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RESUMO

O processo de producdo de ésteres geralmente é realizado por meio da esterificacdo em
reator seguido de uma coluna de destilagdo para separacdo dos produtos. No entanto, esta
configuragdo limita a conversao do reagente. A destilacdo reativa € uma alternativa para
contornar esse problema, pois permite maiores conversdes de reagentes em reacoes
limitadas pelo equilibrio quimico. E uma das mais famosas técnicas de intensificacio de
processos. Por outro lado, sabe-se que a destilagdo ¢ uma das unidades mais intensivas,
em termos de energia, nas industrias de processos quimicos, € por este motivo a
recompressao mecanica de vapor tem sido usada para reciclar o calor residual e melhorar
a eficiéncia das colunas de destilacdo convencionais. Nesse contexto, este trabalho
avaliou a inclus@o de um sistema mecanico de recompressao de vapor em um processo
de destilagdo reativa para obtenc¢do de acetato de n-butila via esterificacdo de n-butanol
com 4cido acético. Os sistemas com e sem recompressdo foram simulados em ambiente
Aspen Plus ™. A adi¢do da recompressdo resultou em uma reducao de 33,65% no custo
anual do processo, sem afetar significativamente a pureza do produto desejado e a
conversdo dos reagentes. Do ponto de vista ambiental, a inclusdo do sistema de
recompressdo mecanica de vapores resultou na reducao de 12,69% nas emissdes de CO»,
contribuindo positivamente para o atendimento aos requisitos da regulamentacdo

ambiental.

Palavras chaves: Acetato de n-butila, Esterificacdo, Intensificacio de Processos,

Eficiéncia Energética, Simulagao.
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ABSTRACT

The process of producing esters is usually performed through esterification in a reactor
followed by a distillation column to separate the products. However, this design limits
the reagent conversion. Reactive distillation is an alternative to get around this issue as it
allows greater reagent conversions in reactions limited by chemical equilibrium. It is one
of the most famous process intensification techniques. On the other hand, it is known that
distillation is one of the most energy intensive units in chemical process industries, and
for this reason mechanical steam recompression has been used to recycle waste heat and
improve the efficiency of conventional distillation columns. In this context, this work
evaluated the inclusion of a mechanical vapor recompression system in a reactive
distillation process to obtain n-butyl acetate via n-butanol esterification with acetic acid.
Systems with and without recompression were simulated in Aspen Plus™ environment.
The addition of recompression resulted in a reduction of 33.65% in the annual cost of the
process, while not significantly affecting the purity of the desired product and the
reagents’ conversion. From an environmental point of view, the mechanical vapor
recompression system adoption resulted in a 12.69% reduction in CO; emissions,

contributing positively to meeting the requirements of the environmental regulations.

Keywords: n-Butyl acetate, Esterification, Process Intensification, Energy Efficiency,

Simulation.
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Capitulo 1

Introducao



1.1 Contextualizacio

O acetato de n-butila (n-BuAc) é um éster usado principalmente na fabricacdo de
tintas, revestimentos e solventes, para adequar a viscosidade e melhorar as propriedades
fluidas (Bravim & Afonso, 2019). Normalmente, é produzido através da reacdo de
esterificacdo do 4cido acético (HAc) com n-butanol (n-BuOH) na presenca de um
catalisador 4acido. O consumo de n-BuAc vem crescendo devido ao seu menor impacto
ambiental, sendo apto a substituir o acetato de etoxietila, um dos solventes comumente
utilizado, mas, que é considerado t6xico e teratogénico (Venimadhavan et al., 1999; Hui

et al., 2012; Cho et al., 2014; Giwa e Giwa, 2017).

O processo de esterificagdo para produzir acetato de n-butila pode ser realizado
através de um reator seguido por uma coluna destilagdo. Outra opcao € usar uma coluna
de destilagdo reativa, que combina o reator e a coluna de destilacio em um tnico
equipamento. Como a reacdo € reversivel, a conversio de n-BuOH ¢ limitada pelo
equilibrio quimico. Nestes casos, a destilacdo reativa é mais adequada por dois motivos:
1) reciclagem constante de matéria-prima nao convertida e 2) remocdo continua de
produtos, deslocando o equilibrio no sentido da reacdo desejada e aumentando a
conversao dos reagentes (Steinigeweg e Gmehling, 2002; Dias, 2012; Muthia et al.,
2018;).

O processo de destilagdo reativa (DR) € um dos mais importantes no campo da
intensificacdo; pois pode aumentar a producdo e exigir menos capital investido, devido a
redugdo do nimero de equipamentos. A aplicagdo de DR ao processo de esterificacao foi
relatada pela primeira vez por Backhaus, através de uma série de patentes publicadas em
1921, 1922 e 1923 (Arthur A Backhaus, 1921, 1922, 1923). A primeira coluna industrial
foi implementada em 1980 pela Eastman Chemical Company, para produzir acetato de
metila. De acordo com Harmsen (2007), ja existem mais de 150 DR em funcionamento
nas industrias quimica e petroquimica. Os sistemas de DR compreendem reacoes
catalisadas homogéneas e heterogé€neas, irreversiveis e reversiveis, € podem abranger
reagoes de hidrogenacao, hidrodessulfurizacdo, esterificacdo e eterificagio (Kiss, et al.

2019).



Outro aspecto importante a ser destacado neste processo € o fator energético. Um
dos maiores desafios no ramo industrial € o de produzir quantidades desejaveis a baixos
custos operacionais. Para isso, tem-se investido cada vez mais em intensificacdes de
processos que possibilitem alta eficiéncia na producdo e, simultaneamente, necessitem de
um menor capital investido. Estudos, que avaliaram diferentes processos intensificados
como: pervaporacdo, destilacdo com variacdo de pressdo e coluna de parede divisdria
reativa, apontam que a destilacdo reativa € uma das configuragdes mais indicadas em
sistemas de esterificacdo para a producao de acetatos (Martinez et al., 2020).

Neste trabalho, utilizou-se como referéncia a configuracdo da coluna DR estudada
por Cho et al, 2014, onde foi simulado em Aspen Plus® um fluxograma para o
desenvolvimento do processo de destilacao reativa catalisada heterogeneamente para a
produgdo de acetato de n-butila, incluindo dados termodinamicos e cinéticos confidveis e
a configuracao ideal para esse sistema com o nimero de estigios reativos e ndo reativos
e a posicao do estdgio de alimentacdo.

O uso de pacotes comerciais de simulacao de processos tem ajudado nos estudos,
pois neles € possivel fazer modificacdes que estabelecam metodologias para a otimizagao
rigorosa de processos. E de fundamental importincia, que a simulacdo represente de
maneira fiel a realidade do equipamento em questao. No entanto, deve-se ter a certeza de
que os modelos fisicos, cinéticos e termodinamicos escolhidos sao os mais indicados para
aquele sistema, utilizando dados experimentais que representem as interagdes dos

componentes (Bonificio, 1999).

Devido a natureza intensiva da destilacdo, diversas técnicas de integracao de calor
podem ser empregadas visando redu¢do no consumo energético, como a recompressao
mecanica de vapor (RMV). Nesse caso, um ciclo externo € adicionado a coluna, auxiliado
por compressores € trocadores de calor, resultando em um esquema de efici€éncia
energética. A utilizacdo de RMV pode reduzir os requisitos de energia da destilagdo entre
20 a 70%, devido a recuperacdo de energia. (PeterMizsey, 1995; Gao et al., 2014; Gao
et al.; 2015). Assim, a conservacdo de energia leva a menores emissdes de CO2, em

decorréncia da ndo queima do combustivel (Gadalla, et al. 2006).

A aplicacdo de recompressdo mecanica de vapor a destilacdo reativa para
obtencdo de acetato de n-butila ndo foi encontrada na literatura consultada. Diante do
exposto, o objetivo desse trabalho € desenvolver duas ideias que estdo na vanguarda do

estado da arte da engenharia quimica: a intensificacdo de um processo utilizando DR e o



uso de RMV para obter maior integracdo energética. As configuracdes com e sem RMV
foram comparadas sob a 6tica do consumo de energia, custo anual total e emissdes de

CO:s.

1.2 Objetivos e Organizacao da Dissertacao

As colunas de destilagdo reativa vém sendo estudadas devido a sua capacidade de
reduzir os custos capitais através da reducdo de equipamentos, e sua vantagem quando
aplicada a processos que envolvem reacdes limitadas pelo equilibrio quimico. Com isso,
este trabalho teve como objetivo principal estudar sobre as colunas de destilacdo reativa
e implementar o sistema de recompressdo de vapor, a fim de agregar ao modelo uma
alternativa de integracdo de calor para obter uma reducdo nos custos operacionais e
consequentemente reducdo no impacto ambiental. Para alcancar o objetivo principal,

alguns aspectos foram considerados e constituiram os objetivos especificos do trabalho:

1) Simular o fluxograma da Coluna de Destilagao para esterificagdo do n-butanol
na plataforma Aspen Plus®;

2) Obter os perfis de temperatura e composi¢do que representem a reacao
estudada;

3) Implementar o sistema de recompressao de vapor a coluna de destilagao
reativa na plataforma Aspen Plus®, garantindo a producio desejada e obtendo
os mesmos perfis de temperatura e composicao;

4) Avaliar o custo anual total para os dois fluxogramas simulados, com o intuito
de diminuir os custos envolvidos na producao;

5) Avaliar as emissoes de CO2, comparando os dois sistemas simulados;

No Capitulo 2 serd abordada a revisdao bibliografica em relagdo aos principais
estudos da literatura que serviram como base para realizagdo desta Dissertacdo de
mestrado, que abrange o processo de destilacdo reativa para a esterificagdo do n-butanol
e a implementacdo do sistema de recompressdo de vapor para reducdo de custos no

Pprocesso.

No Capitulo 3 € apresentada a modelagem matematica da coluna de destilagdo
reativa, a cinética reacional, o modelo termodindmico e o método utilizado para o calcular

o custo anual total.



No Capitulo 4 € apresentado o procedimento de implementacdo para cada

fluxograma simulado explicitando os detalhes envolvidos nas simulagdes.

O Capitulo 5 apresenta os principais resultados obtidos levando em consideragao
os objetivos citados anteriormente. Esses resultados sdo discutidos e interpretados de

forma a representar o comportamento ideal do perfil de temperatura e de composicdo. E

realizada também uma anélise individual do custo anual total para as duas configuracdes.

Por fim, o Capitulo 6 apresenta as principais conclusdes desse estudo e as

sugestoes para os trabalhos futuros.



Capitulo 2

Revisao da Literatura



2.1 Esterificacao do n-Butanol

De uma forma simples, os ésteres podem ser definidos como o produto da reacao
reversivel de um dlcool com um d4cido, sintetizados em fase liquida e catalisadas
homogeneamente por 4cidos fortes ou heterogeneamente por resinas de troca idnica
acidas (Blagov et al., 2006). Diferentes tipos de ésteres sao produzidos comercialmente
para uma ampla gama de aplicacdes. De acordo com Dias (2012), o mercado brasileiro
de solventes orgadnicos movimenta um volume anual de 407.000 toneladas. Destes,

95.000 sao demandas especificas pelos acetatos de etila e de n-butila.

Os ésteres provenientes da reacdo de esterificacdo entre o &4cido acético
(CH;COOH) e o n-butanol (CH;(CH,);0H), nomeadamente, acetato de n-butila
(CH3;C00(CH,)3CHs;), sdo usados principalmente como solventes nas inddstrias de laca,
em esmaltes, plasticos, licores, resinas e revestimento, onde sua capacidade de solvente e
sua baixa volatilidade relativa os tornam uteis para ajuste de taxa de evaporacdo e
viscosidade (Toor et al., 2011; Gangadwala et al., 2003) O consumo de acetato de n-
butila vem crescendo devido ao seu menor impacto no meio ambiente em comparagao
com outros ésteres, sendo apto a substituir o acetato de etoxietila, toxico e teratogénico
que ¢ frequentemente usado como solvente (Blagov et al., 2006). A Equacdo 2.1

representa a reagao em estudo:

CHsCOOH + CHs(CH,);0H & CHsCOO0(CH,)3CHs + H,0 2.1)

No ano de 2000, Blanco e Serrano, monitoraram e quantificaram a esterificacao
através da espectroscopia de infravermelho (NIRS), permitindo determinar
quantitativamente as constantes de velocidade, pontos finais, rendimentos e constantes de
equilibrio, e também a influéncia da 4gua inicial no desempenho da reagdo. Os modelos
construidos foram usados para monitorar um conjunto de reacdes de esterificacdo com
base em um planejamento fatorial usando a composicao inicial e a temperatura como
fatores. A cinética da reacdo foi calculada e foi demonstrado que a reagdo segue uma

cinética tedrica de segunda ordem, portanto, o0 método NIR proposto € considerado uma



alternativa eficaz aos métodos tradicionais e é adequado para o controle quantitativo on-

line de processos em batelada.

Gangadwala et al., 2003 também realizaram a esterificacdo de acido acético com
N-butanol na presenca de resinas de troca i0nica, Amberlyst-15, como catalisadores na
faixa de temperatura de 343,15 a 363.15 K, mantendo os outros parametros constantes.
A modelagem cinética foi realizada para obter os parametros relacionados a cinética
intrinseca. Modelos pseudo-homogéneos, Eley-Rideal, Langmuir-Hinshelwood-Hougen-

Watson (LHHW) e LHHW modificados também foram desenvolvidos.

