre no trocador de calor 2 (TC-2), que leva a tempera-
tura da corrente para 170 °C'. Assim, o éleo aquecido se junta com a saida do TC-3
para entrar no reator de polimerizagao 1 (RPOL-1). Assim como no RPRE-POL,
os reagentes ficam sob forte agitacao e durante, 90 minutos de operagao (novamente
correspondendo ao tempo de residéncia do reator), sob a influéncia de um vacuo de
0,6 atm. A fase de vapor composta prioritariamente pela dgua gerada no processo
forma a corrente H20-V-1, enquanto que a fase liquida forma a corrente PRL-1, que
tem destino o reator de polimerizagdo 2 (RPOL-2).

No RPOL-2, os reagentes ficam em média 150 minutos, sob a agao de um vacuo

IEssas normas técnicas brasileiras dizem respeito a nio ser insalubre no caso da NR-15 e nio
ser inflamavel para a NR-16 e NR-20.
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de 0,15 atm. A fase de vapor é composta prioritariamente pela dgua formada no
processo, formando a corrente H20-V-2. A fase liquida forma a corrente PRL-2, que
tem como destino o sedimentador do processo. Esse equipamento é emblematico para
0 processo, pois na temperatura de reacao (170 °C') o polimero formado encontra-
se fluido (PBS e PGA tém temperaturas de fusdo préximas de 115 °C' e 230 °C,
respectivamente) e o resfriamento deve ser conduzido sob agitagao em concomitancia
com a diminuicao da temperatura. Caso contrario, as particulas se agregariam,
levando a um produto inadequado.

Apéds a saida do sedimentador, as particulas sao filtradas no Filtro 1. Esse
equipamento tem a funcao de retirar boa parte do 6leo presente no processo e envia-
lo ao Misturador 1 (MIST-1). A corrente com o polimero oleoso (PBS-SUJO), vai
entao para o Filtro 2, onde, apds lavagem com acetona, é possivel obter o produto
de interesse na torta do filtro, bastando apenas evaporar a acetona que fica retida
no polimero molhado.

O percolado do Filtro 2 possui um residuo de éleo e uma grande quantidade de
acetona de lavagem, que precisam ser separados em um vaso de Flash: a fase liquida
desse equipamento é rica em 6leo e volta para o misturador 1, enquanto a fase de
vapor ¢ rica em acetona. Apds passar por uma condensacao, no condensador de
acetona (CONDACET), a acetona entra no misturador 2 (MIST-2) para que a sua

capacidade de limpeza seja reaproveitada.

5.2.1 Testes de Conformidade

Definido o projeto da planta industrial, foi preciso adicionar a mesma no simu-
lador de processos escolhido, Aspen Plus@®). Os modelos que melhor se adequavam
a essa planta proposta foram utilizados, dando origem a planta simulada. Alguns
equipamentos nao apresentam representagao adequada ou nao designam o seu pa-
pel de forma satisfatéria na simulacao, como no caso das bombas de vacuo e dos
filtros. Dessa forma, foi necessario programa-los em Fortran, que é a linguagem
de programacao com a melhor integracao com simulador de processos em questao
(ASPENTECH, 2015)).

Alguns testes foram realizados para verificar as informacoes fornecidas pelo si-
mulador, como o uso de equacoes de resisténcia dos materiais para o céalculo da
espessura do casco dos reatores, ja explicitado na Secao Além deste, tes-
tes para avaliar a efetividade do vacuo nos reatores de polimerizagao também foram
conduzidos, com o objetivo de saber se os niveis pressao propostos seriam adequados
A0S Servigos Nnecessarios.

Para o primeiro teste, era necesséario saber se a retirada de BDO iria ser signi-

ficativa na faixa de pressao considerada (0,6 atm). Essa suspeita se deve ao fato
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da temperatura de ebulicao do BDO ser a menor dentre os reagentes presentes na
producao do PBS. Caso nesse valor de pressao o percentual de BDO na fase de
vapor fosse muito alto, um novo valor de pressao para o primeiro reator deveria ser
proposto.

Nesse teste, o meio reacional presente no reator de polimerizacao 1 foi submetido
a varias possiveis pressoes. As avaliagoes da distribuigao entre fase liquida e de vapor

para o BDO estao presentes na Figura [5.3]
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Figura 5.3: Analise de sensibilidade da pressao para o BDO inicial no PBS.

Como ¢ possivel ver na Figura 5.3 a quantidade de BDO que iria para a fase
de vapor em equilibrio na pressao de 0,6 atm é pouco relevante (menor que 5%) e,
assim, esse nivel pode ser utilizado como padrao para o primeiro reator. No segundo
reator, o BDO possivelmente presente é aquele que nao foi reagido no primeiro e,
portanto, nao carece de nova avaliacao de sensibilidade a pressao nas condicoes do
reator 2.

Para o segundo teste, o objetivo era verificar se a pressao considerada no processo
retira mais de 50% da dgua residual teéricaﬂ pela acao da bomba de vacuo. O valor
de vacuo necessario foi proximo de 0,5 atm. Logo, o valor de 0,15 atm é adequado

para a operacao.
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Figura 5.4: Analise de sensibilidade da pressao para a dgua formada no PBS.

2Agua que continua presente no reator 2 mesmo no fim do processo, obtido com base nos dados
experimentais de (DUTRA/ 2019).
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Com a devida confianca nos modelos implementados, foi possivel dar inicio a
avaliacao economica do processo. O Aspen, por padrao, faz boas suposicoes para as
variaveis de projeto (com base nos dados de mercado existentes), bastando apenas ao
usuario adicionar algumas especificagoes que sao necessarias, como o caso do material
dos reatores, caracteristicas do sistema de agitacao, bem como as caracteristicas
do sistema de aquecimento dos mesmos. Entretanto, para os blocos programados
em Fortran, esse método nao é possivel. Sendo assim, os cdlculos economicos das
bombas de vacuo e dos filtros foram realizados com base nas equagoes presentes em
TOWLER e SINNOTT]| (2008), assim como explicado na metodologia descrita neste
trabalho.

5.2.2 Analise de Viabilidade

Foram considerados para as analises 3 niveis de plantas, com 2, 10 e 50 kilotone-
ladas/ano (que correspondem respetivamente a aproximadamente 2%, 10% e 50% da
atual produgao mundial de PBS, segundo o EUROPEAN-BIOPLASTICS) (2019)).
Dessa forma, seguindo a metodologia indicada, foi possivel construir a Tabela [5.1]

referente aos custos dos equipamentos considerados.

Tabela 5.1: Custo e variaveis de projeto dos equipamentos estimados pelo Aspen
para a planta de PBS.

2 kton 10 kton 50 kton

TAG Custo Vp3 Custo VP Custo VP

TC-1 $54.500 0,19 m*  $55.500 0,97 m? $64.200 4,86 m?
TC-2 $63.000 1,47 m*  $65.000 7,34 m? $82.200 36,62 m?
TC-3 $54.600 0,23 m?  $55.600 1,14 m? $64.800 5,68 m?
RPRE-POL  $214.300 0,40 m® $263.500 1,53 m3®  $272.800 5,51 m3
3
3

RPOL1 $273.600 2,70 m®  $424.200 13,45 m®  $831.600 56,74 m?
RPOL2 $297.300 4,08 m®  $453.700 18,01 m® $1.024.800 80,06 m?
B-VACUOL1 $5.000 8,5 kW $5.000 8,5 kW $5.000 8,5 kW
B-VACUO2 $5.000 8,5 kW $5.000 8,5 kW $5.000 8,5 kW
SEDIMENT  $153.100 0,27 m®  $399.100 1,37 m® $1.037.500 6,84 m?
FILTRO1 $14.480 1 m? $43.257 3 m? $87.845 10 m?
FILTRO2 $14.480 1 m? $43.257 3 m? $87.845 10 m?
FLASH $114.700 2,40 m3®  $114.700 2,40 m®>  $114.700 2,40 m3
CONDACET  $58.300 1,92 m?  $60.900 9,62 m? $86.500 54,11 m?
TOTAL $1.322.359 $1.988.715 $3.764.791

[

Como ¢ possivel observar, o custo total dos equipamentos varia muito pouco

com o aumento da capacidade de producao, sendo que a multiplicacao de 5 ve-

3VP é a abreviacdo de varidvel de projeto
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zes da capacidade de producao anual nao alcanca o dobro do custo. Esses valores
para os equipamentos sao referentes aos custos de aquisi¢ao, transporte, instalagao,
instrumentagao bésica, fundagao estrutural (se necessaria) e revestimento dos equi-
pamentos.

Os trocadores de calor sao referenciados com base na area de troca térmica.
Esses equipamentos foram projetados como casco-tubo do tipo BEMEL mas nada
impede que outros tipos fossem utilizados, como trocadores de placas. Além disso,
¢ importante salientar que alguns dos trocadores propostos pelo simulador violam
o limite inferior de area de troca térmica utilizada para calculo de preco, assim,
provavelmente, os valores efetivamente praticados pelo mercado sao menores que o
exposto na tabela

Para as bombas de vacuo foram considerados os niveis de poténcia tratados na
Secao 4.5.1. De forma similar, para os filtros foi usada a area de filtracao, como
descrito na Secao [4.5.4, Para os demais equipamentos a variavel de projeto é o
volume.

Os fluxos de caixa completos estao apresentados no Apéndice [Al Assim como
j4 comentado na Secdo [3.6.2] foi buscado um ROIC de 10% ao ano, considerando
uma inflagdo de 2% ao ano e impostos de 31,85%E| do EBITDAH. Para efeito de
simplificacao de calculo a depreciacao foi total do investimento realizado, dividida
em 10 periodos e considerada constante, mas foram representados nos apéndices,
apenas sete desses dez periodos. As informacoes mais importantes foram compiladas

na Tabela e serao discutidas a seguir.

Tabela 5.2: Custos e indicadores principais para o processo de producao do PBS.

Planta 2K 10K 50K
Investimento $4.256.523  $5.666.283 $8.255.000
Capital de giro/ano  $7.795.789  $32.036.588 $151.633.857
Utilidades/ano $90.430 $224.204 $773.929
Custo de produgao/kg $3,85 $3,22 $3,09
Preco de venda/kg $4,74 $3,79 $3,56
MP /Investimento 45.,70% 72,75% 85,15%
TIR 55,00% 69,00% 199,32%
VPL $13.008.447 $19.648.062  $99.555.217
Payback 48,59 meses 41,63 meses 30,08 meses

Na mesma aplicacao do software que gerou os precos dos equipamentos, é possivel

obter o valor dos custos de implementacao das plantas que sao estimados na faixa

4Seguindo a norma técnica [TEMA (1999)

50 valor de 31,85% foi utilizada com base na tributacdo bésica americana, sendo 21% de IRPJ
e 15% de tributagdo de dividendos (essa aliquota varia de 0% a 37%), (CONGRESS, [2019).

6 A sigla EBITDA é a abreviacao de lucro antes dos juros, impostos, depreciacao e amortizacao,
em portugués também pode ser chamada de LAJIDA.
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entre $4,25-$8,25 Mi, valores que sao sensivelmente maiores que os referentes aos
equipamentos do processo. Os custos complementares a esse valor sao referentes
a caldeira, tubulagoes, bombas, estruturas fisicas, estimativas com mao de obra,
instalagoes elétricas, entre outros.

O consumo de utilidades anual das plantas estd compreendido na faixa entre $90
e $775 mil. Enquanto que o preco de venda estimado por quilo pertence ao intervalo
de $4,74 e $3,56. A efeito de comparacao o PBS produzido por derivados fosseis tem
um preco médio de $3 por quilo. E interessante notar o quanto o efeito de escala
faz com que o preco de venda e de producao baixem, fazendo com que um processo
inovador chegue a competir em prego com os produtos comuns.

Apesar de serem visivelmente mais caros que o comum (aproximadamente $
3,00), o PBS produzido por esse processo tem uma vantagem muito interessante para
o seu uso no setor de microesferas. O processo de producao pode gerar diferentes
diametros de particulas, que variam de acordo com a velocidade de agitacao e a
quantidade de agente de suspensao.

Também é féacil ver que o prego final é altamente dependente do preco das
matérias primas (que hoje estdo cotados em aproximadamente 2,09 $/Kg), sendo
que para as plantas consideradas o valores compoem o intervalo 45,7% a 85,2% re-
ferenciados ao investimento inicial despendido. Nas condicoes da analise, o payback
dessas plantas se daria entre 49 e 30 meses.

Notoriamente, a planta de maior escala tem os melhores indicadores. A dife-
renca apresentada alcanca uma proporc¢ao desmedida, economizando-se em todos os
aspectos. Mas, como comentado acima, ela corresponderia a aproximadamente 50%
de toda a producao mundial, tornando este investimento muito arriscado.

Os indicadores economicos de todas as plantas estao em niveis bem atrativos,
quando comparados com projetos de outras areas. Devido aos atributos da industria
quimica, ha uma forte influéncia do custo da matéria prima que distorce os indica-
dores, tornando-os mais positivos. Caso a TIR, o VPL e o payback fossem comuns,
nao haveria muita margem de atratividade para esse tipo de projeto mais arriscado.
Além disso, o payback é calculado sobre o investimento realizado e nao sobre todo

o capital investido (considera-se aqui o capital de giro).

5.2.3 Analises de Sensibilidade

A andlise de sensibilidade é um recurso importante para mitigar os riscos de
um investimento. Por meio dela, é possivel antever quais sao 0s pregos que mais
influenciam na composicao do lucro liquido do empreendimento.

Um gestor de um processo produtivo que seja fortemente correlacionado ao

petréleo deve saber qual o nivel de dependéncia dos seus produtos a este insumo,
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visto que o nivel de oscilagao do preco do petroleo é relativamente alto. Nesse caso,
se o petréleo sobe 10%, é necessédrio o produtor identificar quanto deve aumentar o
preco de venda para continuar com a mesma margem de lucro.