Grob e Hasse, 2006 investigaram a cinética da reacdo da esterificacao reversivel
em fase liquida do dcido acético com 1-butanol, em temperaturas entre 353,15 e 393,15
K usando 4cido sulfirico como catalisador para estudar a influéncia da composicao inicial
nas constantes de velocidade. Os experimentos foram realizados em um reator em
batelada usando espectroscopia de RMN de 1 H quantitativa online para andlise.
Compararam diferentes modelos termodinamicos: NRTL, UNIQUAC e PC SAFT. Todos

eles podem correlacionar com sucesso os dados cinéticos.

Toor et al., 2011 estudaram a esterificagao de acido acético com n-butanol e iso-
butanol sobre uma resina de troca idnica, Amberlyst 15, com experimentos conduzidos
na faixa de temperatura de 351,15 k a 366.15k. Foram analisados os efeitos de
determinados parametros, como temperatura, massa de catalisador e taxa molar inicial
entre reagentes na taxa de reacdo. A variagdo dos parametros na taxa de reacdo

demonstrou que a reagdo foi intrinsecamente controlada.

Catalisadores homogéneos como dcido sulfirico(H,S0,), dcido cloridrico (HCI)
e 4cido clorosulfonico (HSO5;Cl) sdo frequentemente usados, mas devido a sua
miscibilidade com o meio de reagdo, a separagdo se torna um problema. Por este motivo,
os catalisadores heterogéneos, como a resina de troca idnica, s30 materiais promissores
na substitui¢do dos catalisadores homogéneos. O material solido tem boas propriedades
fisicas e quimicas, ndo mostra nenhuma corrosao, nao polui, apresenta alta seletividade e

estabilidade térmica, gerando uma longa atividade (Toor et al., 2011).



A catélise 4cida permite o ataque nucleofilico do 4cido protonado pelo catalisador
ao dlcool de acordo com as etapas de mecanismo descritas a seguir e apresentadas na

Figura 1:

1) Protonagdo do &cido carboxilico (reagente) pelo H* livre do acido forte

(catalisador) sobre o oxigénio do grupo carbonila;
2) Ataque nucleofilico do dlcool sobre o carbono do grupo carbonila protonado

(os elétrons deste carbono tornam-se mais fracamente ligados ao oxigénio do grupo
carbonila protonado, configurando sitio positivamente carregado para ataque
nucleofilico;

3) Formagdo de intermedidrio tetraédrico (neste ponto os efeitos estéricos siao
determinantes para a estabilidade do intermedidrio);

4) Formacdo de radical OH> * no intermediario;

5) Hidrélise e formagao de éster protonado;

6) Regeneragao do catalisador pela saida de H* do éster protonado e formagao do

éster.
Figura 1 - Mecanismo da reacdo para formacgao de ésteres.
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Fonte: Dias, 2012.

Cada reagdo quimica apresenta um determinado ponto de equilibrio conhecido
como equilibrio termodindmico. Existem algumas reacOes quimicas catalisadas
heterogeneamente para as quais, mesmo a uma temperatura considerdvel, a mistura

reativa contém uma quantidade significativa de reagentes ndo convertidos. Ainda que



uma alta concentracdo de um ou mais reagentes esteja presente, a reacdo pode ndo
consumir completamente o reagente estequiometricamente limitante. Tais reagdes sdao

conhecidas como reagdes limitadas pelo equilibrio termodindmico (Custodio, 2007).

Taylor e Krishna (2000) ilustram claramente um exemplo explicativo do
fluxograma para producgao do acetato de n-butila e esse exemplo € representado na Figura
2. A mistura dos componentes A e B € inserida no reator, onde a reacao ocorre na presenca
de um catalisador até que o equilibrio termodindmico seja atingido. Apds esta etapa, uma
sequéncia de colunas de destilacdo (C1, C2 e C3) se faz necessdria para a obtencdo dos
componentes C e D puros. Os componentes A e B ndo reagidos sdo, entdo, reciclados de

volta para o reator.

Figura 2 - Configuracdo tipica de um processo convencional para esterificagdo.
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Fonte: adaptado de Taylor e Krishna, 2000.

Como a esterificacdo do n-butanol € uma reacdo quimica reversivel e, portanto,
ndo atinge uma conversao de 100%, o efluente do reator consiste tanto dos produtos
formados durante a reacdo, como dos reagentes nao convertidos. Entretanto, um produto
puro é geralmente desejado de forma que os reagentes ndo convertidos devem ser
separados do mesmo e reciclados ao reator para que sejam reaproveitados, aumentado
assim a conversdo. A separacdo do efluente é frequentemente mais complexa do que a

etapa de reacdo em si, especialmente se houver a formacgdo de azedtropos. Quando uma



quantidade de inertes estd presente no sistema, pelo menos duas etapas de separacdo sdao
necessdrias: uma para separar os produtos com alta pureza e outra para separar oS
reagentes nao convertidos dos inertes. O processo de separacio escolhido €, em geral, a

destilacdo (Custodio, 2007).

No intuito de manter o meio reacional o mais distante possivel da condi¢do de
equilibrio quimico, torna-se importante empregar o principio de Le Chatelier para
deslocar o equilibrio no sentido da formacao de produtos através da remog¢ao simultanea
do(s) produto(s) durante o curso da reacdo e dos reagentes ndo convertidos, para isso, 0s
estudos de intensificacdo de processos tem ganhado destaque na coluna de destilacdo

reativa (Gangadwala et al., 2003).

2.2 Colunas de Destilacao Reativas

Um dos maiores desafios no ramo industrial € o de produzir quantidades
desejaveis a baixos custos operacionais. Para isso, tem-se investido cada vez mais em
intensificacoes de processos que possibilitem alta eficiéncia na produgdo e,
paralelamente, necessitem de um menor capital investido. A destilacdo reativa surge em
meio a este contexto, devido a redu¢do no nimero de equipamentos em processos
classicos como, por exemplo, o de esterificagao, onde foi relatado pela primeira vez por

Backhaus através de uma série de patentes publicadas em 1921, 1922 e 1923.

A destilaca@o reativa € um processo que combina reacdo quimica e separacao em
um tnico equipamento. E indicada, principalmente, se a reacio estd ocorrendo a uma
temperatura e pressdo que sdo adequadas para a destilacdo dos produtos. Uma de suas
vantagens seria a combinacao da reacdo de equilibrio com a destilacdo, para proporcionar
uma alta conversdao devido a reciclagem constante de reagentes ndo convertidos e
remocao de produtos a medida que sdo formados (Giwa e Giwa, 2017). Para cada tipo de
reacdo € necessdria uma configuracdo da coluna que se adeque as condicdes que
favorecam a mesma, por esta razdo, existe uma quantidade significativa de configuracdes

de colunas de destilacdo reativa na literatura.

Para descrever uma situacdo ideal, que servird para determinar as principais

caracteristicas da destilacio reativa, considera-se um sistema no qual a reacdo quimica



envolve dois reagentes (A e B) produzindo dois produtos (C e D). A reacdo geral é

apresentada na Equacdo 2.2, ocorre na fase liquida e € reversivel.

A+B < C+D (2.2)

Para que a destilacdo reativa funcione, deve-se separar os produtos dos reagentes
por meio da destilagdo. Desse modo, em termos das volatilidades relativas para os quatro
componentes, um caso ideal € quando um produto € o mais leve e o outro produto é o
mais pesado, com os reagentes sendo os componentes intermedidrios de ebulicdo, como

descrito na Equacao 2.3, abaixo:

ac > ay > ag > ap (2.3)

A Figura 3 apresenta o fluxograma de uma coluna de destilacdo reativa. Nesta
situacdo, o reagente A, mais leve, é alimentado na se¢do inferior da coluna, mas ndo na
base da coluna e o reagente mais pesado B é alimentado na se¢@o superior da coluna, mas
ndo no topo. Conforme o componente A flui para cima na coluna por ser o mais leve
dentre os reagentes, ele reage com o componente B que segue o fluxo descendente. O
meio da coluna é de denominada se¢do reativa e contém uma quantidade Nzy de pratos
reativos. O produto C, o mais volétil, € rapidamente removido na fase de vapor da zona
de reativa e flui para o topo da coluna. Analogamente, o produto D, o menos volatil, é

rapidamente removido na fase liquida e flui para a base da coluna.

A sec¢do acima do prato onde B € alimentado denomina-se secao retificadora com
uma quantidade Ny de pratos, esta secdo separa o produto leve C dos demais
componentes, logo um destilado € produzido com o produto C bastante puro. Ja a secio
abaixo do prato onde A € alimentado denomina-se se¢cdo de stripper com uma quantidade
N; de pratos, esta secdo separa o produto pesado D dos demais componentes, logo o

produto de fundo € rico no componente D.



Figura 3 - Fluxograma da Coluna de destilagdo reativa.
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Fonte: adaptado Luyben e Yu, 2008.

Um dos parametros de projeto mais importantes para a destilacdo reativa é a
pressdo da coluna. A pressdo da coluna € ajustada para fornecer uma temperatura no
tambor de refluxo alta o suficiente para ser capaz de usar dgua de resfriamento barata no
condensador e ndo exigir o uso de refrigeracdo mais cara. Além disso, as temperaturas na
coluna afetam o equilibrio de fases e a cinética quimica. Uma temperatura baixa que
implica em volatilidades relativas altas pode gerar pequenas taxas de reacdo especificas
que exigiriam holdups liquidos muito grandes (ou quantidades de catalisador) para atingir
a conversao necessaria. Em contraste, uma alta temperatura pode gerar uma constante de
equilibrio quimico muito pequena (para reacdes reversiveis exotérmicas), 0 que torna

mais dificil conduzir a reagdo para produzir produtos, além da possibilidade de promover



reacoes indesejdveis. Isso implica que selecionar a pressdo ideal em uma coluna de

destilacdo reativa € muito importante (Luyben e Yu, 2008).

Os virios graus de liberdade do projeto em uma coluna de destilacdo reativa
devem ser ajustados para atingir essas especificacoes de composicdo e de conversao
enquanto otimiza alguma fun¢do objetivo, como o custo anual total (TAC). Esses graus
de liberdade incluem pressdo, holdup do prato reativo, nimero de pratos reativos,
localizagdo de fluxos de alimentacdo de reagentes, nimero de pratos na se¢ao de stripper,

nimero de pratos na se¢do retificadoras, taxa de refluxo e entrada de calor do reboiler.

O holdup também € um pardmetro muito importante na destilacdo reativa, pois, as
taxas de reacdo dependem diretamente do holdup (ou da quantidade de catalisador) em
cada prato. Isso significa que o mesmo deve ser conhecido antes que a coluna possa ser
projetada e antes que o didmetro da coluna seja conhecido. O diametro da coluna é
calculado a partir das correlacdes maximas de carga de vapor. Em seguida, é calculada a
altura necesséria de liquido nas bandejas reativas para dar o suposto holdup do prato.
Alturas de liquidos maiores que 10—15 cm sd@o indesejaveis devido as limitagdes de queda
de pressao hidraulica. Assim, se a altura do liquido calculada for muito grande, um novo
e menor holdup da bandeja € assumido e os célculos do projeto repetidos. O procedimento

de projeto para destilacdo reativa € iterativo (Luyben e Yu, 2008).

De acordo com Harmsen (2007) a destilacao reativa € utilizada industrialmente ha
mais de 20 anos, para aplicacdes com capacidades de até 3.000 kton/ano e tem sido
rapidamente implementado em mais de 150 operagdes comerciais da industria
petroquimica e quimica. Os sistemas de destilacdo reativa na industria compreendem
reagOes catalisadas homogéneas e heterogéneas, irreversiveis e reversiveis, abrangendo
diversas reacOes, como hidrogenagdes, hidrodessulfurizacdo, esterificagdo e eterificagao.
A primeira coluna com funcionamento industrial foi implementada para producdo de

acetato de metila, em 1980 na Eastman Chemical Company.

Na literatura, a maioria dos métodos de projeto estdo bem estabelecidos e podem
ser usados para projetar uma coluna de destilagdo reativa. Hanika et al (1999) estudaram
experimentalmente a sintese de n-BuAc por destilacdo reativa em uma coluna
empacotada, e a simulacdo computacional foi realizada para avaliar os dados

experimentais que se ajustaram muito bem ao modelo numérico, de modo que o modelo



baseado no equilibrio quimico e vapor-liquido, em cada estdgio, pode ser usado para

simular o processo.

Giwa (2012), na tentativa de comparar os desempenhos do sistema convencional
e integrado para a producdo de acetato de n-butila, usou um simulador para desenvolver
um processo de destilacdo reativa. Zheng et al. (2018) realizaram o estudo dos mapas de
curvas de residuais (RCMs) da reacdo de sintese de acetato de n-butila, uma ferramenta
poderosa para o projeto conceitual do processo. Com base nos RCMs afirmaram a
existéncia de aze6tropos. Tanto o consumo de energia quanto o TAC foram calculados
com base na simulacdo onde o processo proposto melhorou a conversdo e a taxa de

reacao.

Steinigeweg e Gmehling (2002) realizaram o teste da planta piloto para estudar o
processo RD para a producgd@o de n-BuAc usando a resina de troca idnica fortemente dcida
(Amberlyst-15) como catalisador, e tanto a termodindmica quanto os aspectos cinéticos
do sistema foram investigados. J4 Jimenez e Costa-Lopez (2002) usando acetato de metila
e n-BuOH produziram n-BuAc e metanol, enquanto trés colunas foram usadas para obter

o produto n-BuAc de alta pureza.