Como explicado na Secao [5.2, a maioria dos insumos é recuperada no processo.
Assim, estimativas para o consumo anual se fazem necessarias. Para efetuar o
calculo do consumo irrecuperavel de 6leo de soja, acetona, catalisador ou SPAN 80,
foi usado o valor do make-up do respectivo insumo, multiplicado pelo tempo total de
operacao no ano e, somado com a corrente recuperada, vezes o tempo de producgao

do polimero de 5 horas para o PBS e de 3 horas para o PGA.

Consumo = Chrake—vp * top + Chrec * tprod (5.1)

Utilizando a Equacao [5.1], foi possivel estimar tanto o volume quanto o custo dos

insumos utilizados no processo. Dessa forma, foi criada a Tabela [5.3

Tabela 5.3: Custos dos insumos necessarios para a producao do PBS.

Insumo  Prego/quilo Ton/ano Gasto em $

Mondmeros $2,09 639534  $133.662.012
Acetona $1,00 536,07 $536.070
Oleo $0,60 102,52 $61.512
Span 80 $1,88 159,9 $300.580
SbyOs $5,00 54,4 $272.039

Assim, o consumo irrecuperavel de acetona da planta é de aproximadamente
536,07 ton por ano para a planta de 50 Kt, e, portanto, modificacoes de apenas
10% (para mais ou para menos) no preco do solvente nao sao relevantes para a
modificagao efetiva no prego de produgao (< $0,01).

J& para o 6leo de soja, o consumo ¢ de 102,52 ton de dleo de soja a um preco
de aquisigao de $600 por tonelada. Modificagoes de 10% no prego do dleo (860 por
tonelada) sdo ainda menos relevantes que a acetona. E importante salientar que
para fins de simplificagao dos calculos nao foram considerada a degradacao do 6leo
de soja.

Assim como o éleo, o catalisador e o surfactante também sao pouco relevantes.
Aumentos da ordem de 100% nao fariam diferenca aprecidvel no custo de producao
do polimero, como pode ser observado na Tabela [5.4]

Na analise de sensibilidade do preco de venda, elevou-se o preco dos monomeros
em 10% (2,30 $/Kg). Assim, o custo aumentou, em ordem crescente de volume, em
717%; 8,97% e 4,49%, chegando aos valores de 5,08; 4,13 e 3,72%/Kg, respectiva-

mente. Provavelmente, o simulador de processos considera a faixa de operacao da
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Tabela 5.4: Anélise de sensibilidade para o prego de venda projetado do PBS.

Insumo  Preco/quilo 2K 10K 50K

Monomeros $2,30 $5,08 $4,13 $3,72
Acetona $2,00 $4,76 $3,80 $3,57
Oleo $1,20 $4,74  $3,79 $3,56
Span 80 $3,76 $4.75 $3,79 $3,56
SbyOs $10,00 $4.75 $3,79 $3,56

planta de 10 Kt mais eficiente com relagao aos custos fixos (saldrios, aluguel, contas
de consumo da parte fria, etc); portanto, essa planta é mais sensivel ao preco dos
monomeros. Constatou-se um resultado similar na avaliacao do custo dos trocadores
de calor (como mostrado na Tabela [5.1]), ao identificar um aumento percentual do
custo de aquisicao desse equipamento da planta de 2 para a de 10 Kt, sendo bem
menor que o aumento de custo de 10 para 50 Kt.

Assim como os insumos (exceto os mondmeros), a energia elétrica, o gas natu-
ral (combustivel das caldeiras) e a dgua de resfriamento, também exercem pouca
influéncia sobre o preco final do produto. Adicionéd-los na anélise seria pouco cons-
trutivo.

Ja para os equipamentos, apenas na planta de 2 Kt, o preco de venda aumentaria
para $4,76 (uma diferenca de $0,02). No caso das plantas de 10 Kt e de 50 Kt o
preco muda apenas na segunda casa decimal.

Com o objetivo de se avaliar a influéncia da em torno do prego de venda médio
do PBS praticado pelo mercado, foi atribuido prémios de risco com intervalo de 5%.
Assim, gerou-se a Figura [5.5]

E interessante observar que a inclinagao da curva do lucro liquido muda quando
o projeto comeca a ter superavit. Isso ocorre devido a influéncia da aliquota do

imposto de renda que comeca a ser cobrado.

5.2.4 Pegada de Carbono

Considerando que o objetivo do projeto é ter uma visao mais sustentavel dos
plasticos, é necessario realizar uma andlise de impacto de carbono. O conceito de
biodegradabilidade tem sido altamente difundindo na sociedade; contudo, em muitos
momentos de forma equivocada. E importante analisar o material produzido. No
caso do PBS estudado no trabalho, DUTRA et al.|(2019) avaliou a degradacao em di-
Versos meios aquosos, inclusive meio marinho, apresentando o tempo de degradacao
para particulas de 100 ym em menos de um ano. Além do material, também é
fundamental avaliar se o processo de producao deste material é sustentavel.

Assim, apesar de nao ser o foco principal do presente trabalho, a parte da andlise
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Figura 5.5: Anélise de sensibilidade do preco de venda para a o PBS.

de ciclo de vida do polimero sera realizada no que tange ao calculo da quantidade
de CO, equivalente produzida por tonelada de material. O objetivo aqui é dar
uma ideia geral dos impactos que as plantas de producao causam na atmosfera. E
importante salientar que os calculos apresentados aqui sao preliminares e nao devem
ser considerados como uma andlise completa de ciclo de vida. Para os calculos
estimados foi considerada a planta de 50 Kt.

Como vai ficar claro no decorrer da metodologia, essa foi realizada de maneira
improvisada devido as inexisténcia de das informacgoes necessarias. Vérias outras

analises podem ser feitas futuramente, como impacto na camada de ozonio, liberagao

de componentes téxicos, eutroficagdo, acidificacao entre outros (TABONE et al.|

2010).

Emissoes Diretas

A tnica emissao direta de COy esta presente nas caldeiras do processo. Nesse
equipamento, o consumo equivalente pode mudar bastante, de acordo o material
queimado para a fonte de calor.

Para calcular a emissao direta, é preciso converter o consumo total de calor do
processo (em cal/s), fornecido pelo simulador, em calor necessario para o servigo (em

MWh/ano) e, em seguida pelo impacto potencial da fonte, assim como mostrado
na Equagao .2 (EATECH, 2017).

1079
CO2€ = W * Ccalor * top * GWFE (52)
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em que

) % ¢ a grandeza de conversao de calorias para MW h;

e Cluor é 0 consumo de calor da planta em cal/s;
® t,, ¢ 0 tempo de operacao anual da planta em segundos;
e GWF é o impacto potencial da fonte em tC'Oq./MW h.

Foi escolhido como combustivel o gds natural, que tem a menor pegada dentre
os mais utilizados (diesel, gasolina, carvao etc). Além disso, |EPE (2005) indica que
o valor do potencial de impacto do gas natural é 0,2 tgxn/tCOq.. Assim, foi obtido
do simulador o consumo total da planta de 1,349*10° cal/s e fazendo as conversoes

necessarias, chegamos ao valor de 9,89 Ktoneladas de C'O,/ano.