2.3 Recompressao mecanica de vapor

Sabe-se que a destilacdo € uma das unidades mais intensivas, em termos de energia
nas industrias de processos quimicos, onde 60% da energia usada pela industria quimica
€ para destilacdo e representa cerca de 3% do consumo mundial de energia. Diante desse
fato, os estudos estdo se voltando para o desenvolvimento de diferentes tecnologias com
eficiéncia energética, como as técnicas de integracdo de calor que podem ser amplamente

classificadas em dois grupos (Kumar et al, 2012):

1. Integracdo de calor interno, por exemplo, coluna de destilacao integrada por

calor interno (HIDiC);

2. Integracdo de calor externo, por exemplo, coluna de recompressdao de vapor
direto (VRC). Um esquema de integracdo de calor externo, através de bombas de calor e

trocadores de calor, que € usado com sucesso como um esquema de eficiéncia energética.



As bombas de calor sdo projetadas para mover o calor na direcdo oposta do fluxo
normal, ou seja, retirando o calor de um espaco mais frio e liberando-o para um mais
quente. Embora o processo geral pareca permitir que o calor flua da fonte fria para o
destino quente, o fluxo normal de calor, em cada etapa do processo é respeitado, fluindo
da alta para a baixa temperatura. De um modo geral, uma bomba de calor usa uma certa
quantidade de trabalho, disponivel através da energia externa, para realizar a transferéncia

de energia da fonte de calor para o dissipador de calor (Kiss e Ferreira, 2017).

Na destilagao as bombas de calor s@o utilizadas para atualizar o calor residual de
baixo grau disponiveis no condensador para acionar o reboiler da coluna e, assim, reduzir
o consumo de utilidades valiosas (Kiss ef al., 2012). Alternativas para recuperacio de
calor de uma coluna de destilacdo foram propostas no inicio dos anos 50 (Freshwater,
1951). As figuras 4, 5 e 6 mostram os principais tipos de Compressao de Vapor (VC) e
tecnologias de recompressdao como, Recompressdao Mecanica de Vapor (MVR) e a

Recompressao Térmica de Vapor (TVR).

Figura 4 - Fluxograma da coluna de destilacdo com compressao de vapor.
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Fonte: adaptado de Kiss e Ferreira, 2017.



Figura 5 - Fluxograma da coluna de destilagdo com recompressdo mecanica de vapor.
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Fonte: adaptado de Kiss e Ferreira, 2017.

Figura 6 - Fluxograma da coluna de destilacio com recompressao térmica de vapor.
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Fonte: adaptado de Kiss e Ferreira, 2017.

A compressao de vapor é um projeto classico de bomba de calor ja comprovado
em escala industrial. Ele usa um fluido especifico como meio de transferéncia de calor
que corre entre a fonte de calor e o dissipador através de uma tubulacdo. Um compressor
¢ instalado no meio para fornecer a entrada de trabalho necessaria, enquanto uma valvula
de flash fecha o ciclo. O VC é benéfico ao lidar com compostos corrosivos ou
incrustantes. No entanto, o mesmo depende da capacidade do fluido de transferéncia de
calor atender aos requisitos operacionais, ambientais e de seguranca, onde para a maioria

das aplicacdes, nao ha uma alternativa adequada. (Kiss e Ferreira, 2017).

J& a MRV um sistema industrial de ultima geracdo para destilacio que é
amplamente aplicado na separa¢do de componentes de fervura fechada. Nesse sistema, o
vapor superior € usado como meio de transferéncia de calor, sendo alimentado
diretamente para o compressor. Assim, a bomba de calor também desempenha a funcao
de condensador, economizando um trocador de calor em comparag¢do com a alternativa

classica. (Kiss e Ferreira, 2017).

Em um sistema MVR, o vapor no topo da coluna com pressao e temperatura mais
baixas passa para um compressor, que aumenta a temperatura e pressdo do vapor,
aplicando trabalho de compressor. O vapor resultante com temperatura € pressao mais

altas cede seu calor latente para aquecer o reboiler e gerar vapor de fluxo ascendente da



coluna de destilagdo. As vantagens do MVR incluem a reciclagem do vapor produzido,
processo mais simples, menor custo operacional e operagdo mais facil (Gao et al, 2015).
Da mesma forma, o destilado ainda deve atender, pelo menos, aos requisitos operacionais
para o meio de transferéncia de calor, sem mencionar os critérios para operagao segura e

econdmica do compressor (Kiss e Ferreira, 2017).

As colunas de destilacdo podem ser integradas se a temperatura do condensador
(Tcond) for suficientemente superior a temperatura do refervedor (Tref), conforme

mostrado na equacao (4):

Tcond = Tref + ATmin (2-4)

Onde, AT,,;, sao geralmente considerados 10 °C para temperaturas de operacao
abaixo da ambiente, 20 °C para o intervalo 25°C - 150 °C e 50 °C para temperaturas
superiores a 150 °C (Mangili e Prata, 2019). Logo, a restricdo da Equagdo 2.4, na MRV,

se aplicaria a temperatura do vapor comprimido.

Kumar (2012), com o objetivo de melhorar a eficiéncia térmica da coluna ETBE
no ambito do VRC, explorou e analisou varios arranjos de bomba de calor com reboiler
(s) intermedidrio (IR (s)) , realizando um estudo comparativo em termos de consumo de
energia e economia. Para melhorar ainda mais a efici€éncia térmica, nesta contribuicdo,
uma nova coluna de destilacdo reativa com recompressdo de vapor de miltiplos estdgios
com IRs foi apresentada abordando uma série de questdes praticas. Em 2015, Gao et al.,
propuseram um sistema de separacdo acoplado envolvendo uma bomba de calor de
recompressao mecanica de vapor (MVR) e destilagdo de duplo efeito (MED), em um caso
de separacdo da mistura de N, N-dimetilacetamida (DMAC) / dgua. Quatro esquemas de
destilacdo foram conceitualmente construidos e simulados por usando Aspen Plus® com
os parametros de intera¢do bindrios do modelo termodinamico NRTL, avaliando esses

quatro esquemas para escolher o melhor com a meta de custo total anual minimo (TAC).

Mangili e Prata (2019), estudaram a integracdo térmica de uma tecnologia de
destilacdo convencional e reativa para a producdo de acetato de butila, através da
transesterificacdo, em fase liquida, de acetato de metila com n-butnaol. Diferentes
configuragdes foram avaliadas e comparadas aos projetos originais em termos de

desempenho sustentdvel, onde a comparacio foi realizada por meio do método Indice de



Comparacdao de Ecoeficiéncia. A integracdo de calor provou ser uma estratégia
conveniente, uma vez que melhorou significativamente as ecoeficiéncias dos processos

de destilacdo reativa e convencional.

Os sistemas de processo de integracdo térmica reduzem nao apenas os impactos
ambientais associados a geracdo de energia, mas também os custos operacionais da
planta. A integracdo de calor pode ser projetada em vérias configuracdes com diferentes
finalidades, como recuperacdio de calor de reacdo e otimizacdo da efici€ncia
termodindmica do processo. As tecnologias propostas para reduzir os requisitos de
energia da destilacdo, possuem um potencial de economia de energia, normalmente na
faixa de 20% a 50% na reducdo do consumo de energia. (Mangili e Prata, 2019; Kiss et

al, 2012).



Capitulo 3

Modelagem Matematica



3.1 Modelagem Cinética

Neste trabalho, o modelo de reac@o pseudo-homogéneo foi adotado para descrever
a reacdo que ocorre na coluna de destilagcdo reativa 1 (Steinigeweg & Gmehling, 2002).
De acordo com o mecanismo cinético da reacdo pseudo-homogénea, o modelo cinético
da reacdo de esterificacdo do n-butanol foi estabelecido. A taxa de reacdo pode ser

descrita na Equacao 3.1:

0 1 1 dnl’
= mcat;ig = ky(T)XyacXnpuon — k_X(T)anuActzo (3.1

A dependéncia da constante cinética da reacao, k(T), com a temperatura € expressa

pela Lei de Arrhenius, como representado na Equagdo 3.2:

—F,.
k; = k?exp( R;") (3.2)

Devido a forte ndo-idealidade da mistura dos reagentes, seja em fase vapor ou
liquida, o modelo cinético a ser adotado exige o emprego de atividades no lugar das
fracdes molares. Assim, substituindo os termos de fragdes molares da equagdo (3.1) por

atividades, obtém-se a equacgdo (3.3) que representa a taxa de reacdo global expressa em

atividades:
1 1dn;
TO = mcatv_id_tl = ka(T)aHAcanBuOH - k_a(T)anBuACaHzo (3.3)
Onde:
W (3.4)

Logo, as atividades sdo calculadas em fun¢do de fracdes molares (experimentais)
e os coeficientes de atividade sdo determinados a partir de modelos termodinadmicos
assimétricos com parametros bindrios extraidos de dados de equilibrio vapor— liquido
(VLE) e equilibrio liquido-liquido (LLE) dos componentes da mistura estudada que sera

discutido a seguir.



3.2 Modelo Termodinamico

Para modelar um processo quimico € preciso fazer uma boa selecdo do modelo
termodinamico a ser utilizado. Este devera calcular de forma correta as propriedades da
mistura nas condi¢des utilizadas. Neste trabalho, para a representacdo da nao idealidade
da fase liquida e vapor, o modelo termodindmico escolhido para os sistemas quimicos foi

UNIQUAC, como recomendado por Luyben e Yu (2008) e Cho et al. (2014).

O modelo UNIQUAC calcula os coeficientes de atividade e é recomendado para

sistemas quimicos altamente ndo ideais, podendo ser usado para aplicacdes VLE e LLE.

A Equacdo 3.4 representa 0 modelo UNIQUAC:

0; b
Iny;, = 1n—+ qlln —q';int’;, —q'; Z +l +q'; - lejlj (3.5)
Xi Xi -
j
Onde,
0, = qlxl:QT = 2k QkXk (3.6)
0= TEq 1= Eid'xe (3.7)
TiXj _ .
b= - Lk T X (3.8)
L= >(i—q)+1- (3.9)
t'y = Xk 0k This (3.10)
bij %ij 3.11
Tij =eXp(aij+T+cijlnT+dijT ﬁ), ( . )

z = 10 (Numero de moléculas interagindo em torno de uma uma molécula central,
frequentemente, definido como 10).
a;j, bij, ¢ € d;j sdo assimétricos.

— Volume relativo de Van der Waals;

q; — Area de superficie;



O banco de propriedades fisicas do Aspen possui um grande nimero de
parametros internos para o0 modelo UNIQUAC. Os parametros bindrios sdo regredidos
usando dados VLE e LLE do Dortmund Data Bank (DDB), a fonte mais abrangente de
propriedades termodindmicas para compostos puros € ndo eletrdlitos e misturas de

eletrélitos, iniciado por Gmehling e Onken em 1973 (Seader et al, 2011).

3.3 Equacoes MESH

Na modelagem de colunas de destilacio um dos conceitos mais utilizados é o de
estagios de equilibrio. A destilacdo reativa envolve simultaneamente reacdo e destilagdo,
como ja foi dito, e a reacdo normalmente ocorre na fase liquida, ou na superficie sélida
do catalisador em contato com a fase liquida. Dessa forma, assume-se que as correntes de

liquido e vapor que deixam o estdgio estdo em equilibrio termodindmico.

As equagdes que modelam um estigio de equilibrio sdo conhecidas como

Equagdes MESH e representadas pelas Equacoes 3.12 a 3.16 onde:

v' M — balangos materiais,
v' E —relagdes de equilibrio,
v' S — equagdes restritivas de somatério,

v' H - balancgo de energia.

Na Figura 7 estd ilustrado um prato genérico de uma coluna de destilag¢do, a partir
dele pode-se obter as equacdes MESH. Sendo considerado que os estagios sao numerados
do topo para a base da coluna, a representacdo possui: entrada de alimentacdo (Fj),
retirada lateral na fase liquida (Uj) ou na fase vapor (Wj), correntes liquidas (L) e vapor
(V) entrando ou deixando o estdgio (Lj, Vj, Lj-1 e Vj+1), e a energia que pode estar sendo

transferida para o prato ou sendo fornecida (-Q ou +Q, respectivamente).



Figura 7 - Configuragdo geral de cada estdgio j na coluna de destilacdo reativa.

LJ Vj;.-g

Fonte: adaptado de Brito, 2014.

Para cada corrente de entrada ou corrente de saida do estdgio j, estdo associadas
determinadas propriedades, como, vazao (V, L e F), entalpia (h), temperatura (T), pressao
(P) e composicao (x — fase liquida, y — fase vapor e z — vazdo de alimentagdo). As

equagoes MESH para esse esquema s@o descritas a seguir:

(1) Balango material para cada componente i em cada estagio j (M):

nr
Mi,j = Li,j + Ui,j + Vi,j + Wi,j - (Li,j—l + Vi,j+1 + Fi,j + Z vi,k rk?,j) =0 (312)
k=1

Nesta equagdo, v;; € o coeficiente estequiométrico do componente 1 na reacdo k,
T ; € ataxa de reacdo da reacdo k no estagio j, e nr representa o nimero de reacdes

quimicas no processo. A taxa de reagdo € expressa em funcdo das atividades como
descrito anteriormente.
(11) Relacdes de equilibrio de fases para cada componente i em cada estdgio j (E)

Eij=vij—Kijx;j=0 (3.13)

Onde:

K; j € arelagdo de equilibrio de fase.



(i)  Somatdrio das fracoes molares em cada estigio j (S)

(3.14)
(sy), = Zyi,j —1=0

(3.15)
(Sx)j = in,j —1=0

Onde:

¢ é o nimero de componentes.
(iv)  Balanco de energia em cada estagio j (H)
Hy = (L + Uhyy + (V; + W)hyj = (Ljmthy g + Vieshy, i + By ) = (ou )@, (3.16)

Com essas equagoes € possivel determinar, de forma precisa, temperatura, vazdes,
composi¢oes e quantidade de calor para cada estagio e assim obter um calculo rigoroso
de uma coluna de destilacdo. No Aspen Plus®, o bloco Radfrac® os célculos de projeto
da coluna de destilacdo através de uma série de relacdes matemdticas capazes de
descrever o processo de separagdo em contracorrente e este sistema € resolvido

iterativamente através do algoritmo Inside-out.



Capitulo 4

Simulacao do Processo



4.1 Software Aspen Plus

O desenvolvimento de modelos realisticos de processos € um passo importante
para avaliar a viabilidade de um projeto de destilacdo reativa. Boa parte da modelagem
pode ser realizada utilizando simuladores comerciais e entre as empresas desenvolvedoras
tem-se a Aspentech®. Fundada em 1981, a AspenTech® nasceu de um projeto de pesquisa
conjunta entre o Massachusetts Institute of Technology (MIT) e o Departamento de
Energia dos Estados Unidos, um projeto de Sistema Avancado de Engenharia de Processo

(Advanced System of Process Engineering - ASPEN) (Vasconcelos, 2019).

O software de uso comercial Aspen Plus® da Aspen Tech® é uma ferramenta de
modelagem apropriada para o projeto conceitual, otimizacdo e monitoramento do
desempenho de uma planta quimica. O software Aspen Plus® pode ser utilizado para sanar
possiveis problemas operacionais que aparecem durante todo o ciclo de vida de um
processo quimico, como também o desenvolvimento de novos projetos e otimizacdo das
operagdes. Uma modelagem bem sucedida requer uma compreensao tanto do equilibrio

cinético quanto do equilibrio de fases.

Quando se trata de simulacdo de processos em regime estaciondrio sob
investigacdo e em desenvolvimento, o Aspen Plus® é o mais indicado, pois é capaz de

prever propriedades com um vasto banco de dados (Aspen Properties®), realizar

extrapolacdo de escalas (scale-up) usando menos dados experimentais laboratoriais ou de
planta piloto, avaliar os custos, otimizar as condi¢cdes operacionais, dimensionar
equipamentos e avaliar rendimentos em diferentes condi¢des de operacao (Vasconcelos,

2019).

As potencialidades deste simulador permitem aos engenheiros predizer o
comportamento de um processo usando relacdes bdsicas de engenharia, tais como,
balangos de massa e energia, equilibrio de fase e quimico e cinética das reagdes. O Aspen
Plus® possui interface grifica que permite ao usudrio visualizar todas as etapas do
processo bem como todos os dados de entrada que estdo sendo inseridos pelo usuério, o
que permite uma melhor compreensdo do que estd sendo projetado, como ilustra o

diagrama da Figura 8.



Figura 8 - Visdo geral de uma modelagem no Aspen Plus®.

Aspen Plus

'

Prever o comportamento de um processo ho estado estacionario
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4
Dados CondigGes Modelos de
termodindmicos operacionais dimensionamento
consistentes realistas de equipamentos

Y
Criagdo de um ambiente de testes seguro e confidvel, através da
simulacdo de um equipamento ou de uma planta

Fonte: Vasconcelos, 2019.

O modo default do Aspen Plus® é do tipo modular sequencial, ou seja, cada bloco
€ resolvido por vez e o numero de informacdes necessdrias para a resolu¢do depende dos
graus de liberdade dos mesmos. A saida (resultados) de um bloco serd a entrada (dados)
de outro e no caso de fluxogramas contendo correntes de reciclo, a dificuldade de
convergéncia aumenta e o Aspen Plus® faz uso de tears streams, que sdo correntes
escolhidas pelo simulador, para que ela seja seu ponto de partida para simulacdo
sequencial. A precisdo do software depende da quantidade e qualidade de informagdes

fornecidas pelo usudrio. (Brito, 2014).

As duas configuracOes avaliadas, destilagdo reativa e destilacdo reativa com
recompressao de vapor, consistem na configuracdo de uma coluna reativa, representada

pelo bloco RadFrac, devido ao seu rigoroso modelo matemaético para cdlculo de operacoes



de multiplos estdgios de fracionamento liquido-vapor e a simulacao foi realizada tomando

como base as especificagdes propostas por Cho et al., 2014.

4.2 Implementacao das espécies quimicas

Para realizar a simulacdo no Aspen Plus®, os seguintes componentes foram

definidos:
Tabela 1 - Componentes utilizados na simulagdo.
Férmula Quimica Tipo Nome do composto
C,H.,0 Convencional n-Butanol
C,H,0, Convencional Acido Acético
CecH,,0, Convencional Acetato de n-Butila

H,0 Convencional Agua

Foram utilizados componentes convencionais, 0s quais possuem férmulas
quimicas bem definidas. O acetato de n-butila é produzido pela esterificagdo do acido

acético com o n-butanol por meio da seguinte reacdo reversivel de segunda ordem:

HAc + nBuOH < nBuAc + H,0 4.1)

Para descrever a reag@o catalisada heterogeneamente pela resina de troca idnica
Amberlyst-15, foi escolhido o modelo pseudo-homogéneo proposto por Steinigeweg e
Gmehling (2002), onde os parAmetros cinéticos kf, k%, E; 1, E4 _1 que foram ajustados

para o modelo, estdo disponibilizados na Tabela 2.

Tabela 2 - Parametros cinéticos da esterificagdo para modelo cinético pseudo-

homogéneo.
i k? (mol/g.s) E4; (kJ/mol)
Esterificacao 1 6,1084x10* 56,67

Hidrdlise -1 9,8420x10* 67,66




Como dito anteriormente na secao 3.1, a taxa da reacdo depende da atividade (ai)
devido a forte ndo-idealidade da mistura. Desta forma, o [ci]/basis escolhido na simulacdo
foi o mole gamma, onde o préprio Aspen Plus® relaciona a taxa de reagdo com a atividade

dos componentes.

4.3 Implementacao termodinamica

Os parametros de interac@o bindria Uij do modelo UNIQUAC, descrito na Tabela
3, foram obtidos a partir da coleta de dados de equilibrio liquido-vapor do DECHEMA,
Chemistry Data Series editada por J. Gmeling e U. Onken, e implementados em Aspen
Plus®. As propriedades r e ¢ de Van der Waals foram retiradas do Dortmund Data Bank,

versdao 2002, e estdao disponiveis na Tabela 4.

Tabela 3 - Parametros de interacao bindria para o modelo termodinamico UNIQUAC

(cal/mol).

Un=0 Uz = 68,0083 Uz =- 343,593 U1 = 685,71
Ui,=581,1417 Uxn=0 Us2=-131,7686 U2 = 24,6386
Uiz =527,9269 U»3 = 148,2833 Us3=0 Uaz =712,2349
Uia=461,4747 U24= 82,5336 Uss=-298,4344 Usus =0

Componentes: (1) dgua; (2) n-butanol; (3) Acido acético; (4) Acetato de n-butila.

Tabela 4 - Parametros de drea e volume para o modelo termodinamico UNIQUAC.

Componente r q
Agua 0,92 1,4
n-Butanol 3,4543 3,052
Acido Acético 2,2024 2,072
Acetato de n-butila 4,8274 4,196

A qualidade dos parametros bindrios do modelo € essencial para gerar um
fluxograma de processo adequado. Duas etapas importantes para validar esses dados sdo
uma boa previsao de azeotropos, listados na Tabela 5, e uma descricdo razoavel do

diagrama liquido-liquido (LL) para sistemas VLLE (Tang et al., 2005).



Tabela 5 - Composi¢do e Temperatura Azeotrdpica em pressdo atmosférica.

Componente Agua n-Butanol Acetaton- Temperatura Azeétropo

butila (°C)
H>0 —nBuAc 0,722 0,278 90,2 Heterogéneo
H>0 - nBuOH 0,752 0,248 92,7 Heterogéneo
H>0-nBuAc- 0,7075 0,0865 0,206 90,68 Heterogéneo
nBuOH
nBuOH-nBuAc 0,7847 0,21543 116,85 Homogéneo

Fonte: Luyben e Yu, 2008.

4.4 Simulacao da Coluna de Destilacao Reativa

O fluxograma convencional do processo de destilacdo reativa projetado para
produzir acetato de n-butila foi simulado no Aspen Plus ™ e ¢ mostrado na Figura 9. A
queda de press@o ao longo da coluna foi desprezada, de forma que o equipamento opera
sob pressdo atmosférica. O vapor suspenso € condensado e, em seguida, separado em
fases aquosa e organica em um decantador. A fase aquosa contendo em sua maioria a
dgua € retirada como destilado, enquanto a fase organica envolvendo principalmente o

acetato de n-butila retorna para a coluna no primeiro estigio.



Figura 9 - Fluxograma do processo de destilacdo reativa para a producao de acetato de
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Fonte: Autor.

Os dados de projeto e os dados da corrente de alimentagao da coluna de destilagao

encontram-se nas Tabelas 6 e 7, respectivamente, e estdao baseadas no trabalho de Cho et

al., 2014.
Tabela 6 - Dados de projeto da coluna de destilagdo reativa.
Coluna de Destilacao Reativa
Niimero de estagios 28
Numero de estagios reativos 11 (8-18)
Nuimero de estagios de retificacao 7 (1-7)
Niuimero de estagios de stripper 10 (19-28)
Estagio de alimentacao dos reagentes 8
(NBUT/HAC)
Estagio do refluxo organico (ORGANICO) 1
Pressao da Coluna (atm) 1

Vazao de Destilado (kmol/h) 73




Tabela 7 - Dados de entrada das correntes de alimentacgao.

NBUT
Fracao molar do n-butanol 1
Vazao (kmol/h) 36,00
Temperatura (°C) 32°C
HAC
Fracao molar do acido acético 1
Vazao (kmol/h) 36,00
Temperatura (°C) 32°C

A convergéncia € alcancada na simulacdo, mas o produto pode estar fora de
especificacdo, e um método de tentativa e erro pode tonar-se dispendioso. A restri¢cdo da
pureza desejada do acetado de n-butila na base da coluna reativa é obtida utilizando a
ferramenta Design Specification do Aspen Plus®. Na equacdo 4.2, encontra-se a restriciio

utilizada no modelo.

Para alcangar esta restricdo a varidvel a ser manipulada foi incluida nas células
Vary, do bloco Design Specification. No caso da coluna reativa, a varidvel manipulada
(ou de decisdao) € o holdup da coluna, que influencia diretamente na taxa reagdo
garantindo, desta forma, a alta pureza do produto. O intervalo, em que esta varidvel foi
manipulada, foi escolhido arbitrariamente e encontra-se na equacao 4.3. Vale ressaltar
que o Aspen Plus® permite que o holdup de apenas um estdgio seja varidvel, logo, foi
necessdrio o uso da ferramenta Calculator para que os valores do holdup dos demais

estdgios reativos fossem atualizados para o respectivo valor do Design Specification.

Xnpusc(WE%) = 0.9789 4.2)
0.1 < Holdup (kg) < 300 4.3)



4.5 Simulacao da Coluna de Destilacao Reativa com Recompressao de Vapor

O fluxograma de destilacdo reativa com recompressdo de vapor € apresentado na
Figura 10. No sistema RV, o vapor de topo da coluna flui para o compressor (COMP),
que aumenta a temperatura e pressao do vapor comprimido. O fluxo de saida na base da
coluna € dividido em duas partes: uma € o produto de interesse, o acetato n-butila, e a
outra flui para o trocador de calor (HEATX) e € aquecida pelo vapor superior comprimido
(TOPO-VC), que através do seu calor latente gera o vapor de fluxo ascendente da coluna
de destilacdo (B2).

Ap6s ocorrer a troca térmica, o fluxo de liquido saturado passa pelo resfriador
(EXC), para reduzir a pressdo para 1 atm e a temperatura para 92 ° C, e entdo o mesmo
flui para o decantador onde € separado em fases aquosa e organica. A fase aquosa
contendo principalmente dgua é retirada como destilado, enquanto a fase organica

envolvendo principalmente o acetato retorna para a coluna no primeiro estagio.

Figura 10 - Fluxograma do processo de destilacdo reativa, para a producdo de acetato de

n-butila, com recompressao de vapor.
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Fonte: Autor.



Os dados de projeto e os dados da corrente de alimentag@o da coluna de destilagio
encontram-se nas Tabelas 8 e 9, respectivamente, e também estdo baseadas no trabalho
de Cho et al. 2014. Isso permite a andlise do impacto energético que a implementacdo do
sistema de recompressdo de vapor ird gerar no processo de destilacdo reativa e a
comparacao rigorosa entre as duas configuracdes. Para garantir as especificacdes de
pureza, o bloco Design Specification foi utilizado com as mesmas restricdes utilizadas na

configura¢do convencional.

Tabela 8 - Dados de projeto da coluna de destilagdo reativa e compressor.

Coluna de Destilacao Reativa

Numero de estagios 28
Nuamero de estagios reativos 11 (8-18)
Numero de estagios de retificacao 7 (1-7)
Niimero de estagios de stripper 10 (19-28)
Estagio de alimentacao dos reagentes 8
(NBUT/HAC)
Estagio do refluxo organico (ORGANICO) 1
Pressao da Coluna (atm) 1
Vazao de Destilado (kmol/h) 73
Compressor
Pressao de saida (atm) 4

Tabela 9 - Dados de entrada das correntes de alimentagao.