Emissoes Indiretas

A principal fonte de emissao indireta de carbono é o consumo de energia elétrica
pelos equipamentos. De acordo com a analise desse trabalho, o valor consumido anu-
almente é de aproximadamente 1,51 GWh. Segundo MIRANDA (2012), multiplas
fontes de geracao de energia tém diferentes valores de carbono equivalentes, conforme
aponta a Tabela [5.5]

Tabela 5.5: Carbono equivalente por fonte de geracdo de energia elétrica (MI-

RANDA| 2012).

Fonte de Geragcao Carbono Equivalente

Hidroelétrica 0,08621 tC' O /MW h
Eélica 0,01615 tCOge /MW h
G4s natural 0,51811 tCO9. /MW h
Oleo diesel 0,82896 tCOg /MW h

Como existe uma tendéncia da matriz energética se tornar cada vez mais limpa,
usando cada vez mais as fontes edlica e solar, o valor de 0,08 tCOye/MWh foi
considerado para os calculos.

Outro ponto muito importante é a producao dos monémeros. Foi encontrado
apenas um trabalho com informagoes a respeito do impacto gerado na producao
do 4cido succinico obtido por fonte féssil, sendo emitidos 1,9 tC'Oqe/tonelada de
AS (COK et all 2014). A efeito de comparagao é muito interessante saber qual o
impacto das diferentes formas de producao (Convencional versus Policondensagao
em suspensao). Além disso, a etapa com a maior emissao seria a de polimerizacao

dos monomeros do PBS nos dois modelos, e esta é parte mais dificil de ser estimada.
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Entretanto, segundo [HERMANN et al.| (2007), a producao do acido succinico
por rota biolégica teria a capacidade de sequestrar 4,5 toneladas de C'O,/tonelada
de AS. Nesse artigo, foi utilizado como substrato acticares provenientes da cana
de acticar ou do milho. Se o bioprocesso utilizar materiais lignoceluldsicos, numa
estratégia dita de segunda gera(;éoﬂ esse numero pode chegar a 5 toneladas.

Também nao foram encontrados trabalhos na literatura com informacoes sobre
a capacidade de absor¢ao do 1,4-butanodiol obtido por rota biolégica ou emissao do
petroquimico. Porém, ja que é possivel a conversao do AS em BDO (como explici-
tado na segao , podemos supor que essa conversao emita uma tonelada de COq
por tonelada de BDO produzido, com base em outros processos quimicos disponiveis
na literatura. Assim, sera considerado uma absorcao de 3,5 tC'Oye/tonelada de BDO
bioldgico e emissao de 2,9 tC'Oye/tonelada de BDO petroquimico.

De acordo com EPE]| (2005)), o uso de éleo de soja tem a capacidade de capturar
2,8 tC'Oye/tonelada de dleo. Logo, usando o dado de consumo de éleo apresentado
na Tabela , obtém-se um valor de 287,08 tC'Ose/ano.

Existem muitas outras fontes de carbono indiretas, como por exemplo a producao
e o transporte dos insumos e dos reagentes. Porém, esses motivos dispersos téem
alta dificuldade de estimativa, e como eles sao de baixo impacto, foi proposta uma
margem de 10% para contabilizacao desses efeitos dispersos.

Assim, os dados apresentados foram compilados e estao dispostos na Tabela [5.6]

Tabela 5.6: Estimativa para o impacto ambiental da producao de PBS.

Fonte de emissao Consumo anual Carbono equivalente

Energia elétrica 1,51 GWh 2,42 tCOq./tpps

Gas Natural 7,24*%10%m3 0,19 tCOs/tpps
Acido succinico 36,26 kton -3,26 tCOg [th gy 1,38 tCOs/th s,
1,4—butan0diol 27,69 kton —1,94 tCOQe/thSb 1,60 tCOQQ/tPBSC

Oleo de soja 102,53 ton -5,7¥1073tC Oy, /tpBs

Outros 10% 0,261 tCOs./tpps

TOTAL ] 22,335 tCO0s. /tppsy 5,846 tCOs0 [tppse

00

Logo, utilizando as melhores praticas disponiveis, é possivel conseguir uma cap-

tura global aproximada de 2,335 tC'Ose/tonelada de PBS renovavel e emissao liquida

"Na estratégia de fermentacdo dita de 12 geracdo, faz-se uso da fonte de acticar extraida direta-
mente; na de 22 geragao, atua-se na bioconversiao do agiicar fermentével via processos de hidrélise
enzimética; na de 32 geracao, a atuacao é na fonte de producao de biomassa, como a utilizagao de
algas, sorgo doce e outros; j4 na 4® geracao, avancos na area da engenharia genética siao aplicados
para melhorar a produtividade da matéria prima (ABDULLAHA et al.,|2019)).

8b refere ao PBS de fonte bioldgica

9¢ refere ao PBS de fonte convencional
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de 5,846 tCOqe/tonelada de PBS de fonte petroquimica. O maior impacto desse
processo esta no uso da energia elétrica nas bombas de vacuo e nos impelidores.
Também é possivel perceber o quanto é pouco relevante a influéncia da captura do
6leo de soja.

Para efeito de comparacao, o valor de captura para o polietileno verde de alta
densidade produzido por polimerizacao em lama pela Braskem S. A. é de 3,09
tCOse/tPEvyerq.. Enquanto que, na mesma empresa, o valor de emissao para po-
lietileno féssil (também produzido em lama) é de 2,34 tCOye/tPFEyerqe (EATECH,
2017).

5.2.5 Consideracgoes Finais

Como o leitor deve perceber, foram utilizados fatores de preco de monémeros via
combustiveis fosseis e de captura de C'Oy via base bioldgica. Nesse projeto, seria
mais interessante fazer uso de materiais de base bioldgica para ambos os fins. Porém,
a oferta de acido succinico desta natureza ainda é baixa e a de 1,4-butanodiol ainda
inexistente. Para efeito de comparacao, os precos praticados para o AS oscilam na
faixa de $7-$10, mais que o dobro do monomero baseado em petrdleo.

O estudo preliminar cumpriu o objetivo de propor possiveis plantas de producao
de PBS, estimando os custos producao e impactos de mercado. A discussao evidencia
a grande influéncia do preco dos monomeros utilizados no preco final do polimero,
o que é comum na industria quimica, mas é marcante nesse processo.

Como ja foi comentado, os indicadores resultantes foram excelentes, mas o risco
de mercado é muito alto. Também é possivel perceber que uma planta de alto volume
pode concorrer em prego com uma de rota comum, mesmo que a policondensagao
em suspensao produza um polimero de maior valor agregado.

O valor de captura de C'O, de 2,335 tC'Ose/tonelada PBS de fonte bioldgica é
bem interessante, o que ressalta ainda mais o potencial ambiental deste trabalho.
Ja o valor de emissao de CO, de 5,846 tC'Oye/tonelada PBS de fonte petroquimica
é elevado, mas nao muito diferente dos valores encontrados em outros polimeros de

condensagao, (COK et all |2014) e (RAMESH e VINODH]| 2020).

5.3 Planta Final de PGA

Quando se trata do processo de produgao do PGA o principio é essencialmente
o mesmo. Porém, algumas particularidades interessantes aparecem na planta de
produgao de PGA. Primeiramente, o monomero é comercializado na forma de solucao,
o que faz com que o reator de pré polimerizacao nao seja mais necessario. Se o for-

necimento for sélido, também nao é necessario um equipamento complexo, ja que o
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acido glicdlico se dissolve bem em agua na temperatura ambiente.

A temperatura de ebuligdo do acido glicdlico (AG) é de 112 °C (veja a Tabela
, o que faz com que a sua entrada no reator de polimerizacao (RPOL-1) nao
possa ser aquecida até a temperatura de reagao (170 °C) e que a opgao de colocar
uma bomba de vacuo seja repensada, ja que nessa temperatura ha uma tendéncia
muito forte de que o AG va para a fase de vapor.

Assim, compilando essas informacoes, chega-se a planta proposta apresentada na

Figura [5.6

5.3.1 Testes de Conformidade

Assim como no PBS, também é necessario fazer alguns testes para o PGA. Nesse

caso, o monomero AG é que precisa ser avaliado com relacao a pressao.

Sensitivity Results Curve
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Figura 5.7: Anélise da pressao para o acido glicélico inicial no PGA.

Como pode ser visto na Figura[5.7, em qualquer nivel de vicuo existe uma perda
relevante do monomero, o que justifica a retirada da bomba de vacuo para o reator
1, como explicitado na secao anterior. A adicao de um condensador no reator 1 pode
ser avaliada para recuperar o monomero que vaporiza na temperatura do processo. O
gasto adicional com esse equipamento nao seria relevante para as analises propostas
(diferenca de custo < $0,01).

No reator 2, a maior parte das moléculas de AG ja se transformaram em oligomeros;
portanto, nao existe problema em continuar com a acao do vacuo para o crescimento

da cadeia.
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Sensitivity Results Curve
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Figura 5.8: Anadlise da pressao para a agua formada no PGA.

J& para a agua residual do PGA, qualquer valor de vacuo manda para a fase de
vapor mais do que 50% em massa. Segundo o simulador, é mais facil a retirada de

agua do processo de producao do PGA quando comparado ao processo do PBS.

5.3.2 Anadlise de Viabilidade

Assim como para o PBS, foram considerados 3 niveis de plantas com os mesmos
valores que o do projeto anterior (2 , 10 e 50 Kt/ano), gerando, assim, um melhor
efeito de comparagao entre as propostas. A analise se iniciou com os dados referentes
aos custos dos equipamentos, compilados na Tabela [5.7]

Da mesma forma que para o PBS, os fluxos de caixa completos para os trés
niveis de plantas estao apresentados no Apéndice [Bl Com base neles, os pontos mais
importantes foram selecionados na Tabela [5.8|

O menor nimero de equipamentos e o menor tempo de residéncia faz com que o
preco dos equipamentos sejam inferiores aos encontrados no PBS (por volta de 20%
a menos). Novamente, a multiplicagdo de 5 vezes na escala das plantas resulta em

um aumento de preco menor que duas vezes.
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Tabela 5.7: Custo e variaveis de projeto dos equipamentos estimados pelo Aspen
para a planta de producao do PGA.

2 kton 10 kton 50 kton
TAG Custo VP Custo VP Custo VP
TC-1 $58.300 0,34 m? $62.500 1,70 m? $64.700 8,50 m?
TC-2 $63.000 1,45 m? $65.000 7,27 m? $82200 36,27 m?

RPOL-1 $263.100 1,53 m*  $320.300 5,51 m*  $532.100 22,55 m?
RPOL-2 $273.400 2,60 m®  $378.000 10,84 m®  $851.900 49,81 m?
B-VACUO $5.000 8,5 kW $5.000 8,5 kW $5.000 8,5kW
SEDIMENT  $157.700 0,43 m® $411.600 2,15 m*® $1.068.500 10,12 m?
FILTRO1 $14.480 1 m? $43.257 3 m? $87.845 10 m?
FILTRO2 $14.480 1 m? $43.257 3 m? $87.845 10 m?
FLASH $114.700 2,40 m®  $114.700 2,40 m*  $197.800 2,40 m?
CONDENSA  $47.900 2,11 m?  $60.900 10,56m> $88.500 51,95 m?
TOTAL $1.012.059 $1.504.515 $3.066.391

O equipamento de maior valor para as plantas de 10 e 50 Kt de PGA ¢ o sedi-
mentador, justificado pela sua complexidade, que ja foi comentada na Segao [4.5]

E interessante notar o efeito do ganho de escala nos trocadores de calor simulados
no Aspen, mesmo com um aumento expressivo na drea de troca térmica, o custo

desses equipamentos é pouco afetado.

Tabela 5.8: Custos e indicadores principais para o processo do PGA.

Planta 2K 10K 50K

Investimento $3.748.209  $4.498.399 $6.517.323
Capital de giro $5.764.478  $23.248.686 $110.647.934

Utilidades $89.057 $218.631 $758.718
Custo de producao $2,85 $2,35 $2,21
Preco de venda $3.56 $2,76 $2.56
MP /Investimento 61,07% 84,06% 84,80%
TIR 23,84% 64,08% 184,91%
VPL $2.573.234  $14.124.090 $72.900.693
Payback 69,57 meses 43,00 meses 30,56 meses

O valor dos custos de implementacao das plantas foram estimados pelo simulador
na faixa entre $3,75-$6,52 Mi. Como j4 era de se esperar, estes valores também sao
menores que os encontrados para ao PBS (entre 20 e 30% menores).

O consumo de utilidades anual das plantas esta compreendido na faixa entre
$89 e $759 mil. Estes valores sao sutilmente inferiores aos do PBS. J4 o preco de

venda estimado por quilo pertence ao intervalo de $3,52 e $2,56. Para efeito de
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comparacao, o PGA produzido para o setor embalagens tem um preco médio de
venda de $6 por quilo.

Entretanto, se o destino for o setor biomédico, o preco de venda pode chegar
a $400 por quilo. Esse preco consideravelmente acima do esperado justifica-se pe-
los investimentos necesséarios para livrar o polimero de impurezas e em pesquisa e
desenvolvimento. Além disso, para que as suturas produzidas apresentem as carac-
teristicas necessarias, o polimero precisa passar por um revestimento com N-laurina
e L-lisina (MIDDLETON], 1998).

Naturalmente, o polimero formado pela policondensagao em suspensao analisada
por este trabalho nao apresentaria automaticamente grau bioquimico. Porém, nada
impede que o processo sofra modificacoes para atender esse fim. E importante
ressaltar que essas modificacoes encareceriam o produto final nesse novo processo.

Por ser uma caracteristica do processo e nao do polimero, o PGA produzido
pelo referido processo tem a mesma vantagem do PBS para ser utilizado no setor
de microesferas. O processo de producao é capaz de gerar diferentes diametros de
particulas, que variam de acordo com a velocidade de agitacao e a quantidade de
agente de suspensao.

Também é facil ver que o prego final é altamente dependente do preco das
matérias primas (com forte influéncia dos monémeros que estao cotados ao prego
de aproximadamente 1 $/Kg). Para as plantas consideradas, os valores dessa de-
pendéncia compdem o intervalo de 61,07% a 84,80% referenciados ao investimento
inicial despendido. Nas condicoes da analise, o payback dessas plantas se daria entre
69,57 e 30,56 meses.