NBUT
Fracao molar do n-butanol 1
Vazao (kmol/h) 36,00
Temperatura (°C) 32°C
HAC
Fracao molar do acido acético 1
Vazao (kmol/h) 36,00

Temperatura (°C) 32°C




O processo sob investigacdo apresenta algumas dificuldades para ser simulado. O
principal obstdculo € o fato de ser um processo com reciclo, o que torna a convergéncia
dos resultados mais complexa e faz com que o Aspen Plus® faca uso de tears streams.
Desta forma, com o intuito de facilitar a convergéncia do fluxograma, a fear stream
escolhida, TOPO-V, foi especificada, utilizando o processo de destilacdo reativa sem a
recompressdo de vapor como ponto de partida. As especificagdes de projeto utilizadas

nessa etapa encontram-se na Tabela 10.

Tabela 10 - Especificagdo da corrente TOPO-V.

TOPO-V
Fracao massica do n-butanol 0,182354
Fracao massica do acido acético 0,0646669
Fracao massica do acetato de n-butila 0,52271
Fracao massica da agua 0,230269
Vazao (kg/h) 3550,22939
Temperatura (°C) 96,36°C

4.6 Calculo da Analise economica

Uma forma de avaliar o desempenho econdmico de um processo € através de
critérios expressos por funcdes do tipo lucro ou custo. Problemas de simulagao,
dimensionamento e otimiza¢do podem fazer uso destes critérios para garantir uma decisao
precisa. Por exemplo, a avaliagdo econdmica concede mais seguranca ao engenheiro para
escolher a partir de um conjunto de configuracdes de determinado processo, a melhor
possivel (Brito, 2014).

A forma mais comum de contabilizar todos os custos de um processo em uma
unica fungdo € calculando o custo anual total (TAC), definido como a soma de todos os
custos com utilidades (operacionais) e o custo com capital (equipamentos) dividido por o

tempo necessdrio para recuperar o investimento (payback), dado pela equacdo (4.4):

custo capital )
TAC = ———————— + custo operacional 4.4)

payback



E assumido payback de 3 anos, e o custo total anual é calculado em délar ($)/ano
com base nas equagdes especificadas por Luyben e Yu (2008) e Douglas (1988). Os

célculos foram realizados usando a ferramenta Calculator do Aspen Plus®.

4.6.1 Custo capital

O custo dos equipamentos € uma fung¢do que relaciona alguns dados de projeto do
equipamento estudado. Por exemplo, o custo de uma coluna depende do seu didmetro e
de sua altura; ji o custo de um trocador de calor, seja ele um refervedor ou um
condensador, depende da sua drea de troca térmica (Brito, 2014). Com isso, torna-se
necessario o célculo desses dados para em seguida estimar o custo dos equipamentos,

através das equacdes abaixo:

v Area de transferéncia de calor do refervedor (m?):

PR
UpATg

4.5)

Onde:
- Qg ¢é a carga térmica do refervedor (kW), calculado pelo AspenPlus®;

- Ug € o coeficiente global de transferéncia de calor para o refervedor, usando vapor de

kw
m2K

média pressao como fluido de aquecimento, assumido como 1,419 (Brito, 2014);

- ATy € a diferencga de temperatura considerada constante em 20 K;

v Area de transferéncia de calor do condensador (m?):

PR
UcAT,

(4.6)

Onde:
- Q¢ ¢ a carga térmica do condensador (kW), calculado pelo AspenPlus®;

- U, é o coeficiente global de transferéncia de calor para o condensador, usando dgua

kW
m2K

como fluido de resfriamento, assumido como 0,852 (Brito, 2014);



- AT, (K) € a diferenca de temperatura média logaritma (LMTD), calculada por:

_ ATl - ATZ
ATe = —T, 4.7)
n_
AT,
v" Altura da Coluna
L, = 0,73152N; (4.8)

Onde:

- NT € o nimero total de pratos.

Ap6s os cédlculos da altura da coluna e das dreas de troca térmica do refervedor e do

condensador é possivel calcular o custo capital dos equipamentos conforme descrito

abaixo:

v Custo da Coluna ($):

custo da coluna = 17640D,°°°L%%* (4.9)

Onde:
- Dc é o didmetro da coluna calculado utilizando a ferramenta Column Internals do

simulador Aspen Plus®.

v" Custo do Prato ($):

custo do prato = 229D N (4.10)

v Custo do reboiler ($):

custo do reboiler = 7296A%%° (4.11)



v" Custo do condensador ($):

custo do condensador = 7296A%%° (4.12)

v Custo do compressor ($):

O célculo do custo do compressor segue o procedimento de Douglas (1988), o

indice Marshall e Swift (M&S) de 1108,1 (2002) é usado no célculo:

u—-1
b 303x107% (PO)T ) (4.13)
p= -1 il P,
h 4.14
iy = (4.14)

Ncomp

M&S 4.15
custo do compressor = 280 517,5(bhp)®82(3,11) (4.15)

Onde:
- hp (horse-power) € a poténcia tedrica da bomba;

- bhp (Brake horse-power) é a poténcia real;
SV é 30 d (f_t3)
i € a vazdo de vapor (—);

< ~ lb
- P; é a pressdo de entrada do compressor (ij;),

< ~ . lb
- Py é a pressdo de saida do compressor (—f),

fe?

- u € o coeficiente politropico calculado pelo simulador AspenPlus®;

4.6.2 Custo operacional

O custo com vapor usado no refervedor, de dgua de resfriamento usada no
condensador e o custo operacional do compressor também sao calculados, considerando

o tempo anual de operacdo h = 8150 hr, como descrito abaixo:

v Custo de vapor ($/ano)

O custo operacional de vapor foi calculado com base nas equacdes especificadas por

Brito, 2014



Q
Myapor = 7’* (4.16)

custo de vapor = Myqper$Cyh 4.17)

Onde:
- Qg € a carga térmica do refervedor (%), calculado pelo AspenPlus®;

. K . eyl
- q € o calor latente (k—;), calculado com auxilio da ferramenta Utilities do

AspenPlus®;
- $Cv € o custo de vapor de média pressao (14,50$/1000kg)

- h € a quantidade total de horas de operagao.

v Custo de dgua de resfriamento ($/ano):

Qc
Magua de resfri to = T (4.18)
agua ae resjriamento CpAT
custo da dga de resfriamento = Mygyq de resfriamento $Cah (4.19)

Onde:

- Q. € a carga térmica do condensador (%), calculado pelo AspenPlus®;

- ¢p € capacidade calorifica dd dgua (4,183 Ifq—]K);
- $Ca € o custo da agua de resfriamento (0,02$/1000kg);
- AT ¢é a diferenca de temperatura entre a 4gua que entra e sai do condensador;

- h € a quantidade total de horas de operagao;

v" Custo operacional do compressor

O custo operacional de um compressor € baseado na efici€éncia do motor € o custo

. 0,045
de energia pa— (Douglas, 1988).

, N _ 0045 1KW bhp 420)
Custo operaciona 0 compressor = KWh 1,341hp n, .




Onde:
- n,y, eficiéncia do motor do compressor considerador 0,6 (Douglas, 1988)

- h € a quantidade total de horas de operagdo;

4.7 Analise Ambiental

A polui¢do do meio ambiente se tornou um dos maiores problemas globais do século.
O diéxido de carbono (CO2) como gis de efeito estufa desempenha um papel vital no
aquecimento global, estudos mostram que ele € responsavel por cerca de dois tercos do
aumento do efeito estufa (Gadalla er al., 2006). A medida que o aquecimento global
continua a representar problemas cada vez mais sérios, a demanda para suprimir a
exaustdo dos gases de efeito estufa, em particular as emissdes de CO>, tem sido
incentivada.

Nao hé davida de que o alto consumo de energia na destilagao influencia diretamente
no aumento das emissdes de CO» para atmosfera. Isso se da pelo fato da energia utilizada
na industria ser gerada, principalmente, por meio da combustdao de combustivel fossil,

que podem ser Oleos leves e pesados, gas natural ou carvao (Kumar et al., 2012).

As emissdes de COz, [CO2]emission(kg/s), estdo relacionadas a quantidade de
combustivel queimado, Qe (Kw), e ela é calculada a partir do balanco de energia do
processo de geragdo de energia elétrica e/ou vapor, a partir da Eq. 4.21 abaixo:

_ quel %

[Coz]emission ~ NHV 100 a 4.21)

onde, a (= 3,67) € a razdo das massas molares de CO; e C, enquanto NHV (Net Heat
Value) (kJ/ kg) representa o valor de aquecimento liquido de um combustivel com um
teor de carbono de C% (adimensional). Os valores do NHV e C% dependeré do tipo de

combustivel fossil utilizado no processo e para esse estudo considerou-se o gas natural.

Gadalla et al., (2006) desenvolveram o equacionamento necessdrio para o célculo da
quantidade de combustivel necessario (Qel), para cada forma de energia utilizada no

processo. Em sistemas de destilagdo RD, o vapor € usado para fins de aquecimento no



reboiler; e a quantidade de combustivel para o aquecimento desse vapor € calculado

conforme a Eq. 4.22:

_ Qprocess H20 Trrp — TO

quel - —(hprocess - IF

Aprocess

(4.22)

TFTB - Tstack

onde, Adprocess (KIKE) € hprocess (kI/kg) sdo o calor latente e a entalpia do vapor entregue
ao processo, respectivamente, enquanto Trrg € a temperatura da chama dos gases de
combustido da caldeira (1800°C), T, é a temperatura ambiente, Ts;qcr € a temperatura do

gases de combustao gerados (160°C) € Qprocess € a carga térmica exigida pelo sistema.

Para a configuracdo RDVR, a energia elétrica utilizada no compressor pode ter duas
origens, a rede elétrica local ou turbinas a gas. Considerando o uso da turbina a gis para
o fornecimento de energia, a quantidade de combustivel necessdria é calculada a partir da
relacdo entre a eficiéncia de uma turbina a gés, 1.7, € o fator de Carnot, 1. , como descrito

na Eq. 4.23, abaixo:

_ Qprocess 1

Q = (4.23)
Juel Ner 1—1¢

Para as configuracdes RD e RDVR, as equag¢des utilizadas no cdlculo das emissdes

de CO; foram implementadas na ferramenta Calculator do Aspen Plus®.



Capitulo 5

Resultados e Discussoes



5.1 Validacao dos dados termodinamicos

A validacdo dos dados termodindmicos € essencial para garantir simulagdes
representativas do processo. Essa validacao € realizada a partir da previsao dos azedtropos
presentes no sistema usando o modelo UNIQUAC e dados de equilibrio obtidos no

DECHEMA. A Tabela 11, mostra os aze6tropos previstos.

Tabela 11 - Previsdo da composicdo e temperatura do azedtropo em pressao

atmosférica.

Componente Agua  n-Butanol Aftt)itt?l:e Tem(p:ecr? tura Erro (%)
H>O —nBuAc  0.7234 0.2766 91.21 1.11
H>O - nBuOH  0.7595 0.2405 92.87 0.18

H,O-nBuAc-nBuOH  (.7142 0.0805 0.2053 90.99 0.34
nBuOH-nBuAc 0.8015 0.1985 117.08 0.19

Os resultados do equilibrio de fases revelam que o sistema quaterndrio
nBuOH/HAc/nBuAc/H20 possui trés azedtropos bindrios de ebulicio minima, sendo
eles: dois heterogéneos e um homogéneo, e um azebtropo terndrio heterogéneo. Os
azedtropos previstos pela simulacdo estdo de acordo com Luyben e Yu (2008) e o maior
erro percentual obtido foi 1.11%.

A descrigdo correta da composicdo e temperatura dos azedtropos pode ser
visualizada em um diagrama terndrio, conforma apresentado na Figura 11. Uma previsao
razodvel de um envelope LL pode facilitar o possivel uso de um decantador, que é
frequentemente encontrado em sistemas de destilacdo reativos de esterificagdo (Luyben
e Yu, 2008). E possivel perceber que a regido de duas fases liquidas constitui mais de
50% do espaco de composi¢do e que o azedtropo terndrio de minimo ponto de ebulicdo
esta localizado dentro do envelope LL. Isso ratifica que € essencial a presenca decantador
no topo da coluna para remover a dgua pura na fase aquosa e reciclar totalmente a fase

organica, para retirada do acetato de n-butila na corrente de fundo.



Figura 11 - Mapa de curva residual para mistura n-butanol/dgua/acetato de n-butila.
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Fonte: Autor.

5.2 Analise das Colunas RD e RDVR

As configuracdes para coluna de destilacdo reativa também foram simuladas em
ambiente Aspen Plus® de acordo com os procedimentos descritos no Capitulo 4. As
condicdes operacionais obtidas na simulacdo das duas configuragdes avaliadas estdo

apresentadas nas Figuras 12 e 13.



Figura 12 - PFD para sintese de acetato de n-butila via destilagdo reativa (RD).
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Fonte: Autor

Figura 13 - PFD para sintese de acetato de n-butila via destilacao reativa com
recompressio de vapor (RDVR).
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Os perfis de temperatura para a configuracdo RD e RDVR estdo apresentados na
Figura 14. A inclusdo do sistema com recompressdo de vapor ndo interferiu no perfil de
temperatura do processo de producdo do acetato de n-butila. A formagdo do azedtropo
tende a diminuir a temperatura da reacdo na secdo reativa (Cho et al, 2014). Essa
diminuicdo evita a degradacdo do catalisador e explica a queda de temperatura em torno
dos estdgios 8-15. A temperatura na regido reativa da coluna varia entre 99°C e 115°C.
Esse range na temperatura de operacdo € adequado para a utilizacdo do catalisador

Amberlyst-15. Segundo o fabricante, a temperatura maxima de operacdo recomendada é

de 125°C (Steinigeweg e Gmehling, 2002).