Uma planta de 10 ou de 50 Kt/ano para o PGA deve ser avaliada com muita
atencao, pois, apesar de ter os melhores indicadores, a capacidade instalada mundial
para esse polimero é de aproximadamente 5 Kt/ andT_G]. Sua implementacao real s6
poderia ser concretizada se boa parte da capacidade produtiva ja fosse comerciali-
zada antes da efetiva operacao.

Novamente, os indicadores economicos de todas as plantas estao em niveis bem
atrativos, quando comparados com projetos de outras areas. Como ja comentado, a
influéncia da matéria prima distorce esses indicadores.

Segundo SHIGETA e GERSHON]| (2007), a planta de 4 Kt/ano da kureha ins-
talada na Virginia Ocidental custou o montante de $100 milhoes, investidos entre
2008 e 2011, ano de inauguracao da planta. Esse valor é muito superior ao encon-
trado na simulacao. No entanto, existem alguns fatores que podem justificar essa

discrepancia, como um alto grau de automacao; a producao associada do solvente

0Dados sobre a producdo global de PGA nao foram encontrados. O valor citado acima foi
estimado com base na informagdo de que a maior planta de PGA, que possui 4 Kt de capaci-
dade (segundo dados de SHIGETA e GERSHON] (2007))) corresponde a mais de 80% do mercado

mundial.
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utilizado (como citado na Se¢ao|3.4)); o custo de aquisi¢ao do terreno; e a necessidade

de processos muito especificos para garantir a pureza e a estrutura do polimero.

5.3.3 Analises de Sensibilidade

A planta considerada para a anélise de sensibilidade foi a de 50 Kt. Inicialmente,
foi utilizada a Equacao [5.1] para calcular o consumo irrecuperavel de éleo de soja,
acetona, catalisador ou SPAN 80, de forma muito similar ao usado no PBS. Porém,
dessa vez o tempo de producao do polimero foi de aproximadamente 3 horas. Com

base nos dados obtidos por meio dos calculos e do consumo do monomero, foi possivel

criar a Tabela [5.9

Tabela 5.9: Pregos dos insumos necessérios para a producao do PGA.

Insumo Preco/quilo Ton/ano Gasto em $

Acido glicélico $1,00 99491,4  $99.491.380
Acetona $1,00 928,35 $528.350
Oleo $0,60 68,77 $41.262
Span 80 $1,88 159,9 $300.580
SbyOs $5,00 54.4 $272.039

O consumo irrecuperavel de acetona da planta é de aproximadamente 528,07
ton por ano para a planta de 50 ton, enquanto para o 6leo de soja, o consumo é
de 68,77 ton. Como é possivel percerber, o catalisador e o surfactante também sao
pouco relevantes. Portanto, uma modificacao de 100% (para mais ou para menos)
no prego dos insumos foi proposta para a avaliagao.

Considerando plantas de mesmo volume, a mesma quantidade de insumos foi
utilizada, mudando apenas os monomeros considerados e o tempo de operacao. E
possivel notar que a massa utilizada de solucao de AG é bem maior que a massa

somada dos monomeros do PBS; devido a presenca de agua na solugao de AG.

Tabela 5.10: Anélise de sensibilidade para o preco de venda projetado do PGA.

Insumo Preco/quilo 2K 10K 50K

Acido Glicélico $1,10 $3,74 $2,99 $2,78
Acetona $2,00 $3,53 $2,78 $2,57
Oleo $1,20 $3,52 $2,76 $2,56
Span 80 $3,76 $3,53 $2,77 $2,57
SbyOs $10,00 $3,53 $2,77 $2,57

Na andlise de sensibilidade do preco de venda, elevou-se o preco da solucao

de AG em 10% (1,10 $/Kg). Assim, o custo aumentou, em ordem crescente de
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volume, em 6,25%; 8,33% e 8,59%, chegando aos valores de 3,74; 2,99 e 2,78 $/Kg,
respectivamente. Dessa vez, diferentemente do estudo do PBS, houve um aumento
na sensibilidade das plantas em relacao ao preco dos monomeros devido a alteragao
da escala.

Da mesma forma que para o PBS, um aumento do prego dos equipamentos
em 10% modificaria sensivelmente apenas o preco de venda da planta de 2 Kt,
apresentando uma alteragdo para $3,54 (uma diferenga de $0,02). No caso das
plantas de 10 e de 50 Kt, o preco muda apenas na segunda casa decimal.

Como ja comentado na secao anterior, o preco de venda praticado para o PGA
é da ordem de $6/kg. Assim, a andlise em torno do ponto de venda, como a feita
no PBS nao traz novas informacoes, ja que nesse nivel de preco o processo proposto

retornaria em um lucro muito maior que os ja apresentados.

5.3.4 Pegada de carbono

Assim como para o PBS, foi realizada a analise de impacto da planta de PGA.

Emissoes diretas

Por se tratar de um processo muito parecido, a metodologia utilizada foi a mesma
proposta na Secao [5.2.4] Dessa forma, utilizando os dados de ANP| (2018, consumo
total da planta de 1,349%10° cal/s obtido do simulador e fazendo as conversoes

necessdrias, chega-se ao valor de 9,89 ktoneladas de C'Os/ano.

Emissoes indiretas

A principal fonte de emissao indireta de carbono é o consumo de energia elétrica
pelos equipamentos.

Buscando uma metodologia semelhante & usada na Segao [5.2.4] foram procura-
dos artigos que fizessem a andlise de impacto para o acido glicolico. Porém, de forma
semelhante ao ocorrido na analise de tamanho de plantas existem ainda menos in-
formacoes ptblicas sobre o PGA, do que sobre o PBS. Assim, nao foram encontrados
trabalhos para o AG, logo, para essa estimativa, uma metodologia diferente precisa
ser proposta.

LACHAUX et al| (2019) mostram a possibilidade de modificar geneticamente a
bactéria E. coli para a producao de AG a partir de pentoses e hexoses (agicares de
5 e 6 carbonos, respectivamente). Na propor¢ao méxima, pelo balanco de carbono,
uma molécula de pentose teria capacidade de gerar 2,5 moléculas de AG e uma de
hexose teria a capacidade de gerar 3 moléculas de AG. Nesse artigo, os pesquisadores

atingiram uma produtividade de 20% para as pentoses e de 30% para as hexoses.
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Porém, nesse caso, o processo ainda esta sendo desenvolvido e nao sera considerado
nesse trabalho.

Segundo a patente SOUCAILLE, (2007)), com a tecnologia atual, cada uma grama
de glicose tem a capacidade de gerar 0,2 gramas de acido glicolico. De acordo com
HERMANN et al. (2007)), cada tonelada de agiicar fermentavel proveniente da cana
de actcar tem a capacidade de retirar da atmosfera 0,54 tC'Oy,. Lembrando que
esse valor é o liquido e ja considera as emissoes no processo de fermentacgao. Fazendo
o uso das duas informacoes, chegamos ao valor de captura de 3,81 tCOaeq/t ol

Assim como na andlise anterior, foi proposta uma margem de 10% para contabi-
lizagao das emissoes dispersas. A justificativa para tal é a mesma: alta complexidade
de estimativa e emissao de baixo impacto.

Assim, os dados apresentados foram compilados e estao dispostos na Tabela[5.11]

Tabela 5.11: Estimativa para o impacto ambiental da producao de PGA.

Fonte de emissao  Consumo anual Carbono equivalente

Energia elétrica 934 MWh 1,49 tCOs¢ [t pca
Gas Natural 7,89*10677’1,3 0,216 tCOge/thA
Acido glicélico (puro) 70,63 kton -3,81 tCOs/tpca
Oleo de soja 68,77 ton -3,8%1073tCOq¢ [t pcia
Outros 10% 0,171 tCOs¢ /tpca
TOTAL ] 21,937 tCOs. Jtpeia

Logo, utilizando as melhores praticas disponiveis, é possivel conseguir uma cap-
tura global aproximada de 1,937 tCOse/tonelada de PGA. O valor de captura ob-
tido foi um pouco menor que o encontrado para o PBS (2,335 tC'Oqe/tpps) e para
0 PEyerge (3,00 tCOs¢e/tpg).

5.3.5 Consideracoes finais

Este trabalho propos possiveis plantas de producao de PGA e, por conseguinte,
mostrou as principais vantagens e desvantagens da implementacao desse novo pro-
cesso de producao em escala comercial. Foram estimados os custos producao e os
impactos de mercado.

Assim como o PBS, os indicadores resultantes foram excelentes, mas para o PGA
o risco de mercado ¢é ainda mais alto. Também é possivel perceber que uma planta
de volume expressivo pode concorrer em prego com uma de rota comum, mesmo que
a policondensa¢ao em suspensao produza um polimero de maior valor agregado.

O valor de captura de 1,937 tCOye/tonelada de PGA, também é bem satisfatorio,
agregando mais valor ao polimero formado e ao processo de producao. E interessante

perceber que a captura liquida da producao do PBS (-5,2 tCOse/tpps, somando os
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dois monomeros) ¢ bem maior que a do PGA (-3,81 tC'Oye/tpga), efeito que é mas-
carado pela maior complexidade do processo de producao do PBS em comparagao
com o processo de PGA.

Devido as semelhancas entre os projetos propostos, uma planta multipropdsito
para a producao de polimeros de condensagao pode ser planejada, ajudando a mi-
tigar o risco de nao haver um mercado consumidor para uma industria de grande
capacidade de processamento.

Além do PBS e do PGA, o polimero poli(succinato de etileno) (PES) ja foi
sintetizado por esse processo (DUTRA, 2019). Nada impede que outros polimeros
de condensacao como o poli(butileno adipato co-tereftalato) (PBAT); o poli(écido

latico) (PLA); o poli(acido latico-co-dcido glicdlico); entre outros também o sejam.
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Capitulo 6

Conclusoes e trabalhos futuros

6.1 Conclusoes

A simulacao desempenhou bem o seu papel de prever as caracteristicas das plan-
tas. As lacunas apresentadas pelo simulador no processo de construcao das plantas
foram preenchidas com metodologias coerentes e documentadas na literatura.

Observadas as limitacoes da metodologia, foi possivel propor e analisar as plantas
avaliadas, bem como fazer otimizagoes pontuais, buscando a melhor utilizagao dos
insumos.

A simulagao das plantas com capacidades produtivas de 2, 10 e 50 Kt/ano ob-
tiveram um preco de venda na faixa de $3,56 a $4,74 por quilo para o PBS e de
$2,56 a $3,52 para o PGA, com um tempo de retorno do investimento entre 30 e
49 meses para o PBS e entre 30 e 70 meses para o PGA. Os precos projetados de
venda encontrados para o PBS sao maiores que os do processo mais utilizado pelo
industria, enquanto que para o PGA o valor é bem menor. Apesar disso, o potencial
do polimero obtido por policondensagao em suspensao ¢ ainda maior, ja que pode
ser vendido como microparticulas.

E importante salientar que o custo dos monoémeros é o que define o sucesso desse
processo. O investimento em equipamentos é pouco relevante para o lucro liquido
de uma empresa nesta area.

O estudo para previsao dos impactos ambientais das plantas industriais obteve
um valor de captura de 2,336 tCOqe/tpps e de 1,937 tCOqe/tpca, caso sejam utili-
zados monomeros produzidos por rotas bioldgicas.

Apesar de nao haver nenhuma planta comercial de producao de PGA por rota
completamente bioldgica, existe a possibilidade da sua implementacao, assim como
ocorreu recentemente com o PBS.

Notoriamente, se forem encontrados mercados consumidores que paguem o valor

presente nas estimativas estimados neste trabalho, os projetos tornam-se altamente
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viaveis. Apesar de haver a impressao de que todos querem ser “verdes”, a demanda
por produtos sustentaveis ainda é baixa.

Empresas que se posicionaram nesse viés estao saindo na frente, mas isso nao
impede que o mercado priorize outra marca que entre no futuro com um processo
ainda mais inovador e limpo.

As industrias ainda tém um longo caminho a percorrer para se tornarem com-
pletamente sustentaveis, e a disrupgao precisa ser do consumidor, ao nao aceitar
produtos que agridam a natureza. Ao passo que todos se isentam das responsabi-
lidades, esperando que alguma solugao magica apareca, todos perdem qualidade de

vida futura.

6.2 Trabalhos futuros

O presente trabalho obteve éxito na avaliagao economica preliminar da técnica de
policondensacao em suspensao. Contudo, ainda existem areas a explorar, gerando

sugestoes de trabalhos futuros, como:

e Realizar mais testes para os possiveis substitutos para a acetona, que serao
utilizados como solvente. De acordo com os dados apresentados no trabalho,

acredita-se que os testes terao bons resultados;

e Realizar testes de estabilidade do 6leo de soja apds vérias utilizacoes nas
condicoes de experimento, e assim determinar quanto 6leo é necessario para
manter uma planta de policondensagao em suspensao funcionando por um

determinado periodo de tempo;

e Avaliar os ganhos obtidos presentes em uma planta multipropésito com a in-
tegracao dos processos, para a producao de polimeros de condensacao (PBS,
PGA, PES, PBAT, PLA, etc). Esse tipo de planta sofre com o risco de falta