Figura 14 - Perfil de temperatura para as configuragdes RD e RDVR.
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As Figuras 15 e 16 apresentam o perfil de composi¢ao para a configuragdo RD e
RDVR, respectivamente. Analogamente ao perfil de temperatura, a inclusdo do sistema

de recompressdo de vapor ndo interferiu no perfil de composicao.
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Figura 15 - Perfil de composicdo para a configuracdo RD.
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Figura 16 - Perfil de composicao para a configuracio RDVR.
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Na regido reativa, a medida que o dcido acético e o butanol s@o consumidos, o
acetato e a 4dgua vao sendo formados. Para as duas configuracdes, ocorre um valor
maximo de composic¢io dos reagentes (n-But e HAc) no estdgio 8 (alimentacio).

O acetato de n-butila, é formado ao longo de toda coluna de destilacdo. A medida
que se aproxima da base onde € retirado, sua composicdo aumenta até a pureza desejada
(em torno de 97.9% em massa). O azedtropo terndrio formado € responsavel por arrastar
a dgua para o topo da coluna, resultando no deslocamento do equilibrio no sentido da
reacdo desejada, tornando a concentracdo de acetato de butila alta no topo e na parte
inferior da coluna, de modo que o acetato de butila é amplamente disperso ao longo do
equipamento. Conforme pode ser observado nos resultados, a composi¢c@o e temperatura
do topo é praticamente a mesma do azedtropo terndrio. Além disso, foi obtida uma
conversdo de n-butanol de 96.6%.

A inclusdo do sistema de recompressao de vapor a coluna de destilacdo reativa
ndo afetou significativamente perfis de composicdo e temperatura. Uma varidvel
importante a ser analisada no sistema RDVR ¢ a pressao de saida do compressor. Foram
considerados dois critérios essenciais para a escolha dessa pressdo: 1) Uma pressao
minima suficiente capaz de alcancar uma temperatura que vaporize todo o boilup da
coluna; 2) O menor valor da TAC para a configuracio RVDR, que minimize os custos.
A Figura 17 apresenta o comportamento da TAC para o sistema RDVR em fun¢do da
variagdo da pressdo de saida do compressor. Em todos os casos da curva gerada, o boilup
€ completamente vaporizado. Conforme pode ser observado, a minima pressao de saida
do compressor igual a 4 atm, permite vaporizacao total do boilup e resulta no menor custo

anual para o sistema RDVR.



Figura 17 - Comportamento da TAC para a configuracio RDVR.
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Obteve-se o coeficiente politropico (1) na condic¢do de estado estaciondrio como
1,11. Levando em consideracdo que todos os dados de entrada do sistema de compressao
permanecem fixos, em qualquer cendrio analisado nesse estudo, pode-se afirmar que a

varia¢do na razdo de compressdao (CR), definida pela equacdo abaixo, ird influenciar

diretamente TAC:

u
P, (T,\i-T
CR= == (—")” (5.1)
T;

Com uma pressdo de entrada, P; constante (1 atm), a variacdo da CR, para atingir
a temperatura de saida desejada (T,) em relagdo a uma temperatura de entrada fixa (Tj),
leva ao aumento de energia requerida pelo compressor (Qcompressor), qUE€ POr sua Vez,

diminuird a economia de energia, consequentemente aumentard a TAC.



5.4 Analise econdmica e Anilise Ambiental

Embora ndo haja modificacdes significativas na condi¢do operacional do
processo, a inclusdo da recompressdao mecanica de vapor ird impactar nos custos. De um
lado tem-se a aquisicao do equipamento e do outro tem-se a possibilidade de economia
com utilidades. Neste sentido, a andlise econdmica fornece um insight preliminar sobre
a vantagem de uma configuracdo em relacdo a outra. A Tabela 12 apresenta os custos
operacionais e de capital para as configuracdes RD e RDVR. Observa-se que a inclusao
do sistema de recompress@o de vapor resultou em uma redugdo de 33.65% no custo anual
total, considerando o processo de esterificacdo do n-butanol.

Na configuragdo RDVR, mesmo que necessite de um maior investimento capital
e também gere um custo de energia elétrica para funcionamento do compressor, € possivel
perceber uma reducdo nos custos operacionais devido a diminuicdo do consumo de
utilidades. O custo operacional do vapor € dispensado e o custo com a &agua de
resfriamento reduz consideravelmente, pois a condensacdo do vapor acontece através da
troca de calor no HEATX. Essa reducao reflete positivamente na diminuicao da TAC,

tornando o sistema de recompressao de vapor vantajoso.

Tabela 12 - Custos para as configuracdes RD e RDVR.

RD RDVR
Custo Capital ($/ano)
Casco 175373.955 170102.311
Pratos 5317.98875 5116.89214
Reboiler 64386.6082 68807.2253
Condensador 39516.0382 10530.6214
Compressor - 302999.307

Custo Operacional ($)
Vapor 169108.425 -

Agua de resfriamento 22893.024 3670.434
Custo elétrico do Compressor - 67495.8396
Catalisador 1565.59176 1842.37062
Custo Anual Total ($)

TAC 288431.904 191364.924




O fato da destilacao ter uma baixa efici€éncia faz com que seja necessario a entrada
de uma energia de alta qualidade (exemplo, vapor) no reboiler. O vapor utilizado no
reboiler para configuracio RD advém do aquecimento, em caldeiras, através da
combustdo de combustiveis fosseis. A escolha do gés natural, como combustivel, se deu
pelo fato dele apresentar o menor fator de combustivel Fuelf.e: (0.051Kj/h), calculado
através das equagdes disponibilizadas por Gadalla et al. (2006). O sistema RD apresentou
uma emissdo de CO>de 168.02 kg/h.

Ao mesmo tempo que a destilacdo necessita de um fornecimento de energia,
rejeita-se uma quantidade semelhante de calor no condensador. Na configuragdao RDVR,
o calor desperdicado é reaproveitado para fornecer energia ao rebolier. Nesse sistema, o
CO, ¢é gerado através de uma turbina a gds, responsavel pelo fornecimento de energia
para o compressor. Neste caso, o sistema RDVR apresentou uma emissdo de CO> de
146.70 kg/h.

A inclusao do sistema de recompressdo de vapor resultou em uma redugdo de
12.69% na emissdo de CO:. Essa redugdo € de aproximadamente 171 toneladas de CO>
por ano — considerando 8000 horas de operacdo anual. Devido ao reaproveitamento da
energia desperdigada e consequentemente um menor consumo de utilidades no processo,
que impacta diretamente na quantidade requerida de combustivel f6ssil para geracdo do

vapor/energia, obtém-se uma reducio significativa na emissao de COx.



Capitulo 6

Conclusoes e Trabalhos Futuros



6.1 Conclusoes

Foi simulado em ambiente Aspen Plus® o sistema para esterificagio do n-butanol.
Os aspectos termodindmicos, os parametros de interacdo bindria do modelo UNIQUAC
e as constantes cinéticas para o modelo pseudo-homogéneo baseado em atividades, foram
implementados. O uso do sistema de integracao de calor externo, através da recompressao
de vapor na coluna de destilagdo, que até o presente momento nao foram relatados estudos
na literatura para a sintese de acetato de butila, foi aplicado com sucesso. Nas duas
configuracdes, conversiao de n-butanol de 96.6% foi alcancada e uma pureza de acetato

de n-butila de 97.9% em massa foi obtida.

O processo proposto forneceu uma reducao de 33,65% custo anual total (TAC)
total e uma reducdo de 12.69% na emissao de CO», quando comparado com a destilacao
reativa convencional. Conforme largamente reportado na literatura, a recompressiao
mecanica de vapor reduz ndo apenas os custos operacionais da planta, mas também os

impactos ambientais associados a geragcao de energia.

6.2 Trabalhos futuros

A melhoria na implementagdo do esquema de recompressao de vapor pode ser
avaliada no futuro. Existem diversas configuragcdes para sistema de integracdo de calor,
embora a recompressao de vapor mecanica tenha alcangando redugdo no consumo de
energia, um estudo mais aprofundado com relacdo a implementacdo de outros sistemas

de recompressdo pode gerar uma maior redu¢do na TAC e emissoes de COx.
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APENDICE 1

Cédigos Implementados no Aspen Plus
Utilizando Linguagem Fortran



Sistema de Destilacao Reativa

¢ calculo para dimensionamento dos equipamentos
Lc =0.73125*NT
Ar = Qr/(1.419%20)
Ac = ((-1)*Qc)/(0.852*71.20)
¢ Calculo para custo da coluna de destilacao
CCost = 17640*(Dc**1.066)*(Lc**0.802)
Traycost = 229*(Dc**1.55)*NT
¢ calculo para custo do reboiler
Rebcost = 7296*(Ar**0.65)
¢ calculo para custo do condensador
Condcost = 7296*(Ac**0.65)
¢ calculo do Custo de capital
Capcost = CCost + Traycost + Rebcost + Condcost
¢ Calculo para custo operacional
¢ quantidade de horas de operacao por ano
h =8150
c agua de resfriamento
¢ capacidade calorifica (kj/kgK)
cp=4.183
¢ preco da agua de resfriamento ($/kg)
cw =0.02/1000
c diferenca de temperatura da agua de resfriamento
dt=35
¢ quantidade de agua de resfriamento kg/h
mh2o0 = (-Qc/(dt*cp))*3600
¢ custo da agua de resfriamento

cwceost = cw*mh2o0*h



¢ Vapor de mi;'2dia pressi; Y20

¢ preco do vapor de media pressao ($/kg)
cmps = 14.50/1000

c calor latente de vapor kj/kg
Imbd = 2034.75

¢ Quantidade de vapor saturado kg/h
mmps = (Qr/lmbd)*3600

¢ custo do vapor saturado $/ano
costvap = cmps*mmps*h

¢ custo do catalisador

catacost = holdup*7.7162*4
Oprcost = costvap + cwcost + catacost

¢ Custo anual total

TAC = Oprcost + (Capcost/3)



Sistema de Destilacao Reativa com Recompressiao de Vapor

¢ Calculo da altura da coluna de destilacao
Lc=0.73125*NT
¢ Calculo da area de troca termica do trocador de calor e do resfriador
Ar = Qr/(1.419%17.79)
Ac = ((-1)*Qc)/(0.852*87.31)
¢ Calculo para custo da coluna
CCost = 17640*(Dc**1.066)*(Lc**0.802)
Traycost = 229*(Dc**1.55)*NT

¢ Calculo para custo do trocador de calor e do resfriador

Rebcost = 7296*(Ar**0.65)
Condcost = 7296*(Ac**0.65)

¢ Calculo para custo do do compressor

m = (coefpoli/(coefpoli-1))

m2 = 1/m

P = (poutcomp/pincomp)**(m?2)

hp = 0.0000303*m*flowrate*pincomp*(P-1)
bhp = hp/0.8

mes = 1108.1

compcost = (mes/280)*517.5*(bhp**0.82)*3.11

¢ Calculo do Custo capital ($/ano)

Capcost = CCost + Traycost + Rebcost + Condcost + compcost

¢ Calculo para custo operacional ($)

¢ quantidade de horas de operacao por ano
h=8150

¢ Custo operacional do compressor

opccost = 0.0428*(1/1.341)*(hp/(0.8*0.6))*h



¢ custo da agua de resfriamento

¢ capacidade calorifica (kj/kgK)
cp=4.183

¢ preco da agua de resfriamento ($/kg)
cw =0.02/1000

c diferenca de temperatura da agua de resfriamento
dt=5

¢ quantidade de agua de resfriamento kg/h
mh2o = (-Qc/(dt*cp))*3600

c custo da agua de resfriamento
cwcost = cw*mh20*h

c custo do catalisador

catacost = holdup*7.7162%4
Oprcost = cwcost + opcost + catacost

¢ Custo anual total

TAC = Oprcost + (Capcost/3)
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Abstract

The process of producing csters 15 usually performed through estenfication m a reactor followed by a distillation
column to separate the products. However, this design hmits the reagent conversion. Reactive dishillation is an
alternative to get around this issue as it allows greater reagent conversions n reactions lmmited by chemical
cquilibrium. It is one of the most famous process mtensification technigues. On the other hand. mechanical vapor
recompression has been used to recycle waste heat (o improve efficiency of conventional distillation columns. In this
context, this work evaluated the inclusion of a mechanical vapor recompression system in 8 reactive distillation
process to obtam n-butyl acetate via n-butanol estenification with acetic acid. Systems with and without recompression
were simulated in an Aspen Plus™ environment. The addition of recompression resulted in a reduction of 33.65% in
the annual cost of the process, while not significantly affecting the purity of the desired product and the reagents”
conversion. From an environmental point of view, the mechanical vapor recompression system adoption resulted in a
12.69% reduction i CO: emissions, contributing positively to meeting the requirements of the environmental
regulntions.

Keywords: N-butyl acetate; Esterification; Reactive distillation; Vapor recompression; Simulation.

Resumo
0 processe de produgie de ésteres gernlmente ¢ realizado por meio de esterificagdo em reator seguida de coluna de
destilagiio para scparagio dos produtos. Mo cotanto, esta configurago limita a conversiio do reagente. A destilagio
reativa ¢ uma altemnativa pam contomar esse problema, pois permite maiores conversies de reagenies em reaghes
limitadas pelo equilibrio quimice. E uma das mais famosas técnicas de intensificagio de processos. Por outro lado, a
recompressio mecanica de vapor tem sido usada para reciclar o calor residual ¢ melhorar a eficigncis das colunas de
destilagio convencionals. Nesse contexto, este trabalho avalion a inclusio de um sistema mecanico de recompressao
de vapor em um processo de destilaciio reativa para obtengéo de acetato de n-butila via esterificac@o de n-butanol com
acido scetico. Os sistemas com ¢ sem recompressae foram simulados em um ambiente Aspen Plus ™. A adigio da
recompressio resultou em uma reducio de 33,65% no custo anual do processo, sem afetar sipnificativamente a pureza
do produto desejado ¢ & conversio dos reagentes. Do ponto de vistn ambiental, a adocio (ou inclusio?) do sistema de
recompressio mecinica de vapores resultou na redugio de 12.69% nas emissdes de CO:, contribuinde positivamente
para o atendimento aos requisitos da regulamentagio ambiental.
Palavras-chave: Acctato de M-butila; Estenficacio; Destilagdo reativa; Recompressao de Vapor; Simulacio.
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Resumen

El proceso de produccion de esteres se realiza habrualmente medianie esterificacion en un reactor seguida de una
columna de destilacion par sepurar los productos. Sin embargo, este disefio limita la conversion de reactivo. La
destilacion reactiva s una alternativa para solocionar este problema, ya que permite mayores conversiones de
reactivos en rescciones limitadas por el equilibrie quimico. Es una de las tecnicas de intensificacion de procesos mas
famosas. Por otro lado, se ha utlizado la recompresion mecanica de vapor para reciclar el calor residunl ¥ mejorar la
eficiencia de las columnas de destilacién convencionales. En este contexto, cste mabajo evalud la inclusion de un
sistema de recompresion mecanica de vapor en un proceso de destilacion reactiva para obtener scetato de n-botilo
mediante esterificacion de n-butanol con acido acético. Los sistemas con v sin recompresion se simularon en un
catome Aspen Plus ™. Lo adicion do recompronion rosulto on una reduccion del 32,65% on <l coate anual dcl
proceso, sin afectar sigmficativamente la pureza del producto deseado v la conversion de los reactivos. Desde el punto
de vists medioambiental, la adopeion del sistema de recompresion mecanica de vapor resulto en una reduccién del
12,69% en Ins emisiones de OO, contribuyendo positivamente al cumplimiento de los requisitos de 1o normativa
medicambiental.

Palabras clave: Acetato de N-butilo: Esterificacion: Destilacién reactiva; Recompresion de vapor; Simulacion.

1. Introduction

n-Butyl acctate (n-BuAc) 15 an ester used mamly in the manufacture of paints, coatngs, and solvents; to adjust
viscosity and maprove fluid propertics (Brovim Jumor & Pires Afonso, 2009). Usually. it 15 produced through the estenfication
reaction of acetie aed (HAz) with n-butanal (n-BuOH) in the presence of an acid catalyst. The mereasing consumption of n-
BuAg is justified by its lower impact on the environment compared to other esters (Cho et al, 2004; Giwa & Giwa. 2017; Tian
etal., 2012; Venimadhavan et al., 199%).

The estenification process to produce n-butyl scetate may be carmed out through a reactor followed by o distillation
column. Another option is to use a reactive distillation column, which combines the reactor and the dishllation column m a
single equipment As the resction 1s reversible, the conversion of n-BuOH 15 limited by chemical equlibrium. Reactive
distillation is better suited to this type of process for two reasons: 1) constant recyelmg of unconverted raw material: and 2)
continuous removal of products, promoting an increase in the conversion of reagents (Andrade, 2012; Muthia ef al., 2018).

The reactive distillation (RD) process s one of the most important 1n the intensification field; since it can increase
production and require less mvested capatal, due to the reduction in the number of cquipment. The application of BD to the
esterification process was first reported by Backhaus through a series of patents published m 1921, 1922 and 1923 {Arthur A
Backhous, £921. 1922, 1923). The first industnial column was implemented m 1980 by the Eastman Chemical Company to
produce methyl acetate. There are already mare than 150 RD 1n operation in the chemical and petrochemical industnies (G.
JanHarmsen, 2007). RD systems comprise homogeneous and heterogeneous, trreversible and reversible, catalyzed reactions,
and may include hydrogenation, hydrodesulfurization, esterification, and etherification reactions (Kiss ef al., 2019). Studies
that evaluated different intensified processes such as pervaporation, pressure swing distillation and reactive partition wall
column, indicate that reactive distillation is one of the most suitable configurations in esterification systems for the production
of scetates {Martinez ef al., 202).

In the bterature. there s an mercasing number of studies focused on the production of n-BuAc through resctive
distillation. Hantka er af (1999} experimentally studied the synthesis of n-BuAc through BD. The suthors developed a
computational model based on phase and chemical equilibrium and validated it with expenmental data. Considening the
production of n-BuAc through transestenification between n-butanol and ethyl acetate, Giwa (2012) compared the performance
of the temperature and composition profiles of o system combining a reactor and a column with those of RD. The author found
simulation results that pomted to the greater efficiency of the miegrated system m comparnson to the convenbonal
combligumintion, e RD was sble tw piovide & highio couveision and gioic product purity, Eleag e ol (2018) usad osidusl
curve maps for the conceptual design of the synthesis of n-butyl acetate. From the obtained project, the authors calculated the
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energy consumption and the total annual cost. Through tests in a pilot plant, Stermigeweg & Gmehling (2002} evaluated the RD
process to prodoce n-BuAc using a strongly acidic ion exchange resin as a catalyst. The authors analyzed the thermodynamic
and kinetic aspects of the system.

Due to the crergy-mtensive nature of distillation. several hest integration techniques may be used to redoce encroy
consumption. Mechsnical vapor recompression (MVR) 15 one of these techniques. In this case, an external cycle is added 1o the
column, aided by compressors and heat exchangers, resulting in an energy-etficient scheme. The use of MRV can reduce
distillation energy requircments by 200 0 T0% (Gao er al, 2004, 2015 PeterMizsey, 1995). he application of mechanical vapor
recompression o reactive distillation to obtem n-butyl acetate was not found i the consulted Iiterature. In this context, this
work brings two ideas that are on the edge of the chemical engincering state-of-the-art: the intensification of a process using
BRI} and the use of MRY to achieve greater energy integration. The esterification of n-butanol using RD was simulated in
Aspen Plus™, The configurations with and without MRV were compared from the perspective of energy consumption, total

annual cost, and CO0; emissions.

2. Methodology

The methodology wsed in this paper was theoretical-computational (Souza er al, 2021}, The estenfication process of
n-butanol is the process under evaluation. This research was developed in Aspen Plus software, which is a suitable tool for
designing. optimizing and monitorg process performance for the chemical mdustry. The first step 15 the definition of
thermodynamic and kmetic model. The next phase comprses the flowsheet development of the conventional resctive

distillation and the reactyve distillation with mechanical vapor recompression. The last step is the companson between the two
configurations. It is important to say that all the parometers and mmput data were obtamed from literature, and they are
highlighted in the following sections:

2.1 Kinetic and Thermodynamic Model

M-butyl acetate 15 produced by the esterification of acetic seid with n-butanol according to the following second-order

reversible reaction:

HAe + nBulQH < nBude + H,0 (1]

Acetic Acid + n-Butanol « » n-Butyl acetate + Water

This reaction is catmlyzed by the 1on exchange resin {(Ambertyst- 15) and the pseudo-homogeneous model represents
the reaction rate:

1 1dn

T e dt by By Bpuon = Koy BairuacBi, o0 (2]

The reastien mle was medeled using ackvity terms i, ) insicad of the concentmbions or melar fractions, due o the

strong non-ideality of the mixture. The kinetie model (Eq. ) assumes a lmear relationship between catalyst mass { boldup) and



Research, Society and Development, v. 10, n. 12, €243101220345, 2021
(CC BY 4.0) | IS5N 2525-3409 | DOL http://dx.doi.org/10.33448/rsd-v10i12.20345

reaction rate. The temperature dependence on the kinstic constant (&} is descnbed by Arrhenius’ Law (Eq. 3) and the kinetic

parameters &, k2, £, 5 E, , fre shown in Table 1| {Steinigeweg & Gmehling, 2002).

A - (%} (3

Table 1. Kinetic parameters of n-butanol estenification.

i Je ! (malig.s) E,; (k)/maol)
Esterification | 61084 x 107 56.67
Hydrolysis g 9.8420 x 10* 67.66

Source: Steinigeweg snd Gmehling (20032).

Esterification reactions present many azeotropes (and of vanous types), which makes the thermodynamic vahidston of
propertics o challenge. The quality of the binary parameters of the thermodynamic model 15 essential to cosure the cormrect
prediction of composition and temperature. The UNIQUAC thermodynamic model was used to represent the non-ideahity of
the liquid phase: the vapor phase was considered ideal. The binary mteraction paremeters [/;; arc shown in Table 2 and were
obtamned from the vapor-liquid equilibrium database provided in DECHEMA (Chemistry Data Senes edited by 1. Gmelmg and
U, Onken).

Table 2. Binary interaction parameters for the UNIQUAC model {calimol).

=0 U, = 68.0083 U, =-34359 U, = 685.71
Uy, = 5811417 a=0 Ly, = -131.7686 U, = 24.6386
Uy, =527.9269 U,,= 148.2833 Uyy=0 Uy =712.2349
U, = 4614747 U, = 825336 Uyp=-298.4344 Ugy=10

Components: { 1) water; (2) n-butanol: {3} acetic acid; (4) o-butyl acetate. Source: Cho er. al. (2014).

The phase cqudibrium results predicted by the UNIGUAC model are m accordance with Luyben (2008) and the
highest percentage error found was 1.11%, as shown in Table 3.

Table 3. Prediction of azeotrope composition and temperature at atmosphenc pressure.

T t Iighest
H:0 - nBuAc (L7234 0.2766 M3l Heterogeneous 111
H:0 - nBuH 07595 0.2408 02.87 Heterogeneous 0,13
H20-nBuAcnBueOH 07142 00805 0.2053 0. 90 Heterogeneous  0.34
nBuOH-nBuAc (L8015 0.1985 117.08 Homogeneous  (L19

Source: Authors {2021).

The description of the composition and tempernture of the azeotropes based on experimental data may be visualized m
o termary diagram. as shown in Figure 1. The two-liquid phase region represents more than 50% of the diagram and the
minimum boiling ternary azeotrope is located within the liquid-liguid envelope. In esterification processes, the nppearance of
two liquid phases 1s common, therefore. o decanter is ssually used (Luyben, 2008). [n this case, the decanter has the function
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of removing pure water in the aqueous phase and completely recycling the organic phase to remove the n-butyl acetate in the
column base stream.

Figure 1. Ternary dingram for n-butanol'water/n-butyl acetate nuxture.
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Source: Authors {2021).

2.2 Evaluated Process Flow Diagrams
221 Comventional Reactive Distillation {RD)

The conventional flowsheet of the reactive distillation process designed to produce n-butyl acetate was simulated in
Aspen Phus™ and is shown m Figure 2.

The distillation column was modelad weing the RADFRAL routine, which colves the MESH squatione {maoss and
energy balances, sum of compositions, and equilibaum refations). The column operates at 101325 N/m? and the pressure drop
across it has been neglected. The top product is condensed and then separated into aqueous and organio phases in a decanter.
The agueous phase manly contaming water 15 withdrawn as distillate. while the orpanic phase mamly contaiining n-butyl
acetate is retumned to the column m the first stage as reflux.

The equipment design and foed conditions used to smulate the flowshect for the conventional configuration can be
seen in Table 4 (Cho er al, 2014).

To achieve a countercurrent flow (liguid-vapor) at each stage of the column’s reactive section, it is commoen for the
reagent with a lower boiling point to be fed below this section, while the reagent with o higher boiling point is fed above it
However. the two reagents of the current chemical system of mierest have similar borling points {HAc: 117.86°C and o-BuOH:
117.38°C). Then, the feeding of the two reagenis occurs in the same stage (#8). resulting i a2 high concentration of these

components 1n that section.
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Figure 2. PFD for n-butyl acetate synthesis via reactive distillation.
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Sowrce: Authors (2021 ).
Table 4. Reactive Distillation column design data.
Number of stages 2R
Number of reactive stages 11 (B-18)
Mumber of stages of the rectfication section Ti1-T
Number of stages of the stripper section 10 (19-28)
Feed stage of the reactants (NBUT/HAC) b
Feed stage of organio reflux (ORGANIC) 1
Pressure (M/m?) 101325
Diistillate mass flowrste (kg'hr) 345382

Sewrce: Autlors (2021

The desired composition (purity) of n-butyl acetate at the bottom of the reactive column is achieved using the Aspen
Plus™ Diesign Specification tool:

Aamuac (wi%) — 05789 1

I'n meet the desired punty, the manipulated vanable chosen i the holdup of the equilibrium stages. The mitial
uncertamnty range 1s shown i Eq. 5:

L1 < Holdup (kg) < 300 1]

The reaction rate is directly affected by the holdup. The software Aspen Plus™ allows the user to change each stage
holdup individually. The Calculator tool was used so that the holdop values of the other reactive stages were updated as the
mantpulated vanable changed.
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2.2.2 Conventional Reactive Distillation with Direct Vapor Recompresvion (RDVR)

The mechanical vapor recompression was mcleded e the PFD of reactive disnllation. az shown in Figure 3, o
evaleate the reduction in energy consumption. In the RDVE configuration, the top stream of the column goes to the
compressor {COMP), which moreases its pressure. Assuming the column pressure is 101325 Nm?, and using a compressicn
ratio of 4, the compressor outlet temperature ncreases from 9% 10 171°C. The bottom stream of the column 5 splht into two
parts. One pant is the product n-butyl acetate, while the other flows to the heat exchanger (HEATX), where it is heated by the
compressor output stream { TP-CS). which generates the boil-up stream (B2) through its latent heat.