de demanda.
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Apeéendice A

Fluxos de Caixa para o PBS

Tabela A.1: Fluxo de caixa completo para a planta de 2K do PBS.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Investimento -$-2.128.262 -$-2.170.827
Receitas $9.544.152 $9.735.035 $9.929.735 $10.128.330 $10.330.897 $10.537.515 $10.748.265 $10.963.230
CPV $5.579.335  $5.690.921 $5.804.740  $5.920.835  $6.039.251  $6.160.036 ~ $6.283.237  $6.408.902
Custos Fixos $2.223.233  $2.267.697 $2.313.051 $2.359.312  $2.406.499  $2.454.629  $2.503.721  $2.553.796
Utilidades $92.238 $94.083 $95.965 $97.884 $99.842 $101.838 $103.875 $105.953
Depreciagao $425.652 $425.652 $425.652 $425.652 $425.652 $425.652 $425.652 $425.652
Preco $4.74 $4.84 $4.94 $5,04 $5.14 $5.24 $5,34 $5,45
Ebitda $1.649.346 $1.682.333 $1.715.980 $1.750.299  $1.785.305  $1.821.011  $1.857.432  $1.894.580
Impostos $371.624 $403.279 $413.995 $424.926 $436.076 $447.448 $459.048 $470.880
Lucro $1.220.823 $1.279.054 $1.301.984 $1.325.373  $1.349.230  $1.373.563  $1.398.384  $1.423.700
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Tabela A.2: Fluxo de caixa completo para a planta de 10K do PBS.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Investimento -$2.833.142 -$2.889.805
Receitas $38.110.265 $38.872.470 $39.649.920 $40.442.918 $41.251.776 $42.076.812 $42.918.348 $43.776.71¢
CPV $27.896.470 $28.454.399 $29.023.487 $29.603.957 $30.196.036 $30.799.957 $31.415.956 $32.044.27"
Custos Fixos $4.315.722  $4.402.036  $4.490.077  $4.579.879  $4.671.476  $4.764.906  $4.860.204  $4.957.408
Utilidades $228.688 $233.262 $237.927 $242.686 $247.539 $252.490 $257.540 $262.691
Depreciacao $566.628 $566.628 $566.628 $566.628 $566.628 $566.628 $566.628 $566.628
Preco $3,79 $3 .87 $3,04 $4.02 $4.10 $4.,18 $4.27 $4,35
Ebitda $5.432.945  $5.541.604  $5.652.436  $5.765.485  $5.880.795  $5.998.411  $6.118.379  $6.240.746
Impostos $1.598.585  $1.634.280  $1.670.688  $1.707.824  $1.745.704  $1.784.341  $1.823.750  $1.863.948
Lucro $3.834.360  $3.907.325  $3.981.748  $4.057.661  $4.135.091  $4.214.070  $4.294.629  $4.376.799
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Tabela A.3: Fluxo de caixa completo para a planta de 50K do PBS.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9
Investimento -$4.127.500 -$4.210.050
Receitas $178.525.025 $182.095.525 $185.737.436 $189.452.185 $193.241.228 $197.106.053 $201.048.174
CPV $138.735.684 $141.510.398 $144.340.606 $147.227.418 $150.171.966 $153.175.405 $156.238.914
Utilidades $789.408 $805.196 $821.300 $837.726 $854.480 $871.570 $889.001
Depreciagao $825.500 $825.500 $825.500 $825.500 $825.500 $825.500 $825.500
Preco $3,56 $3.63 $3.70 $3.79 $3.86 $3.04 $4.02
EBITDA $23.858.491  $24.335.661  $24.822.374  $25.318.821  $25.825.198  $26.341.702  $26.868.536
Impostos $7.566.338 $7.723.088 $7.882.973 $8.046.056 $8.212.401 $8.382.072 $8.555.137
Lucro $16.292.153  $16.612.573  $16.939.401  $17.272.765  $17.612.797  $17.959.630  $18.313.399
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Apendice B

Fluxos de Caixa para o PGA

Tabela B.1: Fluxo de caixa completo para a planta de 2K do PGA.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Investimento -$1.874.105 -$1.911.587
Receitas $7.119.274 $7.261.660 $7.406.893 $7.555.031 $7.706.131 $7.860.254 $8.017.459 $8.177.808
CPV $4.002.796 $4.082.852 $4.164.509 $4.247.799 $4.332.755 $4.419.410 $4.507.799 $4.597.955
Custos Fixos $1.718.690 $1.753.064 $1.788.125 $1.823.887 $1.860.365 $1.897.572 $1.935.524 $1.974.234
Utilidades $92.754 $94.610 $96.502 $98.432 $100.400 $102.408 $104.457 $106.546
Depreciagao $374.821 $374.821 $374.821 $374.821 $374.821 $374.821 $374.821 $374.821
Preco $3,52 $3,59 $3,66 $3,74 $3.81 $3,89 $3,07 $4,04
Ebitda $1.237.590 $1.262.341 $1.287.588 $1.313.340 $1.339.607 $1.366.399 $1.393.727 $1.421.601
Impostos $274.792 $282.675 $290.716 $298.918 $307.284 $315.818 $324.522 $333.400
Lucro $1.008.761  $1.026.549 $1.044.692 $1.063.198 $1.082.074 $1.101.328 $1.120.967 $1.140.999
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Tabela B.2: Fluxo de caixa completo para a planta de 10K do PGA.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9 ANO 10
Investimento -$2.249.200 -$2.294.184
Receitas $27.649.233  $28.202.218 $28.766.262 $29.341.587 $29.928.419 $30.526.987 $31.137.527 $31.760.27¢
CPV $20.013.930 $20.414.209 $20.822.493 $21.238.943 $21.663.721 $22.096.996 $22.538.936 $22.989.71"
Custos Fixos $3.179.850  $3.243.447  $3.308.316  $3.374.482  $3.441.972  $3.510.811  $3.581.028  $3.652.648
Utilidades $229.110 $233.692 $238.366 $243.133 $247.996 $252.955 $258.015 $263.175
Depreciacao $449.840 $449.840 $449.840 $449.840 $449.840 $449.840 $449.840 $449.840
Precos $2.76 $2.82 $2.88 $2.93 $2.99 $3,05 $3.11 $3,18
Ebitda $3.929.467  $4.008.056  $4.088.218  $4.169.982  $4.253.382  $4.338.449  $4.425.218  $4.513.723
Impostos $1.108.261  $1.133.292  $1.158.823  $1.184.865 $1.211.428  $1.238.522  $1.266.158  $1.294.347
Lucro $2.824.213  $2.877.855  $2.932.570  $2.988.379  $3.045.304  $3.103.367  $3.162.592  $3.223.002
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Tabela B.3: Fluxo de caixa completo para a planta de 50K do PGA.

ANO 1 ANO 2 ANO 3 ANO 4 ANO 5 ANO 6 ANO 7 ANO 8 ANO 9
Investimento -$3.258.662 -$3.323.835
Receitas $130.167.640 $132.770.992 $135.426.412 $138.134.941 $140.897.639 $143.715.592 $146.589.904
CPV $99.833.010 $101.829.670 $103.866.264 $105.943.589 $108.062.461 $110.223.710 $112.428.184
Custos Fixos $10.364.730  $10.572.025  $10.783.465  $10.999.134  $11.219.117  $11.443.499  $11.672.369
Utilidades $773.892 $789.370 $805.158 $821.261 $837.686 $854.440 $871.528
Depreciacao $651.732 $651.732 $651.732 $651.732 $651.732 $651.732 $651.732
Preco $2,56 $2,61 $2.66 $2,72 $2,77 $2.83 $2.88
Ebitda $17.306.746  $17.652.881  $18.005.939  $18.366.058  $18.733.379  $19.108.046  $19.490.207
Impostos $5.304.622 $5.414.866 $5.527.315 $5.642.013 $5.759.004 $5.878.336 $6.000.054
Lucro $13.287.681  $13.549.322  $13.816.197  $14.088.409  $14.366.065  $14.649.274  $14.938.147
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