Figure 3. PFD for n-butyl acetate syathesis via reactrve distillanon with vapor recompression (RDVER )
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Source: Authaas (20217

After thermal integration. the saturated liguid stream goes to the cooler (EXC), where the pressure and temperatures
are reduced to 101325 N/m® and 92°C, respectively., This stream goes to the decanter where it is scparated into squeous and
organic phases. The aquecus phase 15 removed as distillate, while the organic phase retumns to the column as reflux.

To assess the encrgy mpact in the reactive distillation process due to the addition of the MRV system, the design date
for the distillation column and feed were the same as those of the RIY conventional configuration. To ensure purity
specifications, the Design Spenification too] was also used.

This flowsheet presents additional difficulty m converging the mass and enengy balances. The main obstacle i the
presence of two recycles, which increases the non-lmeanty of the mathematical model. To get around this, the results obtained
in the conventional configuration of the RD were used as an initial estimate. In this case. the stream TP-S has been specified.
The ve ol an wloyuate bl estimaie facilites e scac fo e mdels seluton.
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2.1 Economic and Environmental Analysis

The most common way o account for all the process” costs i a single function 5 by caleulating the total annual cost
{TAC), defined as the sum of all the costs with utilities (operational) and the cost with capital (equipment) divided by the time
needed to recover the mvestment (payback). This is expressed by Eq. 6:

TAC = capital cost 3 ional cost 6
=~ payback operacional cos ()

It was considered o payback of 3 years amd the wisl aooeal cost was celeulaed e §/yem, bused on e eyuations
specified by Luyben (2008) and Douglas {1998). Calculatons were performed using the Aspen Plus™ Calenfotor ool. An
annual operating time of 8130 hours was considered. Table 3 provides more derails about the equations used to calculate the
TAL.

Environmentsl pollution has become one of the biggest global 1ssues of the century. Carbon dioxide (CO;) plays a
critical role in global warming, accounting for about two-thirds of the increase in the greenhouse effect (M.Gadalla; Z.0Mjic;
R.Smith, 2006). In this case, reductions in greenhouse gases, in particular O0., emissions have been encouraged.

Since distillation i1s one of the largest energy consumers in the chemical industries — and the steam used in reboilers
comes from the combustion of natural gas or coal (Vivek Kumar; Bandan: Kiran: Amiya K. Jana: Amar Nath Samanta, 2012}
—, it also directly contnbuies to the increase i COy cmissions.

CO; emissions are related to the amount of fucl bumed () which is caleulated from the energy balance of the

clectne power and'or steam generation process, as shown n Bg. 7

& ruel (W] o
WA 184

[€0z)emisvion (ki /s) = ()
where a (= 3.67) is the ratio of the molar masses of C0; and C. while N4V {Net Heat Value, k)kg) represents the net heating
value of & fuel with a carbon content of C% (dimensionless). The NHT and C% values depend on the type of fossil fuel used 1n
the process. For the processes evalusted i this work, natural gas was considered.

Gradalla er al. (2006) developed the model to calculate the amount of necessary fuel ¢, for each form of energy
used mn the process. In BD systems, steam 15 used to provide energy to the reboilers, and the amount of fuel for heating this

steam is calewlated according to Eq. 8:

Qrmrm 1 T.r"r'u = Ttl
Q usl = h FIMERE _h":‘r L 8
st Jh"‘hfﬁ\[ " 4 J‘r.l"'HI = Fabask { j

where A0 (kikg) and R {kl'kg) are the latent heat and the enthalpy of the steam delivered to the process,

procrEs
respectively; Tyyw 15 the flame temperature of the boiler (1800°C): T, is the ambient temperature; Typis is the fuel gases
temperature ( 160°C); and {,,,......,, 15 the heat duty required by the process.
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Table 5. Equations used 1o calculate the TAC.

Eguation Conuments

Capital Costs

Shell Cost (§) = 7640050050, - D¢ is thie column diameser;
where L, — 0.73152N, - 1., is the column length:

Tray Cost (3} — 229!}: "_'5."'."7 - NT is the total amount of trays;

- Ay is the heat transfer area of the rebodler (m')
; . =} 1= the heat duty of the reboiler (KW,
Reboiler Cost (8] = 72964, . -1/, 15 the global heat transfer coefficient for the reboiler,

where g = "f;r“ assnmed gs 1,419 :‘:n'
- AT is the temperature difference. considered constant in
Fii g
- A 15 the heat transfes area of the condenser (mey;
- is the heat duty of thecondenser (KW

- U, s the global heat wanster cosfiicient for the

Condenser Cost (5) — 729647,

. o L
where 1, — - Q'Er condenser, assumed as (352 =y
8T - AT, (K) is the logarithmic mean temperature difference
(LMTD), calculated as: AT, = ﬁ:-q'ﬂ-
]

- The Marshall and Swift (M&S) index of 11081 {2002} 1=

Compressor Cost (%) used i the cabculation:

_ MBS . - hp {horse-power) is the theoretical power of the pump;

] Si?jf'b:pj (3.11) - biip {Brake horse-power) |s the real power:
p : fe
where bhip < Bt = ¥;is the steam flowrate {* 'II J:
: 1 ih,
20321075 . (Pu )F"-ri 1 - I, ks the mlet pressure {“-_: ¥
e e | ;
=1 F; - i the cuthet pressure {;: }:

- b 15 e polyiropic cocfiicient;

Operabng Cost .
- Gy is the heat duty of the reboiler {h’_l} i

Steam Cost (Byear}— Myp. o 5C, 0 -ty is the latent heat {f"‘};

. g L
W P = - 8Cv is the cost of mediom pressure steam

(14505 10008
- b ta thee fotal amount of operating hours,

- @, is the heat duty of the condenser {:"} i

Cooling water Cost ($/year) = mow$Coh . ¢, is the heat capacity of water {-}.183 ;L’;:l:
i

where /gy = ,7;:';- - 8 i the cnot of conling water (0181 (Wi )
- AT is the tempesature differcnce between the water
cutenng and leaving the condenser;
- The operating cost of a compressor is based on cngine

Compressor cletrical cost = efficiency and energy cost Lk

oass LHW  bip h oy
KWRE IHHIEE ty, - Mgy is the efficiency of the compressor engine considered
[

Source: Authars (2021,

In the RDVR configuration. the electrical energy used in the compressor may come from two sources, the local power
Hnd oF gas turbines. Curt:ld.ca'ins the use of the gus turbines as power ﬁUPPl}'- the amount of fu=l n:quir\cd 15 celoulated from the

ratic between the efficiency of a gas turbine {5} and the Camnot factor (i, ), as described m Eq. 9. To caleulate CO:

emissions, the equations described above were implemented in the Calcwlator wol of Aspen Plus™.

9
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J. Results and Discussion

The operating conditions obtained in the simulation of the two evaluated configurations are presented in Figures | and

The temperature profiles for the RD and RDVR configurations are shown m Figure 4. The addition of the vepor
recompression system did not affect the temperature profile of the n-butyl acetate production process. The azcotrope formation
tends to lower the reaction temperature in the reactive section (Cho er af., 2014). This decrease prevents catalyst degradation
and explams the temperature drop around stages 8-15. The temperature 1n the reactive section of the column varies between
99°C and [15°C. This renge comprses the operating temperature valoes suitable for osing the Amberdyst-15 catalyst.
According to the manufacturer, the maxmum recommended operating temperature 15 125°C (Stemgeweg & Gmehlmg, 20402).

Figure 4. Temperature profiles for RD and RDVE configurations,
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Source: Authors {(2021),

Figure 5 presemts the composition profile for the KD and RDVR configurations. The addition of the vapor
recompression system did not affect the composinon profile. In the reactive section, as scetic acid and butanol are consumed,
acetate and water are formed. The maximum composition value of the reagents (n-But and HAc) oceurs in stage 8 (feed stage).

MN-botyl acetate is produced throughoot the entire distllation column. As it approaches the bottom. where it is
removed, 1ts composition increases to the desired purity {around 97.9 wi%a). The ternary pzeotrope formed is responsible for
dragping the water to the top of the column, shifting the equilibrium to faver the desired reaction It 15 possible to see that the
composition and temperature of the top are almost the same as those of the temary ezeorope. A 96.6% n-butano] conversion
was obtamned.

An important varable to be analyxed in the RDVR system 15 the compressor output pressure. Two essential criteria
were considered for choosing this pressure: 1) a minimum pressure sufficient to reach a temperature that vaporizes the entire
boil-up of the column; 2} the lowest TAC value for the RVDR confipuration. which minimizes costs. Figure 6 shows the
behavior of TAC for the RDVR system as a function of the compressor output pressure. In all cases, the boil-up s completely

10
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vaporized. As can be scen, the mmmmum compressor output pressure of 405300 N'm? allows full boil-up vaponization and
results in the lowest annual cost for the RDVE system.

Figure 5. Composition prafile for RD and RDVER configurations.
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Figure 6. TAC behavior for RDVE configuration.
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The obtained polytropic coctficient () was cqual o 1.11. Considering that all the mput dats of the compression
system remained fixed for every scenario, it is possible to state that the vanation in the compression ratio (CR) directly
inflwences the TAC, as shown in Eq. (-

P I (10)

Py



Research, Society and Development, v. 10, m. 12, 243101220345, 2021
(CC BY 4.0) | ISSN 2525-3409 | DOI: http://dx.doi.org/10.33448/rsd-v10i12.20345

Considering a fixed imput pressure () of 101325 N/m”, the CR changing to achicve the desired output temperature
(T} relatve to a fixed imput temperature {T; ) increases the roquired encrgy by compressor (e and the output presswre
(P,); therefore, increasing TAC,

Although there are no significant changes in the operating conditions of the process; the inclusion of the MVE
impacts its costs. On one hand, there is the sequisition of equipment, and, on the other hand, there is the possibality of saving
on utilities. In this context, the economic analysss provides a preliminary insight into the advantages of one process over
another. Table & presents the operating and capital costs for the RD and RDVR configurations. [t is observed that the inclusion
of the vapar recompression system resulted in 2 reduction of 13.65% in the total annual cost, considermg the n-butanol
esterificanon process. Even though the RDVR configuration requires & greater capital investment and generates an electrical
energy cost for compressor operation, there is a reduwction in operating costs due to the decrease i the total utility
consumption. The operating cost of steam 15 not required anymore, and the cost of cooling water 15 considerably reduced
because the steam condensation tokes place in the HEATX through heat exchange. This reduction reflects positively on the
TAC, making the use of the RDVR system more advantageous.

Table 6. Costs for RD and RDVE configurations.

RD RDVR
Capital Cost {§)
Shell 175,371.95 170.162.31
Stages 531798 511688
Reboiler 64 386,60 68,807.22
Condenser 39.506.03 10,530.62
Compressor - 30299930
Chperating Cost (S'vear)
Steam 169, 10842 -
Coolmg water 2289302 3,670.43
Compressor clectrical cost - 6749583
Catalyst 1.565.591 154237
Total Annual Cost (Sivear)
TaC 2RR.431.90 191.5364.92

Source: Authors (2021,

Due to the distillation’s low efficiency, 1t 15 necessary to input high quality encrgy (steam) into the reboaler. The steam
used in the rebotler for the RD configuration comes from boilers, which burn fossil fuels. The choice of nstural gas s
motivated by its lowest Fuelpe (00051 kI'h), calculated using the equations provided by Godalla e af. (2006). The R system
presented a OOy emission of 168.02 ke'h.

While distillation requires an energy supply, a similar amount of heat 15 rejected i the condenser. [n the RDVR
configuration, that wasted heat is reused to provide energy to the reboiler. In this case, COy 15 generated by a gas turbine
responsible for supplving energy to the compressor. This RDVR system presented o OO emission of 146.70 kg

The nclusion of the vapor recompression systemn resulied inoa 12.69% reduction m OO crmissions. This reduction is
approximately 173 tons‘year of COr — considening #1500 hours of annual operation. Due to the reuse of wasted energy and,
consequently, a lower energy consumption in the process, which directly impacts the required amount of fossil fisel for

stcRmYcnergy pencration, & significant reduction in CO2 crmisston 5 achieved.
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4. Conclusion

The n-butanol estenfication process through reactive distillation was simulated in Aspen Plus™. Configurations with
and without direct vapor recompression were compared. In both configurations, n-butanol conversion of %6.6% was schieved
and an n-buty] acetate purity of 97.9% by mass was obtained. The addition of mechanical vapor recompression resulted in a
33.65% reduction m the total annual cost snd a 12.68% reduction i OO emissions when compared to conventional reactive
distillation. As widely reported m the literature, mechanical vapor recompression reduces not only plant operating costs, but
also the environmental impacts sssociated with energy gencration.

Az futre work, b 15 sugpested to evaluate more complex configurntions of the closmeal mechonseal vapoer
recompression in order to obtain higher savings in terms of TAC and CO2 emissions.
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